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RUFATO, F. H. (2005). Efeito da redugdo do diametro interno sobre o
desempenho de um Reator Aerobio de Leito Fluidizado no tratamento de
esgoto sanitario. llha Solteira. 120 p. Dissertacao de Mestrado — Faculdade
de Engenharia de llha Solteira, Universidade Estadual Paulista.

RESUMO

Os reatores de leito fluidizado com circulacdo em tubos concéntricos tém
apresentado bons resultados no tratamento de esgoto sanitario, conforme uma
série de relatos da bibliografia. Entretanto, o estado atual da modelagem nao
oferece ferramentas consolidadas para o projeto dos reatores deste tipo, devido
a complexidade do funcionamento do leito trifasico e sua interdependéncia com
os parametros biolégicos envolvidos. Nesse contexto, a presente pesquisa teve
por objetivo caracterizar experimentalmente os efeitos da redugdo do didmetro
interno sobre o funcionamento de um reator de 6 metros de altura, por meio de
estudos hidrodinamicos e analises laboratoriais do esgoto afluente e efluente. O
reator tem didmetro externo de 0,25m e foi operado anteriormente com um tubo
interno de 0,20m de diametro, o qual foi reduzido para 0,10m neste trabalho.
Antes de iniciar o tratamento foram medidas as velocidades de circulagdo por
meio de injecdo de tracadores e foram determinados os coeficientes de
transferéncia de oxigénio. O tratamento do esgoto sanitario, submetido a
gradeamento prévio, foi realizado com TDH de 3 horas e concentragdo de meio
suporte de 100g/L de areia com diametro médio de 0,26mm. Os resultados
indicaram que a reducado do didmetro interno provocou aumento expressivo da
velocidade do liquido no tubo de subida. Com isso foi possivel utilizar vazbes de
ar tao baixas quanto 1500L/h sem risco de instabilizar o leito, enquanto que na
situacao anterior eram necessarios cerca de 3700L/h. O processo de tratamento
foi o fator limitante da vazao de ar, requerendo cerca de 2100L/h. As remocgdes
médias de DQO, DBO e NTK situaram-se em 91,1%, 88,5% e 88,8%,
respectivamente. Com o didmetro interno de 0,20m foram obtidas, em condicbes
de operacao semelhantes, remocodes de 81,7%, 88,6% e 87,0%, com uma vazao
de ar de 3700L/h. Com o tubo interno de 0,10m o reator apresentou bom
desempenho hidrodinamico, melhorando os problemas de sedimentabilidade do
lodo e as caracteristicas fisicas do efluente. Foram obtidos resultados
comparaveis de eficiéncia de remogdo com uma economia de cerca de 46% no
consumo de ar.

Palavras chave: Reator Aerébio, Leito Fluidizado, Tratamento de Esgoto



RUFATO, F. H. (2005). Efeito da redug&o do diégmetro interno sobre o
desempenho de um Reator Aerobio de Leito Fluidizado no tratamento de
esgoto sanitario. llha Solteira. 120 p. Dissertacdo de Mestrado — Faculdade
de Engenharia de Ilha Solteira, Universidade Estadual Paulista.

ABSTRACT

The circulating fluidized bed reactors with concentric tubes have been
presented good results in the treatment of domestic wastewater, as shown by
several reports in the literature. However, the current state of the art of modeling
does not offer consolidated design tools to this kind of reactors, due to the
complexities of the three-phase bed behavior and their interdependence with the
biological parameters involved.

In this context, the objective of this research is to experimentally
characterize the effect of the internal diameter reduction on the functioning of a
reactor with 6 meters of height, by means of hydrodynamic studies and
laboratorial analyses of the reactor’s affluent and effluent. The reactor has an
external diameter of 0,25m and an internal tube with a previous diameter of
0,25m, reduced to 0,10m in this work. Before initiating the treatment the
circulation velocities were measured by injecting tracers and the oxygen transfer
coefficients were determined. The treatment of the previously screened
wastewater was carried out with Hydraulic Detention Times (HDT) of 3 hours The
solid phase (carrier particles) used was 100g/L of sand with 0,26mm of average
diameter. The results indicated that the reduction of the internal diameter greatly
increased the liquid’s velocity in the riser. Thus it was possible to use air injection
taxes as low as 1500L/h without risk of bed settlement, while in previous
situations it was necessary about 3700L/h. The air flux of about 2100L/h required
by the treatment process was the restraining factor to the diminution of the air
injection flux. The averaged removals of DQO, DBO, and TKN were respectively
91,1%, 88.5% and 88.8%. With the internal diameter of 0,20m in similar
conditions there were obtained removals of 81,7%, 88.6% and 87.0%, with an air
injection flux of 3700L/h. With the internal tube of 0,10m the reactor presented
good hydrodynamic performance, also improving the settling properties of the
sludge, and the physical characteristics of the effluent. Among the good results
obtained we can stand out the economy in the air consumption was 46%.

Key Words: Aerobic Reactor; Fluidized Bed; Wastewater treatment



1. INTRODUGAO

As tecnologias usuais para tratamento de esgoto sanitario tanto aerdbio
como anaerobio, muitas vezes apresentam problemas. Nos sistemas aerdbios
convencionais podem ser citados os grandes volumes de reacdo, grandes
areas de locacdo e emissdo de odores e aerossois. Nos anaerobios, a
despeito do baixo custo de operacdo, ha emissido de odores, além da
necessidade de pods tratamento para atender os padrbes de langamento. Em
resposta a esses problemas, pode-se propor a utilizagdo de reatores aerobios
de leito fluidizado por jatos de ar, que possuem potencial para atuar como
tratamento unico dos esgotos domésticos, em reatores compactos a serem
alocados com facilidade de forma descentralizada, mais proximo aos pontos
de geracdo dos efluentes. Essa € a motivacdo do Grupo de Reatores
Aerdbios, que vem atuando no DEC-FEIS/UNESP em llha Solteira, reunindo
pesquisas no aspecto bioldogico e no aspecto hidraulico-hidrodindmico de
funcionamento.

Os reatores de leito fluidizado aerdbio com circulagdo empregam jatos
de ar para manter em circulagdo uma grande concentragdo de particulas
suporte, em torno das quais cresce um biofilme. Sua principal vantagem ¢é a
possibilidade de manter no reator uma alta concentracdo de biomassa ativa.
Devido a grande area superficial das particulas ndo ha problemas relativos a
difusdo de oxigénio e a imobilizagdo da biomassa nos biofilmes permite obter
uma grande idade do lodo. A altura do reator, o tempo de detengao hidraulica
(TDH) e a concentragado de particulas suspensas sao alguns dos fatores
importantes na eficiéncia do tratamento.

Apesar dos bons resultados relatados, a técnica tem sido aplicada
apenas para poOs-tratamento a um processo anaerdbio, e se encontram
poucas referéncias sobre a aplicagdo em tratamento de esgoto sanitario,
utilizacdo que vem sendo pesquisada no Departamento de Engenharia Civil
da UNESP de llha Solteira.

Com base nos resultados obtidos por Ruggeri (2002), sobre a influéncia
da relacdo entre areas dos tubos de subida e descida na velocidade de

circulagdo do meio no reator, utilizando modelos hidraulicos em escala de



laboratorio, surgiu a proposta do presente trabalho, que visa aumentar a

eficiéncia na utilizagao do ar.



2. OBJETIVOS E JUSTIFICATIVAS

O objetivo geral do projeto é verificar experimentalmente o efeito da
mudanca na relagao entre areas de subida e descida sobre o funcionamento
hidrodinamico e sobre a eficiéncia no tratamento de esgoto sanitario de um
reator de leito fluidizado com circulagéo.

A proposta justifica-se economicamente pela importancia representada
pela otimizagdo do tratamento, dados os custos operacionais elevados da
tecnologia em questdo, sendo que o maior consumo de energia se da na
producao do ar comprimido.

A proposta justifica-se do ponto de vista da hidrodindmica do
escoamento no reator, pois 0 aumento da zona anular de descida ira melhorar
as condicdes de ressuspensao e diminuir as instabilidades do leito em baixas
velocidades de circulacdo. No tubo interno, o menor diametro tende a ser
mais eficiente para provocar as velocidades de circulagdo, conforme
resultados de Ruggeri (2002).

Do ponto de vista da transferéncia de oxigénio, as menores
velocidades presentes na descida permitirdo o escape mais facil das bolhas
em contra-corrente, facilitando o estabelecimento de uma zona andxica maior.

Do ponto de vista do tratamento, o aumento da zona anoxica permitira
a ocorréncia de uma desnitrificacdo mais eficiente, portanto necessitando de
menor quantidade de oxigénio. Consequentemente sera possivel diminuir a
injecdo de ar, buscando um efluente com menor quantidade de biomassa
suspensa e, com isso, favorecer a permanéncia de maior quantidade de
biomassa ativa no reator, aumentando a eficiéncia do tratamento.

Os objetivos especificos do projeto sao:

- Medir as velocidades de circulacao induzidas em funcédo da vazao de
ar

- Determinar os coeficientes de transferéncia de oxigénio e a eficiéncia
da aeracéao

- Monitorar o tratamento com esgoto doméstico com TDH de 3 horas.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. O biofilme

Segundo Nicolella et al (2000a), o biofilme pode ser definido como uma
estrutura complexa de células e produtos extra celulares, como polimeros,
que se forma espontaneamente como granulos densos ou cresce aderida a
uma superficie soélida estatica ou ainda em uma superficie sélida suspensa.

O transporte de massa por processos difusivos nos flocos e biofiimes é
resultado da existéncia de um gradiente de concentracdo. A profundidade de
penetracao do substrato depende da porosidade, concentracdo do substrado,
da taxa de transferéncia de massa na interface liquido-biofilme e liquido-flocos
e da taxa de reacdo dos microrganismos (Nicolella et al, 2000a). A relevancia
relativa desses fatores depende da estrutura fisica e propriedades estruturais
dos flocos e biofiimes. Desta maneira os transportes de massa sao
geralmente mais rapidos em flocos devido a seu pequeno tamanho e sua alta
porosidade. Seguindo esta linha de raciocinio poderia se dizer ser
desvantajoso o uso de biofilmes aderidos em particulas sdlidas, entretanto, a
alta velocidade de sedimentacéo colabora na retencao da biomassa.

O desenvolvimento do biofilme é caracterizado como a diferenga entre
o crescimento dos microrganismos somado com a aderéncia e o0 seu
desprendimento (Nicolella et al, 2000a). Esta diferenga determina a estrutura
fisica do biofilme.

A formacao do biofilme é fortemente influenciada pelas condi¢des
hidrodindmicas que alteram sua espessura e massa especifica. A condi¢ao de
fluxo turbulento garante uma maior interagdo entre as particulas por meio do
atrito, ocasionando o controle da espessura e melhorando a condicdo do
transporte difusivo de nutrientes as regides mais profundas. Portanto uma
certa dose de turbuléncia é necessaria para manter a espessura ideal.
Entretanto, se as condicbes hidrodinamicas do escoamento forem
inadequadas o atrito excessivo causara efeitos negativos, podendo ocorrer o

desprendimento de grandes quantidades de biomassa ativa e



simultaneamente o carreamento para fora do reator devido as altas

velocidades de circulagao.

3.2. Reatores com biofilmes aderidos a particulas sélidas

O desenvolvimento de reatores que utilizam o biofilme aderido data de
meados da década de 1970, inicialmente com reatores anaerébios. Nicolella
et al (2000a), apresentam uma série de reatores com aplicagdo em aguas
residuarias. Os principais tipos de reatores aplicados foram os USB (Biofilm
Upflow Sludge), BFB (Fluidized Bed), EGSB (Expanded Granular Sludge
Blanket), BAS (Biofilm Airlift Suspension ) e IC (Internal Circulation).

Nos reatores USB as condi¢des hidrodindmicas sdo menos turbulentas
devido a baixa velocidade superficial do liquido. O afluente entra pela base
em movimento ascendente passando por uma manta de lodo onde a matéria
organica é rapidamente convertida. Biologicamente na fase de conversao da
matéria, forma-se gas e este causa a circulagdo da fase liquida e do lodo.
Secoes de sedimentacdo promovem uma separacido efetiva das fases e o
lodo destituido do gas submerge novamente para a base do reator. A
movimentagcido ocorrida neste processo garante uma mistura efetiva entre a
manta de lodo e o afluente. Os reatores USB (Upflow Sludge Blanket) operam
com tempos de detencdo hidraulica menores que 48 horas. O acumulo de
sélidos suspensos é apontado como um grande problema operacional nestes
reatores.

Os reatores BFB (Biofilm Fluidized Bed) sao apropriados para tratar
contaminantes organicos e inorganicos que requerem uma alta idade da
biomassa e baixa concentracado de solidos suspensos (Nicolella et al, 2000a).
Nestes reatores o afluente € bombeado através do leito, de pequenas
particulas com biofilme, com uma velocidade suficiente para causar a
fluidizagdo. O leito fluidizado oferece uma grande area superficial para o

crescimento bioldgico.



Os reatores EGSB combinam as caracteristicas de um reator USB e
BFB. A biomassa se desenvolve na forma granular e a velocidade superficial
do liquido aproxima-se dos BFB.

Os reatores ESGB (Expanded Granular Sludge Blanket) e IC (Internal
Circulation) sdo uma evolugdo do conceito dos reatores USB e operam com
uma velocidade ascensional do liquido alta, minimizando o efeito do acumulo
de sodlidos suspensos no seu interior, como observado no USB (Nicolella et al,
2000b). Os reatores IC operam como dois USB conectados um sobre o outro.
No compartimento inferior existe uma manta granular expandida onde a maior
parte da matéria organica é convertida. Nesta etapa forma-se gas devido a
conversdo da matéria organica, sendo ele portanto responsavel pela
circulagao do lodo através de um tubo de subida (riser). Parte desse lodo ao
atingir a zona de sedimentagdo retorna a base do reator e o restante da
matéria é convertida no segundo compartimento funcionando como um pos
tratamento.

O dificil controle da espessura do biofilme é apontado como sendo uma
desvantagem na operagdo com reatores USB e BFB. Nos reatores BAS o
controle desta espessura se mostrou possivel, resultando em biofiimes
densos. A circulacdo do liquido no interior dos reatores BAS é alcangada
devido a diferenga de massas especificas existentes entre o tubo de subida
(riser) e descida (downcomer) como resultado do ar injetado na base do tubo
de subida.

Um dispositivo semelhante sob o nome de Circox foi patenteado pela
Gist-Brocades e vem demonstrando boa taxa de remocao da matéria organica
em conjunto com tratamento anaerobio. Os reatores Circox utilizados para
pos tratamento em conjunto com o pré tratamento anaerdbio , apresentaram
taxas de remocao de matéria organica em termos de DQO igual a 80 e 93,5%
(Nicolella et al, 2000b), em reatores com volume de 140 m® e 385m?®

respectivamente.



3.3. Reatores de leito fluidizado com circulagao

As pesquisas com reatores airlift datam de meados de 1980. Estes
dispositivos encontraram duas maiores aplicagcbes nos processos de
tratamento: o tratamento aerdbio e o conceito do gas-lift para o tratamento
anaerobio.

Os reatores possuem duas regides conectadas, onde o meio liquido
circula em fluxo ascendente constituindo o tubo de subida (riser) e em uma
outra regido em fluxo do topo para a base constituindo o tubo de descida
(downcomer). Dentre diversas formas construtivas que adotam o conceito de
leitos fluidizados por jato de ar com circulagdo pode ser citado o modelo de
reator BAS (Biofilm Airlift Suspension) proposto por Heijnen (1990). A Figura
01 mostra o esquema de um reator de leito fluidizado modelo BAS.

AR

[
— L Esgoto Efluente
T L/sS

Tubo Externo

s T s
i i Tubo Interno
|

f—

Esgoto Afluente

T

Difusor de Ar
Figura 01 - Esquema de um reator BAS (Biofilm Airlift Suspension)
Fonte: Adaptado de Heijnen et al (1990)

O gas ou ar ¢é injetado na base e move-se em fluxo ascendente no tubo
de subida. Dependendo do regime de circulacdo das bolhas, o tubo de
descida pode estar sem bolhas, total ou parcialmente preenchido, podendo
ainda ocorrer uma recirculacdo das bolhas do tubo de descida para o de

subida.



A diferenga entre o gas retido nos dois tubos cria uma diferengca de
densidade, responsavel pela circulacdo da fase liquida que, dependendo da
velocidade, carrega as particulas sélidas. A interagao entre as trés fases
(solida, liquido e gas) resulta em um sistema que se comporta como um
misturador ideal, e a grande area superficial para formacao do biofilme elimina
os problemas relativos a difusdo de oxigénio nestes reatores.

A principal vantagem deste tipo de tratamento € a possibilidade de
manter no reator uma alta concentragao de biomassa ativa. Esta € obtida pelo
crescimento de biofilmes em torno das pequenas particulas de areia (Heijnen,
1992) que podem ser separadas facilmente do esgoto tratado.

De acordo com Heijnen (1992), as caracteristicas destes reatores
resultam em elevada carga organica volumétrica (10kg DQO/m?.d),
combinada com baixa carga de lodo (0,3 kg DQO/VSS.d), boa nitrificagdo
mesmo a baixas temperaturas, pequena ou nenhuma producdo de lodo de
descarte. Os reatores requerem pequena area em planta, apesar de
necessitarem de grandes alturas.

Para se obter uma alta eficiéncia no tratamento, com uma baixa
producdo de lodo e uma nitrificagédo total é necessario uma grande idade do
lodo. Isto pode ser obtido com maior eficiéncia pela imobilizagao da biomassa
ativa nos biofilmes contidos nas superficies do reator (Pascik et al, 1984),
utilizando-se particulas em suspensao, fazendo desta forma que se aumente
consideravelmente a area superficial.

O desenvolvimento do biofilme pode ser descrito como um processo de
trés fases (Heijnen et al, 1992): 1- adaptacao das células (microrganismos); 2-
formagdo de microcolénias e 3- formacdo do biofilme. Ainda, segundo
Heijnen, a adaptagdo dos microrganismos ja é um procedimento bastante
conhecido, ao contrario da turbuléncia no sistema com elevado atrito entre as
particulas. Da mesma maneira, a formagao de biofiime tem sido bastante
examinada.

Desta forma vé-se que o fendmeno da formagdo de biofiilme em
pequenas particulas em suspensdo num reator turbulento com air-lift tem

grande importancia na performance do processo, especificamente na



separacao do biofilme devido ao atrito com um efeito dominante no processo
(Heijnen, 1993).

A quantidade de biomassa que pode ser acumulada no reator depende
da area superficial das particulas e da espessura do biofilme. De acordo com
Heijnen (1993), a penetracédo de oxigénio num biofilme n&o excede a 100 ym
de sua camada. Portanto, biofilmes espessos nao contribuem para a
capacidade de conversao aerdbia.

O total da area superficial das particulas esta relacionado com a fragao
volumétrica de solidos no reator e o didmetro das particulas. Com respeito a
fracao volumétrica de sélidos € bastante conhecido que altos valores levam
ao decréscimo de transferéncia de oxigénio, além da possibilidade do air-/ift
nao suspender as particulas (Heijnen, 1993).

Além disso, a velocidade de recirculagdo pode diminuir
consideravelmente com altos valores de sodlidos. Analisando este aspecto,
dados apresentados por Dall’Aglio Sobrinho (2000), sobre o funcionamento
hidraulico, ndo revelaram a ocorréncia desses problemas. No entanto para
concentragbes de areia maiores que 150g/L no reator, constatou-se
problemas, tanto na suspensio de particulas como na partida hidraulica do
reator, que deve ocorrer sempre que, por qualquer motivo, seja interrompido o

fluxo do air-lift.

3.4. Efeito do tempo de detenc¢ao hidraulica na formagao do biofilme

De acordo com Heijnen (1992) a formacéo de biofilmes somente tem
lugar se a taxa de diluicdo (D) for maior do que a taxa de crescimento

especifica maxima dos microrganismos (Umax)- A razéo para esta condi¢cdo é
que para D < pmax 0s microrganismos néo fixados podem acumular no reator

e esses microrganismos suspensos podem hidrolisar a unido de polimeros de
microrganismos fixos.

No reator havera sempre uma competicdo entre o crescimento de
microrganismos em suspensao e 0s microrganismos presentes nos biofilmes.

Segundo Heijnen (1992), a formagao de biofilme somente ocorrera se os
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microrganismos em suspensao forem retirados rapidamente do reator. Desta
forma, o efeito do tempo de detencéo hidraulica, para uma carga orgéanica
aplicada constante, é bastante significativo, ou seja, quanto menor o tempo de
detencgao hidraulico, maior a formacao de biofilme.

Nos trabalhos anteriores da equipe (Dall'Aglio Sobrinho, 2003; Ruggeri,
2002; Milanese, 2002; Gebara et al, 2001), ja citados, o efeito do TDH foi
analisado em ensaios com TDH de 8h, 4h, 2h e 1h, com concentracdes de
50g/L. Os resultados obtidos com 2h e 1h indicaram sobrecarga no reator,

que foi atenuada com o aumento da concentragdo organica do meio suporte.

3.5. Influéncia da geometria dos injetores

A qualidade da fluidizagdo pode sofrer a influéncia do tipo de injetor
utilizado. Injetores com poucos orificios podem ocasionar leitos nao
homogéneos, mesmos com baixas vazdes de gas, observando-se uma
canalizagdo do gas na regido central do leito. Em contrapartida, a utilizagéo
de injetores com varios orificios promove leitos mais homogéneos, ocorrendo
um padrao heterogéneo quando altas taxas de gas sao alcangadas.

Merchuk et al (1997), testaram sete diferentes tipos de injetores, sendo
quatro cilindricos (perfurados e confeccionados em vidro sinterizado) e trés no
formato de placas porosas (confeccionados em pedras sinterizadas). O reator
empregado nos ensaios possuia uma area de 2,83 x 10 m? para o tubo de
subida e de 2,80 x 10 m? para o tubo de descida.

Alguns dos pardmetros, como area e didmetro dos orificios, tem
mostrado forte influéncia na fragdo volumétrica de gas e no coeficiente de
distribuicdo (Ohki et al, 1970, apud Merchuk et al, (1997)). Nesse mesmo
artigo o autor comenta a existéncia de trés regimes de operacédo do leito:
regime uniforme de bolhas; regime de transigdo e heterogéneo.

Freitas et al (2000), verificaram um comportamento semelhante em
reatores de tubos paralelos com volume de 60 litros, 2,07 m de altura e
diametro de 0,05 m para o tubo de subida e 0,158 m para o tubo de descida,

a respeito do regime de transi¢ao, verificando que a medida que aumentava o
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diametro dos orificios, a transicdo apresentava-se mais suavizada. Em alguns
casos, com baixa concentracado de sodlidos, o aumento do didmetro do orificio
ocasionou um decréscimo na fragao do tubo de subida, sendo este efeito
desprezivel em concentragdes maiores que 10 % (Freitas et al, 2000).

Sob condi¢des de alta turbuléncia, o tamanho das bolhas independe do
didmetro inicial (ditado pelo tamanho dos orificios dos injetores) e passa a ser
controlado pelo equilibrio entre as forgas dindmicas, que colaboram para seu
rompimento, e a tensao superficial, que tenta preservar o tamanho e a forma
da bolha (Chisti, 1989, apud Freitas et al, 2000).

Para alta quantidade de sodlidos, as bolhas acabam ndo possuindo um
tempo suficiente para agir independentemente e a coalescéncia e o
rompimento passam a ser os fatores importantes, sendo portanto desprezivel
efeito da geometria dos injetores.

Gebara et al (2000), testaram dois tipos de injetores, sendo um de PVC
perfurado e outro de vidro sinterizado, em dois reatores diferentes, com
alturas de 6 e 12 metros. Verificou-se que o injetor de PVC descarregava
jatos continuos de ar que se fracionavam posteriormente. Apresentava
também um padrédo de tamanho mais homogéneo. O injetor de pedra porosa
apresentou um comportamento inverso, passando de uma distribuicdo
inicialmente homogénea para um padrao heterogéneo, apresentando bolhas
pequenas e grandes a medida que aumentava-se as vazdes de ar (Gebara et
al, 2000), corroborando os resultados obtidos por Merchuk et al (1997) e
Freitas et al (2000). Ambos injetores apresentaram taxas de transferéncia de

oxigénio semelhantes.
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3.6. Regime de circulagao de bolhas

Varios autores tem observado a ocorréncia de diferentes regimes de
circulacao de gas. Siegel et al (1986, apud van Benthum et al, 1999),
descreveram a existéncia desses regimes e sua dependéncia da zona de
separagao gas-liquido e da velocidade do liquido no tubo externo (ou tubo de
descida). Regime |: ndo ha presengca de gas no tubo externo. Regime II:
apresenta bolhas de gas no tubo externo, que podera estar parcial ou
totalmente preenchido pelas bolhas, que parecem estar estacionadas na
coluna externa. Regime lll : completa recirculacédo de gas. A velocidade do
liquido € maior que a velocidade relativa das bolhas. Devido a recirculacéo
das bolhas para o tubo interno, a quantidade de gas contida no tubo interno é
maior que a vazéo injetada pelos borbulhadores.

Na Figura 2 é apresentado um esquema dos trés regimes de circulagéo
de bolhas, em que Ve é a velocidade do meio liquido, e Vg € a velocidade

relativa das bolhas.

Regime I Regime I  Regime III
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Figura 2- Regimes de circulagdo de bolhas em fungao da vazao de gas



13

O conhecimento da relagdo entre a fracdo de gas no tubo
interno / externo e a vazdo de gas € importante porque determina a
velocidade de circulagdo do liquido e solidos em um meio trifasico e a
expansao nestes reatores (van Benthum et al, 1999). O comportamento da
velocidade se altera em cada regime de circulagao de bolhas.

Van Benthum et al (1999) descreveram que no regime | a velocidade
do liquido no tubo externo aumenta rapidamente a medida que é aumentada a
vazao de gas. Ja no regime Il, o tubo externo pode estar parcialmente ou
inteiramente preenchido pelas bolhas de gas. Quando o tubo se encontra
parcialmente preenchido, forma-se uma cortina de gas, sendo que néo ha
bolhas abaixo desta cortina. A medida que a vazado de gas é aumentada a
cortina movimenta-se para baixo. Aumentando continuamente a vazdo de
gas, esta cortina ira se distribuir ao longo de todo tubo externo, do topo até a
base, caracterizando o limite entre o regime Il e regime Ill. No regime Ill a
velocidade aumenta com o aumento da vazao de gas. No regime | ha gas
apenas no tubo interno e o aumento da velocidade € explicado pelo aumento
da diferenga da fragdo volumétrica de gas entre o tubo interno e externo.
Quando o regime dois é atingido, a diferenga permanece constante, existindo
a tendéncia da velocidade permanecer constante.

Estes regimes podem ser comparados aos regimes observados por
Merchuk et al (1997). O regime homogéneo descrito por Merchuk
corresponde ao regime | e Il relatado por van Benthum et al (1999) e o regime
de transicao e heterogéneo ao regime lll.

Dall’Aglio Sobrinho et al (2001), observaram a existéncia desses
regimes em um modelo reduzido de 2 metros de altura e didmetro interno e
externo de 50 e 100 milimetros. Adotando em seu experimento duas
configuragdes, sendo uma na qual o tubo interno apresentava sua saida livre
e a outra submersa ou pressurizada, os autores notaram, no caso em que a
saida ndo era pressurizada, a existéncia de um quarto regime, caracterizado
como regime 0. Neste regime de funcionamento, os reatores assemelham-se
a uma coluna de bolhas, largamente utilizada em processos industriais. A

circulagao do meio liquido é praticamente nula neste regime de operacao.
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Alguns trabalhos publicados informam ser praticamente impossivel
trabalhar nos regimes | e Il em escalas industriais em sistemas trifasicos,
justamente porque a vazado necessaria para completa suspensao de sélidos
acarreta velocidades elevadas, muito maiores do que a velocidade relativa da
bolha, havendo portanto uma recirculagdo de gas no tubo interno, o que

configura o regime lIl.

3.7. Efeito dos soélidos

A introdugdo progressiva de solidos nos reatores resulta em um
significativo decréscimo da fracao volumétrica de gas no tubo interno devido a
uma reducdo da area de fluxo do gas e do liquido.

A presenca de sdlidos ocasiona um aumento da coalescéncia e do
didametro das bolhas, o que ocasiona como ja visto anteriormente, uma
reducao da fracdo de gas no tubo interno e externo.

Segundo Freitas et al (2000), quando os reatores estdo operando a
vazbes baixas, o efeito da massa especifica tem pouca influéncia sobre a
fracdo de gas no tubo interno, podendo em altas vazbes ser desprezado o
seu efeito. Resultados similares foram obtidos por Hwang et al (1995, apud
Freitas et al, 2000), Verlaan et al (1987, apud Freitas et al, 2000) e Freitas et
al (1997, apud Freitas, 2000).

Apesar de alguns resultados apresentarem um pequeno efeito da
massa especifica dos solidos sobre o comportamento hidrodindmico, existem
ainda algumas divergéncias entre os trabalhos publicados.

Freitas et al (1997, apud Freitas, 2000), observavam que a
concentracdo e a massa especifica dos solidos teriam uma consideravel
influéncia sobre a expansao, velocidade e tempo de mistura em experimentos
conduzidos em reatores de tubos concéntricos, sendo desmentidos por seus
proprios resultados posteriores.

A capacidade do leito fluidizado manter em suspensao uniforme as
particulas sélidas foi avaliada por Dall’Aglio Sobrinho (2000). Os ensaios

foram conduzidos em um reator de 12 metros de altura com 4 concentracdes
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de solidos, observando-se uma alta histerese no comportamento da
ressuspensdo, ou seja, uma vez sedimentada a areia, s&0 necessarias
vazOes mais altas que as que inicialmente eram suficientes para manter o
meio em suspensao, concordando com o que havia sido relatado por Garcia —
Calvo et al (1999). Somado a isto ocorreu a formagdo de um volume morto,
que uma vez sedimentado ndo pode mais ser suspenso, diminuindo a
quantidade total de sodlidos no reator apds a parada. As caracteristicas
geométricas como o desenho da base e a area da abertura inferior de

circulagao nos reatores podem induzir a formacgéo do volume morto.

3.8. Efeito da relagao entre as areas de subida e descida

Vaérios aspectos geomeétricos no projeto dos reatores que utilizam jatos
de ar vém demonstrando forte influéncia no comportamento hidrodinamico,
incluindo a configuragdo da zona de liberacdo de gas, altura dos reatores e
desenho dos injetores.

Alguns autores tém publicado trabalhos com variagdes do didametro
externo e interno, trabalhando com relagéo entre as areas dos tubos (Ae/Ai),
na tentativa de controlar o comportamento hidraulico. Bello et al (1984),
investigou a influéncia da relagdo (Ae/Ai) em dois tipos de reatores, sendo um
de circulagcdo externa e o outro em tubos concéntricos. Seus resultados
mostraram que a velocidade de circulagdo aumenta juntamente com a relagao
entre os didmetros em reatores de circulacdo externa. O acréscimo da
velocidade explica a reducdo da fragcdo de gas no tubo interno devido ao
tempo de residéncia das bolhas ser cada vez menor a medida que a
velocidade cresce.

Os experimentos conduzidos por Bello et al (1984) em um reator de
tubos concéntricos, entretanto, ndo demonstraram variagdes significativas da
fracdo volumétrica de ar no tubo interno. Entretanto isto ndo evidencia que
(Ae/Ai) nao tenha efeito sobre a fragdo de ar e sobre a velocidade, como foi
observado por Gravilescu et al (1998), que realizaram experimentos em um

reator de tubos concéntricos, verificando que ocorria um aumento da forga
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motriz para a circulagdo a medida que (Ae/Ai) aumentava, concordando com
os resultados em reatores de circulacdo externa apresentados por Bello et al.
(1984).

Outro trabalho interessante, por levar a uma proposta para evolugao do
projeto dos reatores aerobios de leito fluidizado em tubos concéntricos, foi
apresentado por van Benthum et al (1999). Os autores propuseram incluir
uma extensao, na forma de uma terceira camara externa, ao reator de tubos
concéntricos, para permitir a nitrificagao e desnitrificacao do efluente. O reator
passa a ter, com esta proposta, 3 tubos concéntricos, sendo a recirculagéo
pela terceira camara restringida por meio de orificios e controle da expanséo,
de forma que a terceira camara fique livre de bolhas e proporcione as
condigdes necessarias aos microrganismos nitrificantes.

Mais recentemente, Pollice et al (2002), mostraram a influéncia da
aeracao e do tempo de retencdo do lodo na oxidagdo da amoénia a nitrito e
nitrato. E Gieseke et al (2002) a possibilidade de remocédo de P € N num
reator.

Ruggeri (2002) investigou o efeito da relagdo entre os diametros
externo e interno e da concentragdo do meio suporte em modelos de reator
com 6m de altura e configuragdo de didmetros 200-150 e 200-100. Os
resultados de velocidade no tubo interno obtidos sdo apresentados nas

Figuras 3, 4 e 5.



1,40

\
)

1,20
1,00
0,80 -
0,60 -

0,40

Velocidade tubo subida (m/s

0,20 -

0,00

500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (I/h)

17

—e—(200-150)
—m— (200-100)
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fungao da vazao de ar com 50 g/L de meio suporte - Fonte Ruggeri (2002)
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Figura 5 - Efeito do didmetro sobre a velocidade de circulagao no tubo de subida em

fun¢ao da vazao de ar com 70g/L de meio suporte - Fonte Ruggeri (2002)

Os dados mostram que a velocidade no tubo de subida cai com o
aumento de concentragcao do meio suporte. Entretanto, o efeito da adigao de
50g/L (Figura 3) é bastante pequeno. Quando foram adicionados mais 20 g/L
a velocidade diminuiu consideravelmente. Por exemplo, com 2000L/h a
velocidade de subida foi de aproximadamente 1,20m/s para agua limpa e com
50g/L de sdlidos, diminuindo para cerca de 0,90m/s com a adicdo de mais
20g/L de meio suporte.

Ramos (2003) usando o mesmo modelo de Ruggeri (2002) realizou
ensaios com tubo interno de 0,75m e agua limpa e expressou os resultados

em termos de vazdes de circulagao do liquido, conforme a Figura 6.
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Figura 6 — Vazao de agua em fungdo da vazao de ar — Fonte Ramos (2003)

Verifica-se que o reator com tubo interno de 0,10m obteve um melhor
rendimento do ar injetado na induc&o das vazdes de circulagdo de agua. Este
diametro corresponde a uma area de descida 3 vezes maior que a area de
subida. Esse comportamento permite imaginar que, para uma dada vazao de
ar, a vazao de agua induzida pelo jato de ar em fungédo da razéo entre areas
apresenta um maximo, diminuindo nos extremos devido a diminui¢ao da area
de agdo do ar, no caso do extremo superior (menor didmetro interno).
Seguindo este raciocinio, partindo do ponto étimo de maximo em diregdo ao
extremo inferior da relagcado entre areas (maior diametro interno) a vazéo de
agua comecga a diminuir devido ao aumento relativo da perda de carga

decorrente da diminuicdo da area de descida.

3.9. Desempenho dos Reatores aerdbios de leito fluidizado no

tratamento de esgoto sanitario

Em trabalhos anteriores do grupo de reatores aerdbios de leito
fluidizado foram construidos dois reatores com alturas comparaveis as da
escala natural, com aproximadamente 12 metros e 6 metros de altura,
construidos com tubos de PVC, sendo o interno com didmetro de 0,20m e o

externo de 0,25m. Os trabalhos do grupo tém demonstrado a viabilidade da
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tecnologia no tratamento de esgotos domeésticos, submetidos apenas a
gradeamento preliminar. Como exemplo, utilizando 50g/L de areia como meio
suporte, com TDH de 8h foram removidos 81% de uma DBO afluente de
400mg/L no reator de 12m e 87% no reator de 6m de altura. A remogao de
nitrogénio atingiu 63% (12m) e 67% (6m) de uma carga afluente entre 80mg/L
e 100mg/L (Gebara et al, 2001). Mais recentemente, a concentracdo de meio
suporte foi aumentada para 100g/L, melhorando a eficiéncia da remocgao
(Dall'Aglio Sobrinho, 2003), sendo que ja foi testado com sucesso um TDH de
3 horas.

Os reatores necessitavam operar com vazdes de ar elevadas para
manter as particulas do meio suporte em suspensao, principalmente nos
estagios de formacéao do biofilme, e isso gerava um residual de oxigénio muito
grande no topo dos reatores, demonstrando que era introduzida uma
quantidade de oxigénio superior ao que era necessario para a oxidagcdo da
matéria organica carbonacea e nitrogenada.

A Tabela 1 resume os principais resultados obtidos na operagdo com
esgoto sanitario com diversos tempos de detencéo hidraulica e concentragao
de meio suporte.

Os dados do reator de 6m aqui apresentados podem ter pequenas
diferencas em relagao aos valores apresentados posteriormente na Tabela 11
do item 5.5.4, pois ndo foram submetidos a tratamento estatistico; €, portanto,

o valor médio absoluto.
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Tabela 1 - Resumo dos principais resultados obtidos na operacdo com esgoto sanitario
Fonte: Gebara (2005): Dados nao publicados

] Remocéao (%)
Tgﬂ:O"‘,"tgm Reator  DBO DBO DQO DQO NT
bruta filtrada bruta filtrada

4h 12m 711 94,8 44 1 88,8 53,9
50g/L 6m 79,6 94,9 56,5 90,7 33,3
8h 12m 83,2 98,5 68,0 93,0 40,8
50g/L 6m 86,9 98,3 70,3 92,2 32,9
8h 12m 75,5 98,5 72,5 90,5 32,4
100g/L 6m 77,5 97,2 70,3 91,2 33,8
6h 12m 86,9 98,5 82,1 93,7 51,1
100g/L 6m 88,3 98,9 78,8 93,3 56,4
4h 12m 88,2 98,4 82,9 94,2 591
100g/L 6m 86,4 98,7 76,8 94,2 54,8
3h 12m 88,5 98,5 83,6 94,5 72,2
100g/L 6m 88,4 98,0 81,6 94,8 69,6
2h 12m 73,6 96,8 74,4 93,4 42 .1
100g/L 6m 65,2 97,0 76,3 92,5 42,8

3.10. Remocao de Nitrogénio

Segundo von Sperling (1997), nos esgotos domésticos brutos, as
formas predominantes de nitrogénio s&o o nitrogénio orgénico e a amédnia,
mas ao longo dos processos de tratamento, o nitrogénio pode se apresentar
em diversas formas e em distintos estados de oxidagdo, como apresentado

na Tabela 2.
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Tabela 2 — Formas predominantes do nitrogénio em diversos estagios do

tratamento de esgoto

Forma Formula Estado de oxidag&o do nitrogénio
Amébnia NH; -3
fon aménio NH,* -3
Nitrogénio Gasoso N2 0
lon nitrito NO, +3
lon nitrato NO3 +5

Fonte: von Sperling (1997)

O nitrogénio organico e a aménia sdo determinados conjuntamente em
laboratério pelo método Kjeldahl, constituindo o assim denominado Nitrogénio
Total Kjeldahl (NTK). As demais formas de nitrogénio sdo usualmente de
menor importancia nos esgotos afluentes a uma estagao de tratamento. Em
resumo tem-se:

- NTK = amébnia + nitrogénio orgéanico (forma predominante nos
esgotos domésticos)

- NT = NTK + NO,- + NOs- (nitrogénio total)

Teores tipicos de nitrogénio nos esgotos brutos encontram-se

apresentados na Tabela 3.

Tabela 3 — Contribuigées e concentragdes de nitrogénio no esgoto bruto

Contribuicao per capta ~
Parametro (L/gr;wab.%) P Concentragao
Faixa Tipico Unidade Faixa Tipico
Nitrogénio Total 22 -44 30 mgN/L 35-70 50
Nitrogénio organico | 10— 20 13 mgN/L 15-30 20
Amodnia 13 -26 17 mgNH,*-N/L 20 - 40 30
Nitrito ~0 ~0 mgNO,-N/L ~0 =0
Nitrato 0-2 ~0 mgNOs3-N/L 0-2 ~

Fonte: Modificado de von Sperling (1997)

A ambnia existe em solugdo tanto na forma de ion (NH4+) como na
forma livre, ndo ionizada (NH3), segundo o equilibrio dindmico apresentado na
equacao 1.

NH, + H* < NH/ 1

Aménia livre Améonia ionizada
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A distribuicao relativa entre formas de aménia assume a seguinte forma
em fungao dos valores de pH:

-pH<8,0 Praticamente toda a aménia na forma de NH4+

-pH=9,5 Aproximadamente 50% NH3 e 50% NH4+

-pH> 11 Praticamente toda aménia na forma de NH3

Assim, pode-se ver que na faixa usual de pH, proxima a neutralidade, a
amoénia apresenta-se praticamente na forma ionizada (NHs+). Isto tem
importantes consequéncias ambientais, pois a amdnia livre é toxica.

O nitrogénio presente nos esgotos brutos, bem como os processos que
ocorrem em interagdo com a biomassa, podem ser caracterizados da forma
em que estao representados na Figura 7, que trata de uma analise retirada de

um tratamento com lodo ativado, mas que pode representar de forma geral o

processo.
Subdivisdes e Transformacdes da Matéria Nitrocienada
BIOMASSA MATERIA
NITROGENADA
|
Mitrogénio
ae, an organico
- | | |
I
| an i hiodegradavel inerte
I r—,————————_——_—_——_— ==
] L
v + I | péamculadu . pariculado
! H
Heterotrdfica Autotrotrdfica |25 —penitrato i I"- |
fativa) {ativa) - : soluve
L
ag !
! |
i
L.—.— arndnia
-—-3B.30__p Crescimento aerdbio e andxico
ae . L h L
e # Crescimento aerdbio apenas s S (11x | du[F=1-"

—————— = Crescimento andxico apenas

Figura 7 — Representacao das subdivisoes e transformagdes da matéria
nitrogenada - Fonte von Sperling (1997)
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O residuo inerte € formado por meio do decaimento da biomassa, o
qual pode se dar por diversos mecanismos, 0s quais incluem o metabolismo
endégeno, morte, predacao e outros. Como resultado, sdo gerados produtos
de degradacgao lenta, bem como produtos particulados, inertes ao ataque
biolégico. Como comentado, os microrganismos envolvidos no processo de
nitrificagdo sao autotrofos quimiossintetizantes (ou quimioautrétofos), para os
quais o gas carbbnico € a principal fonte de carbono, e a energia é obtida
através da oxidagcdo de um substrato inorganico, como a aménia, a formas

mineralizadas.

3.10.1. A nitrificagao biolégica

Tratando-se da remocgao bioldgica de nitrogénio, seu principio basico
passa pelos seguintes processos:

- Nitrificagdo: Onde ocorre a oxidacdo da amébnia a nitrito e
posteriormente a nitrato, para isso tem-se a utilizagdo de bactérias aerobias.

- Desnitrificagdo: Onde ocorre a conversao do nitrato a nitrogénio
gasoso, para isso tem-se a utilizagado de bactérias que sobrevivem em zonas
andxicas ou anaerobias.

A transformagcdo da amdbnia em nitritos é efetivada através de
bactérias, como as do género Nitrosomonas, de acordo com a reagédo da
equacao 2.

Ao se representar as relagdes estequiométricas, deve-se distinguir bem
entre, por exemplo, NH;* e NH;-N. A primeira forma expressa a
concentragéo do ion aménio, ao passo que a segunda representa o nitrogénio
na forma de ion aménio. Os pesos moleculares variam, o NH;" tem peso
molecular igual a 18g/mol, enquanto o NH;*-N tem peso molecular igual a
14g/mol (igual ao peso molecular de N).

A segunda forma demonstrada é mais conveniente, pois permite que
se faga comparacgdes entre relagdes tendo por base sempre o nitrogénio,
independente deste se encontrar na forma organica, amoniacal, de nitrito ou

nitrato.
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Nitrosomoms

2NH," -N+30, — 2NO, —N+2H,0+Energia 2

A oxidacdo dos nitritos (NO;) a nitratos (NO3) da-se principalmente pela
atuagao de bactérias, como as do género Nitrobacter, sendo expressa pelo
equilibrio da equacgao 3.

B Nitrobacter 3

2NO, —N+0O, — 2NO, — N+ Energia 3

A reacéo global da nitrificagdo € a soma das equagdes 2 e 3, mostrada
na equacao 4.

NH," =N +20,—>NO, —N+2H" +2H,0+ Energia 4

Nas equagdes demonstradas, deve-se notar que o consumo de
oxigénio livre é geralmente referido como a demanda nitrogenada, e a
liberagdo de H*, consumindo a alcalinidade do meio e possivelmente
reduzindo o pH.

Segundo von Sperling (1997), a energia liberada nestas reacbes é
usada pelos microorganismos nitrificantes na sintese de compostos orgéanicos
a partir de fontes de carbono inorganico, como diéxido de carbono,
bicarbonato e carbonato. Desta forma a nitrificagdo esta intimamente
associada ao crescimento das bactérias nitrificantes. A taxa de crescimento
dos microrganismos nitrificantes, principalmente Nitrosomonas, € bem lenta, e
bastante inferior a dos microrganismos responsaveis pela estabilizacdo da
matéria carbonacea. Desta forma, em um sistema de tratamento biolégico em
que se objetiva a nitrificacdo, o tempo de residéncia celular, ou a idade do
lodo, deve ser tal que propicie o desenvolvimento das bactérias nitrificantes,
antes que elas sejam varridas do sistema. O sistema entdo é controlado pelo
organismo de crescimento mais lento, no caso, Nitrosomonas. As bactérias do
género Nitrobacter ttm uma taxa de crescimento mais rapida, razao pela qual

quase nao ha acumulos de nitritos no sistema.
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A concentracdo de OD tem influéncia direta sobre a velocidade e a taxa
de nitrificacdo. Taxas e velocidades 6timas podem ser obtidas com niveis de
OD da ordem de 4,0mg O./L, desde que exista uma populagdo 6tima de
bactérias nitrificadoras.

Segundo Ferreira (2002) a eficiéncia da nitrificagao oscila entre 85% e
99% em condi¢des normais, ocorrendo eficiéncias menores fora das faixas
adequadas de pH, OD e idade do lodo, sendo o controle de pH um dos
fatores mais decisivos na eficacia do processo devido a possiveis flutuagdes
do teor de nitrogénio introduzidas pelos efluentes, gerando variagdes de pH a
ponto de causarem inibicdo, enquanto os demais fatores apresentam
respostas mais lentas e mais controlaveis. O acido nitroso ndo dissociado
ocorre em pH abaixo de 7,0, inibindo as Nitrobacter, enquanto que acima de
8,5 a amonia livre (acima de 10mg/L) causara inibigdo das Nitrosomonas.

Niveis altos de pH devem ser mantidos com baixos niveis de
alcalinidade em reatores biolégicos onde ocorre liberagdo de CO,. Em
sistemas fechados, onde ndo ocorre a saida do CO,, a alcalinidade do
efluente deve ser dez vezes maior do que a quantidade de aménia nitrificada,
de modo a manter o pH acima de 6,0. Teoricamente a taxa de destruicdo da
alcalinidade é de 7,1mg CaCOs3; por mg de amodnia oxidada. A destruigdo de
alcalinidade observada é geralmente igual ou menor do que a tedrica.

A condigdo de pH dos reatores bioldgicos tem um efeito significante na
taxa de nitrificagdo. O grau de aclimatacdo a um pH correspondente é

demonstrado na Figura 8.
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Figura 8 — Influéncia do pH na taxa de nitrificagao
Fonte : Adaptado de Ferreira (2002)

Para fins de projeto, é suficiente levar em consideragao que a taxa de
nitrificagcdo pode cair significativamente se o pH é reduzido abaixo da zona
neutra, e que para uma otima performance o melhor é manter o pH na faixa
de 6,5 a 8,0. A aclimatacao das nitrificadoras atenua os efeitos do pH, dentro

da zona especificada.

3.10.1.1. Processos bioquimicos

A nivel bioquimico o processo de nitrificacdo envolve muito mais do
que a oxidagao sequencial da aménia para nitrito, pelas Nitrosomonas, e
nitrito para nitrato, pelas Nitrobacter. Varias reagdes intermediarias e enzimas
estao envolvidas no processo. Além disso, deve ser considerada a resposta
dos organismos nitrificadores as condicbes do ambiente em que se
encontram.

A oxidacdo da amodnia a nitrito pela Nitrosomonas, representada pela
equacgao 2, tem nas condigdes interiores da célula a liberagdo de energia livre
estimadas entre 58 e 84 kcal/mol de amédnia. A reagao de oxidagao do nitrito a
nitrato feita pelas Nitrobacter, representada na equacao 3, libera de 15,4 a
20,9 kcal/mol de nitrito, nas condi¢des tipicamente encontradas no interior das

células microbianas.
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Assim as Nitrosomonas obtém mais energia por mol de nitrogénio
oxidado do que as Nitrobacter. Se assumirmos que a produgao de novas
células é proporcional a energia liberada, concluiremos que existirA uma
quantidade maior de Nitrosomonas formadas do que de Nitrobacter, por mol
de nitrogénio oxidado.

Através do metabolismo das bactérias pode se determinar com
equacgdes estequiométricas a quantidade de oxigénio necessaria para
produzir biomassa e destruicdo de alcalinidade, que se da através da
producdo de ions de hidrogénio. Como exemplo podemos considerar uma
sintese de oxidacdo de 50 mg/L de N-NH,4 (equivalente a 64,25 mg/L NHj)
resulta em:

- Consumo de 216,0 mg/L de oxigénio

- Producéo de 6,50 mg/L de organismos nitrificantes

- Destruigao de 353,5 mg/L de alcalinidade (como CaCO3)

As reagbes de nitrificagdo tomam lugar em ambientes aquosos. Assim
a produgdo de acidos livres (H") e o consumo do diéxido de carbono (CO,)
deslocarao o equilibrio do sistema do acido carbénico aquoso, podendo afetar
o pH do reator de nitrificacdo, que por sua vez, afeta a taxa de crescimento

das nitrificadoras.

3.10.1.2. Efeito da Concentracao de Oxigénio Dissolvido

A concentracao de oxigénio dissolvido tem efeito significante nas taxas
de crescimento das bactérias nitrificantes nos tratamentos bioldgicos. Na
modelagem do crescimento das Nitrosomonas, através da equagao de
Monod, com OD sendo o limitador do crescimento, os valores para os
coeficientes de meia-saturagao estdo na faixa de 0,15 a 2,0mg OD/L. Esses
coeficientes crescem com o aumento de temperatura. Segundo Ferreira
(2002) a relacdo entre o OD e a cinética da nitrificacdo apresenta as
seguintes relagdes:

- O valor de OD para o qual a nitrificagao é limitada pode ser de 0,5 a

2,5mg/L, tanto em sistemas de crescimento suspenso como naqueles de
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crescimento agregado, em condigdes de equilibrio, dependendo do grau do
transporte de massa ou resisténcia difusional, e do tempo de retencdo dos
sélidos.

- Um alto tempo de retencdo de solidos pode ser necessario para
garantir nitrificagdo completa em baixas concentragbes de OD, e para
condicdes onde a resisténcia difusional seja significante.

- Sob condi¢gbes transientes de carga orgénica de choque, as
resisténcias difusionais e a competicdo das heterotréficas com as
nitrificadoras podem aumentar o valor limitante do OD significativamente.

Pode-se concluir que a taxa de crescimento das Nitrosomonas nao esta
limitada em niveis de OD acima de 1,0mg/L, mas na pratica, é requerido um
OD maior do que 2,0mg/L. Quando em projetos de sistemas de aeragao ou
injegdo de oxigénio em um sistema de crescimento suspenso € recomendado
que o nivel minimo de OD seja estipulado em 2,0mg/L, em todo tempo e
através do reator bioldgico para se prever picos de carga de amdnia, no reator
bioldgico.

Se o transporte de massa ou resisténcia difusional sdo caracteristicas
inerentes do reator de nitrificacdo, como no caso de reatores de crescimento
agregado, o nivel de OD alcangavel no projeto de adicao de oxigénio deve ser

alto.

3.10.1.3. Efeitos inibidores

Este item trata dos efeitos inibidores dos organismos nitrificadores os
quais sao suscetiveis a uma imensa série de inibidores orgénicos e
inorganicos, mas que de um modo geral ndo sdo encontrados nos esgotos
domésticos, o qual é objetivo principal do trabalho. Como regra geral de
aclimatacao, as nitrificadoras podem adaptar-se a muitos inibidores, desde
que estes estejam constantemente presentes no reator bioldgico. A inibicao
da nitrificacdo pode ocorrer através da interferéncia com o metabolismo

celular ou com as reagdes oxidativas.
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A Tabela 4 mostra uma lista de substancias organicas que causam
algum grau de inibicdo. Entretanto devemos tomar cuidado quando
interpretarmos as concentragdes de compostos inibitérios de literaturas, pois

a aclimatacao pode ocorrer e remover efetivamente o efeito inibitorio.

Tabela 4 — Compostos inibidores da nitrificagao

Composto Concentragao que gera 50% inibicdo, mg/L
Acetona 2000

Dissulfeto de Carbono 38

Cloroférmio 18

Etanol 2400

Fenol 5,6

Etileno diamina 17

Hexametileno diamina 85

Anilina <1

Monoetanolamina <200

Fonte: Adaptado de Ferreira (2002)

Determinadas substancias inorgénicas, incluindo alguns metais, s&o
inibitérios para as nitrificadoras. Os metais pesados, em concentracbes da
ordem de 10 a 20mg/L podem ser bem tolerados pelas nitrificadoras devido a
baixa concentracao ibnica desses metais nas faixas de pH de 7,5 - 8,0. Os
compostos inorganicos identificados como inibidores potenciais da nitrificacao
sdo os seguintes: Zinco, Cianetos, Percloratos, Cobre, Mercurio, Cromo,
Niquel, Prata, Cobalto, Tiocianatos, Azida de sdédio, Hidrazina, Cromato de
potassio, Cadmio, Arsénico trivalente, Fluoretos, Chumbo.

Em relagdo a temperatura o processo de nitrificagdo ocorre numa larga
faixa, de 4°C a 45°C, sendo a temperatura étima para Nitrosomonas igual a

35°C, e de 35°C a 42°C como 6tima para as Nitrobacter.
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3.10.2. Desnitrificagao biolégica

Em condigdes andxicas, os nitratos sdo utilizados por microrganismos
heterotréficos como o aceptor de elétrons, em substituicado ao oxigénio. Neste
processo, denominado desnitrificagdo, o nitrato é reduzido a nitrogénio

gasoso, segundo a reagao apresentada na equacgao 5.

2NO, —-N+2H"—>N,+2,50,+H,0 5

Na reacao da desnitrificacdo deve-se destacar a economia de oxigénio,
ou seja, a matéria organica pode ser estabilizada na auséncia de oxigénio,
sendo que acima de 1,0mg/L de O.D. a desnitrificacdo € inibida pela maior
facilidade de utilizagdo do O,. Merece destaque também o consumo de H+,
implicando na economia de alcalinidade e no aumento da capacidade tampéo
do meio.

Segundo Ferreira (2002) durante a desnitrificacdo € produzida
alcalinidade e as concentragdes de acido carbdnico sdo diminuidas. A relagao
estequiométrica tedrica é a producao de 3,57mg CaCOj; alcalinidade por mg
de nitrato reduzido a nitrogénio gasoso.

Partindo-se de que a alcalinidade é aumentada e a concentracéo de
acido carbbnico é diminuida, a tendéncia da desnitrificacdo € reverter
parcialmente os efeitos da nitrificagcao e, portanto, elevar o pH do meio.

A desnitrificacdo, além de ser uma etapa necessaria a remocao de
nitrogénio, pode ser interessante do ponto de vista da economia de energia e
de produtos quimicos de controle de alcalinidade.

A quantidade de oxigénio requerida para a remogao de nitrogénio € alta
(4,6mg Oz/mg N amoniacal), maior que a quantidade necessaria para
oxidagdo da DBO. Requer 7,14mg de Alcalinidade por mg de N-NH4 oxidado,

caso contrario o pH do meio pode descer a niveis toxicos e inibir a nitrificacao.
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3.11. Transferéncia de oxigénio
3.11.1. Método estacionario e ndo estacionario

O método estacionario € aquele no qual todas as condigdes no reator
estdo fixas, ou seja, ndo exibindo uma alteragdo no momento do teste. Nestas
condigdes, o consumo de oxigénio é igual a sua produgdo. Desta forma,
estima-se a capacidade de aeracao através da determinagdo da taxa de

consumo de oxigénio pela biomassa.

C

em que:

C = concentraggo de oxigénio predominante no reator (g/m°);
Cs = Concentragao de saturagao de oxigénio;
r = taxa de consumo de oxigénio (g/m°.s);

Kla = coeficiente global de transferéncia de oxigénio (s™).

Ja o método ndo estacionario, também conhecido como método da
reaeracao, utiliza dados obtidos apds o acionamento dos aeradores, visando
0 aumento da concentracdo de oxigénio dissolvido no meio. A taxa de
transferéncia de oxigénio esta associada a taxa medida de aumento da
concentracio de OD.

Segundo Hernandes (2002), no teste em agua limpa, a concentragdao de
oxigénio C aumenta segundo uma taxa exponencial decrescente. A
concentracdo C tende assintoticamente até o valor da concentracdo de
saturagdo de oxigénio Cs, conforme esquematizado na Figura 9. A

concentracao de oxigénio no tempo zero esta representada por Co.
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Cs

Concentragao
de OD

C (g/m’)

Co

tempo (s)

Figura 9 - Progressao da concentragao de OD durante a aeragido sem consumo de OD
Fonte: Adaptado de von Sperling (1996)

Os padrboes da ASCE (1990) para realizagao de testes de aeragdo em
agua limpa sugerem que sejam determinados simultaneamente Kla, Cs e Cy
por meio de uma analise de regressao nao linear, com os pares de valores de
t e C obtidos em campo.

No teste em condicbes de operacdo, o maior valor que pode ser
atingido pela concentragao de oxigénio € inferior a concentragao de saturagao
Cs, devido ao consumo continuo de oxigénio. Designando-se a taxa de
consumo de oxigénio por r (g/m3s) e o valor maximo a ser atingido por C
como C...

Portanto, a equacédo da trajetéria de OD em condi¢do de operacgéo,

esquematizada na Figura 10, é dada pela equacao 7:

C:Cs _(Cs _Co)eiKla(titO) 7
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r/ Kla

Co e F ______
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D de OD
o Cs- (r/Kla)

Co

Y
0 >
tempo (s)

Figura 10 - Progressao da concentragido de OD durante a aeragdo com consumo de OD
Fonte: Adaptado de von Sperling (1996)

Von Sperling (1996) experimentou dificuldades para medicdo nas
condicbes de operagcao, em que a reduzida elevacdo da concentracdo de OD
no reator ndo criava condigdes suficientes para uma estimativa confiavel de
Cs.

Para von Sperling (1996) a concentracdo de saturagdo Cs pode ser
mais facilmente determinada por meio de forte agitagdo de uma certa
quantidade de agua limpa em um recipiente, e medigao da concentracdo de
OD atingida. Indica ainda, como mais facil, a adogcdo do valor inicial Cq
através de simples observacado da série temporal de C, e decisao sobre o
tempo tp a partir do qual os dados sédo confidveis, seguindo uma trajetoria
exponencial. Assim, afigura-se como uma abordagem satisfatéria e mais
simples para determinacédo de Kla nas condigdes de operacédo a analise de
regressao nao linear, com a variavel independente t, variavel dependente C, e
valores fixos r, Cs e Co.

Conforme método recomendado pela ASCE (1990), pode-se
determinar a Taxa padrdo de Transferéncia de Oxigénio SOTR (Standard
Oxygen Transfer Rate), através do coeficiente de transferéncia de oxigénio

Kla, e do valor de determinacéo do estado fixo da concentragcado de saturacéo
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de OD (C’), os quais devem ser corrigidos para a temperatura e presséo

0

padrao, que tem valores usuais respectivamente de 20°C e 1atm.

O Kla com temperatura corrigida € denominado de Klayp e o C.

*

corrigido € denominado de C_,,, e sdo determinados pelas equagdes 8 e 9.

Kla,, = Kla 67" 8

Cc,, =C_=* 1 9
020 s T *Q

Onde:

T = Temperatura durante o teste;

0 = Fator empirico de correcdo de temperatura, o qual é utilizado
comumente como 1,024, a menos que se prove ter um valor diferente para o
sistema de aeracao;

t = Fator de correcdao de temperatura, sendo ele calculado pela
equacéao 10;

Q = Fator de correcédo de pressao, o qual pode ser dado pela equagéao
11 para tanques com profundidade de até 6,1m; para tanques mais profundos

ou grandes elevagdes € necessario maior rigor nos procedimentos.

T = Cq 10
C820

a-b 11
PS

Sendo:

C., = Valor tabelado da concentracdo de oxigénio dissolvido a

st
temperatura do teste, a uma pressio total padrdo de 1atm e
100% de umidade relativa;

Con = Valor tabelado da concentragdo de oxigénio dissolvido a 20°C,

pressao padrao de 1atm e 100% de umidade relativa;
Py = Pressao barométrica durante o teste;

Ps = Pressao barométrica padrdo de 1atm.



36

ApOs a determinacdo das variaveis anteriores o SOTR pode ser

calculado pela equacéao 12,

SOTR =Kla,, #C’,, *V 12

0

em que V é o volume do reator utilizado.
A eficiéncia padréo de aeragcao SAE (Standard Aeration Efficiency), traz
a efeito de comparacgdes a taxa de transferéncia de oxigénio por unidade de

poténcia induzida, e pode ser calculada pelas equacdes 13 e 14.

SAE = SOTR / Poténcia 13
RT (P

Poténcia =221 L—zj —1 14
K |7

Onde:

w = Fluxo de massa de gas (kg/s);

R = Constante do gas, 287 Nm/kg.K;

T4 = Temperatura antes da compresséo (K);

P1 = Presséao absoluta antes da compressao;

P, = Presséao absoluta depois da compressao;

K = Adimensional 0,283.

Pode ser calculada ainda a eficiéncia padrao de transferéncia como
uma fracdo SOTE (Standard Transfer Efficiency as a Fraction), sendo

representada pela equacao 15.

SOTE = SOTR / Wo, 15

Sendo Wo; o fluxo de massa de oxigénio transportado pelo ar.

3.11.2. Calculo do consumo de ar necessario

Com o conhecimento das variaveis, pode ser calculada facilmente a

capacidade de oxigenacao nas condigdes de campo simplesmente dada pela

equacao 16, conforme segue:
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TTO=Kla.V,(C;-C) 16
em que:
TTO = taxa de transferéncia de oxigénio (kg/s);
Kla = coeficiente global de transferéncia de oxigénio (s™);

V1 = volume total (m®);

C = concentragéo predominante no reator (kg/m?);

Cs = concentragao de saturagcao de oxigénio (kg/m3).

A eficiéncia da aeragdo pode ser calculada, se desejado, para uma
dada condicdo de vazao de ar e Kla, pela razéo entre o oxigénio transferido e

o fornecido pelo ar, conforme segue,

17O 170

= 17
G Y Qg Ps.c

Ny, =

sendo :
Qg = fluxo de ar na CNTP (m®/s);
G = fluxo de massa de oxigénio fornecido pelo ar (kg/s);
p s.¢ = fragcdo em massa de oxigénio no ar (kg/kg);
ne% = eficiéncia do processo de injegao de ar;
v = massa especifica do ar na CNTP.

A poténcia consumida no processo de fornecimento do ar comprimido,
W, pode ser calculada conhecendo-se a vazéo de ar e a pressao de injecao,
supondo uma transformagao isoentropica (Billerbeck et al, 1999, apud
Hernandes, 2002):

(k=1)/k
k P
WG:Patm QG k_,]!(PG j 1] 18
atm

em que Pam e Pg sdo respectivamente a pressdo atmosférica e do ar

comprimido e k a razao entre os calores especificos a pressdo constante e a

volume constante (Streeter, 1982).
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O uso da equacéo 16 supde conhecida a relagdo entre Kla e a vazao
de ar injetada no reator, G. Por outro lado, para que haja eficiéncia na
utilizacdo do ar e para evitar os problemas decorrentes do excesso de
oxigénio no processo biolégico, € necessario que a TTO fornecida seja
proxima a taxa necessaria para oxidar a matéria orgénica no reator, TTOgr ,

em (kg/s).
TTOg =DQO.Q 19

com Q sendo a vazdo de esgoto afluente (m3/s), e DQO a demanda quimica
de oxigénio removida pelo tratamento (kg/m?). Assim o fluxo de massa de ar

requerido para transferir o oxigénio necessario € dado por:

_ TTOg
No, 20

Gr

Com essa informacao pode-se calcular o fluxo de ar excedente, dado
pela diferenca entre os fluxos, G - Gg.

O processo de otimizacdo nao pode igualar simplesmente as duas
demandas para obter a vaz&o 6tima de ar porque é necessario conseguir uma
velocidade ascensional minima para manter as particulas do meio suporte em
suspensao. Por exemplo, Heijnen et al (1997), utilizando areia com cerca de
0,26mm de diametro, recomenda uma velocidade superficial do gas de pelo
menos 5cm/s. A velocidade superficial € dada pela divisdo da vazéo de ar
pela area total da se¢ao do tubo aerado do reator.

A situacdo que geralmente ocorre nos reatores aerobios com
circulagcao € uma TTO maior que a TTOg, uma vez que a vazao de ar utilizada
normalmente é determinada pela necessidade de suspensido das particulas
suporte. Assim, uma alternativa para melhorar a eficiéncia € a reducdo do
tempo de detencao hidraulico, aumentando a vazao afluente ao reator. Essa
alternativa deve considerar, entretanto, que a eficiéncia do tratamento tende a

diminuir com a diminui¢do do tempo de detengao (Gebara et al, 2000).
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3.11.3. Valores de Kla e SAE encontrados na literatura

Em reatores de leito fluidizado a transferéncia de oxigénio é fator de
grande importancia, sendo esses valores representados pelo Kla e SAE e
SOTR, como mostrado anteriormente.

Varios autores apresentam diferentes resultados de Kla. Afim de
proporcionar um enriquecimento nas informacdes a esse respeito, serao
apresentados na sequéncia alguns valores utilizados por diferentes autores.

Como mostrado na Tabela 5 Simdes (1994) conclui que sistemas de
distribuicdo que se utilizam de bolhas finas na inje¢do de ar tém mais
eficiéncia na transferéncia que os de bolhas grossas, como é o caso das

bolhas que ocorrem na torre (forma toroidal).

Tabela 05 - Evolucéo do Kla em funcéo de Uy para sistemas de distribuicao de
ar diferentes - Fonte: Hatzifotiadou (1989) apud Simées (1994)

Sistema de Velocidade do Velocidade do Kla (20°C) min™
dispersao de ar liquido U; (m/h) Gas Ug (m/h)
Disco poroso 103,2 19,3 0,54
Torre 114,7 19,3 0,21
Disco poroso 103,2 38,4 1,32
Torre 114,7 38,2 0,51
Disco poroso 103,2 57,5 1,93
Torre 114,7 57,3 0,86
Disco poroso 103,3 76,7 2,60
Torre 114,7 76,5 1,23

Com base na Tabela 6, Simdes (1994) relata que com a adicdo de
material suporte o Kla, juntamente com o comportamento do leito, pode variar
de acordo com o material utilizado, sendo esta conclusdo corroborada por
resultados de Ruggeri (2002) e Gebara et al. (2001a).
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Tabela 6 — Influéncia do material suporte sobre o Kla - Fonte: Hatzifotiadou
(1989) apud Simoes (1994)

Material suporte

Velocidade do

Velocidade do

Kla (20°C) min-1

liquido Ui (m/h) Gas Ug (m/h)
Esfera de vidro 115 19,5 0,28
Areia 92 19,5 0,26
Pedras pomes 19 19,4 0,32
Esfera de vidro 115 38,8 0,66
Areia 92 39,0 0,60
Pedras pomes 19 38,7 0,73
Esfera de vidro 115 58,6 0,95
Areia 92 58,5 0,91
Pedras pomes 19 57,9 1,13

Simdes (1994) estudou experimentalmente um reator de leito fluidizado

trifasico, utilizando as configuragdées hidrodinamicas apresentadas na Tabela

7, e escolheu a vazao de ar e de recirculagao de liquido de forma a obter uma

fluidizagdo adequada.

Tabela 7 — Configurag¢oes hidrodindmicas de diferentes reatores utilizados -

Fonte: Hatzifotiadou (1989) apud Simdes (1994)

Vazéao de Vazao de Fragéo vol. Vazdo Tempode Temp.
, Alimentagao Reciclo Ocupada pelo resid. (h) °C
Config. (mL/min) (mL/min) suporte (%) AT (L/M)
1 12 49 17 18 1 25
2 12 80 25 67 1 24
3 12 271 33 73 1 25
4 12 271 42 91 1 25
Os resultados obtidos por Simdes (1994) para o Kla estdo

apresentados na Tabela 8.

Tabela 8 —Resultados de Kla em (1/mim) para todos os regimes, sem biomassa -
Fonte: Simoes (1994)

Config. 0 Config. 1 Config. 2 Config. 3 Config. 4
Ug(m/h) Kla [Ug(m/h) Kla |Ug(m/h) Kla | Ug(m/h) Kila Ug Kla
(m/h)
15 0,27 15 0,22 15 0,16 35 0,25 35 0,19
35 0,49 35 0,45 35 0,36 56 0,41 56 0,32
56 1,03 56 0,97 56 0,65 76 0,76 76 0,57
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reune alguns resultados de Kla obtidos em leitos

A Figura 11
fluidizados trifasicos por diferentes autores.
2
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Figura 11 — Kla em leito fluidizado trifasico — Fonte: Tavares (1992)

Colaborando ainda com os resultados de Kla disponiveis na
bibliografia, Distler (1995) apresenta a Figura 12, com valores de Kla em

reatores de leito fluidizado submetidos a recheio de OSBG (optimized support

for biological growth).
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Figura 12 — Variagao de Kla para diversas condi¢6es — Fonte: Hatzifotiadou et al
(1989) Apud Distler (1995)

Os aeradores com difusdo utilizados no presente trabalho obtiveram

taxas de aeragéo da ordem de 12 mg/s com eficiéncia de 2 kg O/ kW h.
Stukenberg et al. (1977) sugeriu a utilizagdo de aeradores com difusdo

de ar para suprir uma demanda de 40mg O/L.h, e aeradores de superficie
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para suprir uma demanda de 80mg O,/L.h. O mesmo autor se utiliza ainda de
valores de eficiéncia na transferéncia de oxigénio na ordem de 3 kg O, /kW.h
na operacao de campo para aeradores de superficie em lodo ativado, com Kla
na ordem de 2,63h™".

Aeradores de superficie para oxigenagado da agua em lagos trabalham
com SAE na ordem de 1,7kg O,/kW.h, como o aerador da marca Cachoeira;
ja o aerador da marca Aguapa tem uma eficiéncia de 2,42 kg O./kW.h e
SOTR na ordem de 3,6 kg O, /h.

O valor de SAE pode ter variagbes dependendo do tipo e poténcia do
equipamento utilizado, mas um valor frequentemente utilizado, e considerado

de boa eficiéncia estad na ordem de 1,8 kg O, /kW.h.

3.12. Consideragoes Sobre o Projeto dos Reatores

Ao longo da revisdo bibliografica efetuada neste capitulo ficou
demonstrada a viabilidade do uso de reatores aerobios de leito fluidizado e a
importancia dos parametros hidraulicos (tempo de deteng¢ado, concentragéo e
massa especifica dos sdlidos, vazao de ar) e hidrodindmicos (tipo de injetor,
relagado entre didametros, expansao do leito, regime de circulagédo de bolhas,
velocidades de circulagédo e tensdes de cisalhamento induzidas etc) sobre a
formacdo do biofiime e controle de sua espessura e, consequentemente,
sobre o resultado do tratamento.

Os trabalhos anteriores do grupo de reatores aerdbios corroboram
varios desses postulados, demonstrando a importancia das condi¢cdes
hidrodindmicas de funcionamento sobre o resultado do tratamento, assim
como os problemas para ressuspensao das particulas do meio suporte. As
dificuldades de suspensao obrigaram a manutencido de altas vazdes de ar,
sem o correspondente aproveitamento pela biomassa, levando a uma
situacdo de ineficiéncia do processo com relacdo ao ar consumido e a
producao de lodo com baixa sedimentabilidade que tem diminuido a qualidade

do efluente final.
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A eficiéncia na utilizagdo do ar pode ser aumentada com um projeto
hidraulico mais adequado do reator. Entretanto, a metodologia de projeto e o
equacionamento a ser empregado ainda ndao se encontram satisfatoriamente
resolvidos pelo estado atual da arte, uma vez que a dificuldade envolvida nao
e trivial, pela presenca de meio trifasico e pelo intercambio de energia entre
as fases do ar e agua. Com isso torna-se necessario utilizar métodos
experimentais para verificar o efeito das mudancas nos pardmetros de
projeto, visto que n&o € possivel extrapolar ou generalizar os resultados da
literatura para outras escalas e para diferentes configuragdes geométricas.

Esses foram os pressupostos nos quais se baseou proposta do
trabalho, visando aumentar a eficiéncia no consumo de ar pela redugao do
diametro do tubo interno do reator existente para 0,10m e levantar os

resultados sobre a eficiéncia do tratamento de esgoto.
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1. Bancada Experimental

Foi utilizado um reator aerébio de leito fluidizado com 6m de altura que
anteriormente tinha didmetro externo de 0,25m e interno de 0,20m, encimado
por uma camara de sedimentacido de diametro 0,95m, o qual teve uma
modificacdo no tubo interno, passando de 0,20m para 0,10m, a fim de
investigar experimentalmente seu desempenho no tratamento de esgoto
sanitario doméstico, baseado nas discussdes apresentadas.

O reator foi instalado junto a uma das estac¢des elevatorias de esgoto
da cidade de llha Solteira, localizada na zona sul da cidade.

Os tubos foram suportados por uma estrutura de madeira que ja
existia, em funcado de pesquisas anteriores do grupo de reatores aerdbios de
leito fluidizado de llha Solteira. A instalagdo tem dimensdes de 3,5m por 3,5m,
dotada de patamares regularmente espacados e escada de acesso, para
permitir a instrumentacgao e coleta de amostras.

O esgoto foi retirado do poco de succdo da estacdo elevatdria e
aduzido por meio de bomba centrifuga até uma caixa superior, para
alimentacao da vazao afluente, que nos primeiros 15 dias da pesquisa foi feito
através de um controlador manométrico de vazao, e o restante por meio de
uma bomba peristaltica. A Figura 13 apresenta um diagrama das tubulagdes
de alimentagao do experimento.

O mecanismo de circulagéo por jato de ar utilizou um injetor construido
em PVC, com didmetro de 40mm, perfurado em seis carreiras de 36 furos,
com aberturas de 1mm e espagamento de 3mm entre carreiras. A vazéo de ar
aduzida foi controlada por um medidor do tipo rotametro instalado apds

valvula controladora de presséo.
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Figura 13- Esquema geral do reator e da alimentagao de esgoto

Na Figura 14 é apresentada uma foto da bancada com o reator a ser
utilizado, na qual pode-se também ver parcialmente o reator de 12m, o qual
teve alguns seus resultados de pesquisas anteriores (Dall'Aglio Sobrinho,

2000; Dall'Aglio Sobrinho, 2003) utilizados como dados comparativos na atual

pesquisa.
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Figura 14- Foto da instalagdo experimental

4.2 Caracterizagao do esgoto afluente

A caracterizacdo do esgoto afluente foi realizada por meio de
campanhas de 24 horas, com amostragem instantdnea a cada 2 horas. Sao
apresentados a seguir os graficos da variagdo ao longo do tempo obtidos em
7 campanhas, sendo a Uultima realizada no periodo abrangido por este
trabalho. A Figura 15 apresenta os resultados de DBO das campanhas de 24
horas realizadas anteriormente e juntamente com a pesquisa atual. As
sequéncias estdo nomeadas pelas datas dos ensaios, e sua concentragao

esta expressa em mg/L.
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Figura 15 — Resultados de DBO das campanhas de 24 horas

Pode-se notar na Figura 15 que a nuvem de pontos forma um padrao

bastante disperso. Os valores maximos ocorrem préximo as 8 horas da

manha.

Os resultados da DQO afluente nas campanhas de 24h estdo

representados na Figura 16.
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Figura 16 — Resultados de DQO das campanhas de 24 horas
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Com excecdo de um ensaio a DQO tem um comportamento muito
parecido em todos os ensaios, e tem tendéncia bastante parecida com a
DBO.

A Figura 17 apresenta os resultados de Amoénia afluente nas
campanhas de 24h. Sua maior concentragao pode ser notada no periodo da

manha, principalmente em torno das 8 horas.
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Figura 17 — Resultados de Nitrogénio Améniacal em campanhas de 24 horas

Os resultados de NTK sao apresentados na Figura 18. A tendéncia da

nuvem de pontos apresenta as mesmas caracteristicas dos resultados da
Amonia.
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Figura 18 — Resultados de NTK em campanhas de 24 horas

Pode-se notar com caracterizagdo do esgoto afluente que o horario de
maiores concentracdes foi o periodo da manha, e principalmente as 8 horas,

horario este em que se procedeu as coletas do presente trabalho.

4.3 Ensaios de velocidade

Os ensaios para determinacdo de velocidade de circulagdo sao
realizados com NaCl como tragador, em conjunto com um programa de
aquisicao de dados acoplado a um sistema de medicdo de condutividade
elétrica da agua (Guardia Filho, 2001). Os dados de tensdo das duas sondas,
S1 e S; que distam uma da outra 2m, conforme esquema da Figura 16, sao
lidos a intervalos constantes de tempo por um programa automatico de
aquisicao de dados que faz a leitura por meio de uma interface de conversao
Analdégico-Digital com 12bits de resolugao.

Nos ensaios, a injecao do tragador se deu através do ponto “T7,
indicado na Figura 19. A solucdo utilizada contém uma concentracdo de
100g/L de NaCL, sendo utilizados 200ml da solu¢cdo para cada ensaio. A

solugdo € liberada pela abertura de um registro proximo ao ponto “T,
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escoando por gravidade. O tempo de liberagéo é padronizado em 2 segundos,

por meio de ajuste da carga disponivel para injegéo.

Vertedor
D tad \j
ecantador
or Y51
~ R VY A
Separagao do ar I 0
— X
L; — Comp. do tubo interno o
Y, — Profundidade da saida
L — Comp. de submergéncia
X — Sobreposigéao - Ls
S; — Sondas l l T
T — Injegéo do tragador
P, — Tomada de pressao T = S,
dos Piezémetros N L
Difusor | I O I 4
P2 —— ju— P1
- S
S \

Figura 19 — Esquema do reator ensaiado com localizagdo dos pontos de medigéao e
injecao de tragcador

Os ensaios foram realizados com diferentes vazées de ar e com 3
comprimentos do tubo interno, variando-se, portanto, tanto a sobreposigao X,
mostrada na Figura 19, quanto as alturas uteis do tubo interno, Ls. As vazdes
de ar utilizadas variaram entre 400L/h e 3.500L/h, sendo medidas por um
rotdmetro de alma cénica. Os comprimentos L; do tubo interno foram de
4,61m, 541m e 5,61m. Com isso era modificada a posi¢cao do tubo na regiao
de sobreposicdo com o separador de ar e também a profundidade de saida,
Ys, 0 que gerou grandes modificagbes no padrao de movimentagéo do fluido
na camara de liberacdo de ar. A alteragdo do comprimento do tubo interno
modificava também os comprimentos de submergéncia, Ls, acarretando
efeitos sobre a velocidade induzida pela inje¢&do de ar.

Os pontos Py e P, sdo os pontos de tomada de pressdes no tubo
externo e interno, respectivamente, sendo as pressdes determinadas por

meio de piezOmetros. Os dados de pressdo sdo necessarios para a
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determinacao da fragao volumétrica de ar presente nos tubos, o que influi no
célculo das velocidades reais do liquido.
Chamando de As a area interna de subida e Ap a area externa de

descida e atribuindo também os mesmos indices para a fragdo volumétrica do

ar, €, tem-se para as velocidades reais das fases:

Us.ig :i ’ Us.ar :& 21
As(1-gg) Age

UD,ll'q = Qliq 5 UD,ar = Qa" 22
A,(1-¢)) Ape

As velocidades superficiais indicadas neste trabalho, tanto da fase
liquida (Viiq) quanto do ar (Vg), sdo calculadas pela divisdo da vazdo pela area
total da secédo considerada. Indicam, portanto, uma velocidade média que
ocorreria se a fase considerada ocupasse toda a secido transversal. Essa
simplificagéo € util para comparar situagées envolvendo diferentes didmetros,
porque a fragdo volumétrica varia de forma nao linear quando variam os

diametros e vazdes de ar. Assim, tem-se simplesmente:

_ Qliq . V _&

S,lig — A s S.ar — A
S S

23

Outro parametro utilizado nas comparacdes dos resultados € a relagao

entre areas de descida e de subida, ra, dada por:

r,=— 24

As analises do desempenho hidraulico dos reatores empregaram ainda

dados obtidos anteriormente em modelo reduzido por Ruggeri (2002).
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4.4. Determinacgao do coeficiente de aeragao Kla

A determinacao do coeficiente Kla seguiu a metodologia padronizada
para emprego com agua limpa, método nao estacionario, recomendada pela
ASCE (1990). Foi utilizado cloreto de cobalto como catalisador e sulfito de
sédio como reagente, para anular a concentragéo de oxigénio do meio fluido,
o qual era, em seguida, oxigenado até perto do nivel de saturagao.

Para a determinagcdo do OD a agua deve ter a qualidade da agua
potavel da rede publica. O sulfito de sodio exigido para desoxigenagédo da
agua de um reator situa-se entre 1 e 8mg/L. Nos ensaios realizados esse
valor era acrescido de uma folga de pelo menos 100% para compensar o
oxigénio introduzido durante o tempo de mistura dos reagentes no reator.

O catalisador cloreto de cobalto foi normalmente adicionado apenas
uma vez em cada série de ensaios. A solucdo de cloreto de cobalto foi
adicionada ao reator em uma concentragao entre 0,1 a 0,5mg/L.

Apos a adicao do sulfito de sédio foi introduzida a sonda Lambda (um
medidor de oxigénio dissolvido portatil marca HANNA instruments - HI 9141),
na parte superior do tubo externo, para determinar quando o oxigénio da agua
era completamente fixado pelo sulfito, ou seja, tinha-se OD nulo. Nesse
monitoramento foi importante garantir que a mistura fosse suficiente para
homogeneizar toda a agua, dependendo do tempo considerado. Enquanto
nao ocorria a mistura completa, era possivel observar leituras de oxigénio
aumentando e diminuindo em ciclos curtos, evidenciando a existéncia de
oxigénio dissolvido que ainda ndo havia reagido com o sulfito de sddio.

Assim que as leituras indicassem oxigénio nulo por um determinado
tempo a vazdo de ar desejada era novamente verificada no rotédmetro e
reajustada se necessario. A partir do ponto em que se registrava uma
concentracdo nao nula eram realizadas as leituras de OD em intervalos pré-
determinados. Nos ensaios com os modelos foram adotados periodos de 5
segundos entre leituras.

A documentagao do ensaio foi realizada por formularios contendo os
dados de tempo, de OD, da vazdo de ar aplicada no sistema, da

concentracdo do meio suporte, do efeito analisado e observacgoes.
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De posse dos dados obtidos no ensaio, procedeu-se o calculo do Kla
através de uma regressao nao linear, conforme algoritmo recomendado pela
ASCE (1990). Para isso foi utilizado o programa em linguagem de macros do
Excel apresentado por Gebara et al (2001a) o qual vem sendo utilizado nos
trabalhos do grupo de reatores aerdbios, por Hernandes (2002), Ruggeri
(2002), e Milanese (2002). No programa, os valores do Kla, Cs (Concentracéo
de saturacao de oxigénio) e Cy (Concentragao de oxigénio no tempo t=0) sdo

ajustados a partir de uma estimativa inicial fornecida manualmente.

4.5. Operacgao da bancada e analises do esgoto

O processo de operagdo da bancada iniciou-se junto com 0s ensaios
de velocidades e OD, logo apés o término da montagem do reator com a nova
configuragdo. Numa primeira fase foram realizados o0s ensaios de
caracterizagao hidrodinamica.

Para a segunda fase da pesquisa, apos o término dos ensaios de
velocidade e OD, tendo assim os dados da caracterizagao hidrodindmica do
reator, passou-se as analises dos efluentes e afluentes de esgoto.

Para esta segunda fase foi previsto a operagcdo com apenas um TDH
de 3h e uma concentragdo de areia de 100g/L. O resultados desta etapa
foram comparados com resultados anteriores, obtidos com o tubo interno de
0,20m. A areia utilizada como meio suporte no reator tem o didmetro médio
de 0,26mm.

O meétodo de coleta utilizado foi o de coleta instantanea, tendo duragao
de aproximadamente uma hora, e realizado em horarios pré determinados. A
opgao por coleta instantanea deveu-se principalmente as limitagdes materiais
do trabalho, uma vez que nao estavam disponiveis equipamentos
automatizados para coleta composta. Além disso, deve-se levar em
consideragdo que os dados obtidos com a configuracdo anterior (250-200)
utilizaram o mesmo tipo de coleta.

O volume de reagao considerado no reator € de 290 L, sendo que seu

volume total é de 1189 L, tendo o decantador portanto o volume de 899 L.
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Considerando o volume de reacdo VR e o volume do decantador VD, tem-se
que VD / VR = 3,1, ou seja, o decantador € 3,1 vezes maior que o volume de
reacdo. O TDH tedrico de 3h considerado é referente o volume de reacao do
reator, sendo portanto o TDH total do reator de 12,3h.

As operacgbes diarias realizadas na bancada experimental foram as
seguintes:

1) Limpeza da peneira e verificagcdo do funcionamento do sistema de

recalque;

2) Operacédo de rodizio dos compressores e verificagdo da vazéo de

ar;

3) Verificagao e ajuste da vazao de esgoto na entrada do reator;

4) Verificagdo da ocorréncia e descarte de lodo no decantador;

5) Realizagdo das medigdes;

Nos ensaios de caracterizagéo, os quais foram parte da segunda etapa
da pesquisa, foram monitorados o pH, temperatura do ar e do esgoto,
medidas de vazao do esgoto e do ar, e do oxigénio dissolvido.

Os ensaios foram realizados a cada 3 dias, seguindo a rotina descrita a
seqguir.

No esgoto afluente e efluente foram monitorados os Sdlidos totais, fixos
e volateis, sélidos suspensos totais, fixos e volateis, DQO filtravel e DQO
bruta; Nitrogénio Kjedhal, Amoniacal, Nitrito e Nitrato. Foram analisados
também a DBO filtravel, DBO bruta, fosforo total e ortofosfato.

A cada ensaio foi feita a coleta de esgoto da zona de reagdo para a
analise quantitativa de areia e material bioldgico.

No periodo de realizacdo dos ensaios foi realizada uma campanha de
24 horas, com coleta do esgoto afluente de 2 em 2 horas, realizando-se todas
as analises anteriormente citadas, com intuito de caracterizar o esgoto
afluente. Também foram utilizados dados de campanhas realizadas em
trabalhos anteriores para a caracterizagdo do esgoto.

As analises de DBO bruta e filtrada, Sélidos totais, totais fixos e
volateis, suspensos, suspensos fixos e volateis foram realizadas de acordo

com “Standart Methods for Examination of Water and Wastwater “.
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Foram realizadas em um espectrofotdbmetro (DR200/Hach) analises de
DQO bruta e filtrada, Amdnia, Nitrogénio total Kjedahl (NTK), Nitrito e Nitrato,
Fosforo Total e Ortofosfato. Todas as analises seguiram os métodos descritos
para cada programa do aparelho, que estdo de acordo com “Standart
Methods for Examination of Water and Wastewater®.

O Quadro 1 apresenta sucintamente os ensaios realizados no periodo

de funcionamento com esgoto.

Quadro 1 — Ensaios realizados com esgoto

Monitorado a cada 3 dias

pH — afluente, efluente e zona reacao Temperatura do ar e do esgoto

oxigénio dissolvido — zona reacgao Volume de sélidos — sedimentacao

DQO filtravel - efluente DQO bruta — afluente e efluente
Nitrogénio Kjedhal — afluente e efluente Amonia — Afluente e efluente

Nitrito - Efluente Nitrato — Efluente

DBO filtravel - efluente DBO bruta — afluente e efluente

Fésforo total — afluente e efluente Ortofosfato — afluente e efluente

Sdlidos totais, fixos e volateis — afluente e Soélidos suspensos totais, fixos e volateis —
efluente afluente e efluente

4.6. Ensaio de quantificagao de areia e material biolégico

Com o intuito de avaliar o comportamento da fase sélida do reator no
decorrer dos ensaios, foi proposto um ensaio de verificagdo volumétrica, cuja
utilidade como ferramenta operacional para controle do reator foi avaliada ao
longo do experimento.

Para o ensaio de verificagdo volumétrica é retirado um litro de amostra
do tubo interno e um outro do tubo externo. O liquido é coletado em uma
proveta graduada com volume de um litro e mantido em descanso por vinte
minutos. Apos os vinte minutos faz-se a leitura dos volumes de material
sedimentado.

A Figura 20 apresenta um aspecto do material coletado no ensaio de

determinagao volumétrica.
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B A T SR R

Figura 20 — Proveta e volume sedimentado no ensaio de quantificagao

volumétrica da areia

Este ensaio permite verificar rapidamente, até mesmo em campo, a
concentracao de material solido no reator, os quais sao a areia utilizada como
meio suporte e o material bioldgico, sendo este o biofilme aderido e o biofilme
suspenso, além de fornecer uma curva mostrando este comportamento no
decorrer do tempo.

Adicionalmente, os componentes sélidos foram determinados por
pesagem, utilizando a mesma amostra. Com isso obteve-se uma avaliagao
quantitativa dos soélidos no reator que permitiu verificar a coeréncia do ensaio
volumétrico. Para isso € retirado da proveta o volume sedimentado e apods
uma simples lavagem, tem-se somente a areia junto com o biofilme. Apds
drenado o material vai para a estufa sendo posteriormente pesado, obtendo-
se a massa total da amostra. O processo de pesagem exige toda uma
metodologia a ser utilizada, os controles de umidade e temperatura séo de
grande importancia, e padronizados de acordo com a normalizagado de cada
laboratorio.

Apds a primeira pesagem o material, areia mais biofilme, vai para a

mufla, onde é feita a queima da matéria organica, obtendo-se uma segunda
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massa. A diferenga entre as duas pesagens € a massa da matéria organica.
Por fim verifica-se ainda o volume de areia apés a queima. Com esse
procedimento pode-se retirar o volume seco de areia e os valores de massa

da areia e do material biolégico por unidade de volume do reator.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES
5.1. Caracterizagao Hidrodinamica
Inicialmente foram determinadas as velocidades de circulagdo com 12

diferentes vazdes de ar injetado, utilizando o tubo interno com o comprimento

L, = 5,41m. A altura efetiva do tubo interno é dada pelo comprimento de

submergéncia Ls 4,11m. As velocidades superficiais ascendentes
produzidas pela velocidade de escoamento do ar sdo apresentadas na Figura
21, para duas configuragdes de reatores, ou seja, 250-200, correspondendo a
didmetros externo e interno de respectivamente 0,25m e 0,20m, e

configuragao 250-100.

1,40
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080 1 -

0,60 -
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L S 2

0,20 + ¢ 250-100
A 250-200

0,00 T T T T T T 1
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12 0,14
Velocidade superficial do ar (m/s)

Figura 21 - Velocidades de circulagao do liquido induzidas no tubo de subida em
funcgao da velocidade superficial do ar

A primeira informagdo importante fornecida pelos resultados da
Figura 21 consiste no aumento da velocidade de circulagdo ascendente da
configuragcado ensaiada 250-100 em relagdo a anterior 250-200, comprovando
o aumento de eficiéncia esperado da nova configuragéo.

Tendo sido verificadas altas velocidades de subida em relacdo a

velocidade minima de arraste das particulas solidas, pode-se concluir que a
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configuracdo 250-100 ndo apresentara problemas para a suspensao das
particulas, mesmo nas menores vazdes de ar.

Com relagcao as maximas vazdes de ar admissiveis, verificou-se com
agua limpa, ocorréncia de pistonamento significativo para vazées acima de
2000L/h de ar, ou seja, velocidade superficial do ar de 0,07 m/s,
correspondentes a velocidade superficial do liquido de 0,06m/s. O
comportamento da curva de velocidades, apresentando um patamar e uma
tendéncia de estabilizacdo em seu trecho final, comprova experimentalmente
a observacao visual. Assim, pode-se estabelecer com base nas informacdes
obtidas com agua limpa, um limite superior para a vazao aceitavel no reator,
da ordem de 2000L/h, sendo que acima deste valor ocorre aumento na
turbuléncia do leito e pistonamento. Essa informagao precisa ser comparada
com a necessidade de oxigénio para o tratamento, para garantir que o
funcionamento hidrodindmico otimo nao impliqgue em limitagcdo para o
processo bioldgico.

Para analisar o efeito das diferentes relacbées entre areas de subida e
descida, os valores de velocidade superficial de subida da Figura 22 foram
colocados em fungdo da velocidade superficial do ar, juntamente com os
dados de modelo obtidos por Ruggeri (2002), configuragdes 200-100 e 200-

150, assim como no prototipo de 6m de altura, configuragao 250-200.
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Figura 22 - Velocidade de circulagao do liquido induzida no tubo de subida em fungéao
da velocidade superficial do ar injetado, para as quatro configuragdes estudadas
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No grafico da Figura 22 verifica-se que as velocidades de subida
obtidas no tubo interno do reator ensaiado sdo comparaveis as do modelo de
laboratdrio, obtidas por Ruggeri (2002). Entretanto, as relagbes entre areas
externa e interna sao bastante diferentes: ra = 5,25 no caso atual e ra = 3 no
modelo de Ruggeri. Uma explicagdo para essa observagdo surge com a
suposicao de que, para ambas as configuracbes geométricas em questao, as
perdas de carga no tubo de descida sao de pouca significancia em relagao as
perdas totais. Portanto, os resultados sugerem que, a partir de um certo valor
limite para a relagdo entre areas, as baixas velocidades resultantes no tubo de
descida deixam de ser um parametro significativo na determinagdo das
vazoes de circulacio.

Com relagao ao efeito da variagao da altura util sobre as velocidades
sdo apresentados os resultados da Figura 23, com as velocidades de subida
do liquido no tubo interno em fungédo da velocidade do ar, obtidas com trés

alturas diferentes do tubo interno.
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Figura 23 - Velocidades de circulagao induzidas no tubo interno em fungao da
velocidade de subida do ar injetado, para trés tamanhos diferentes do tubo interno

Os dados da Figura 23 mostram que, para a altura relativamente
pequena do reator, pequenos acréscimos na submergéncia apresentam
aumento significativo nas velocidades induzidas. Entretanto, como mesmo o
menor dentre os tubos ensaiados apresentou velocidades altas em relacéo a

velocidade minima de arraste dos soélidos, esta preocupacdo quanto ao
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tamanho deixa de ser importante, do ponto de vista hidraulico. Assim, o
tamanho ideal do tubo interno passa a ser funcdo dos efeitos provocados
sobre a eficiéncia da transferéncia de oxigénio, ndo investigada diretamente
neste trabalho, e da influéncia sobre o funcionamento da zona de liberagao do
ar e do decantador.

Com relagao aos efeitos sobre o decantador, verificou-se que a medida
que diminui a profundidade do tubo de saida, em consequéncia da maior
altura de submergéncia, a camara de liberagdo de ar passa por grandes
modificagbes em seu funcionamento. Na maior profundidade de saida
verificou-se uma liberacdo suave do ar para todas as vazdes, com
perturbacdes minimas no nivel e com praticamente nenhum reflexo sobre o
decantador.

As profundidades menores de saida do tubo interno provocaram
variagcbes significativas no nivel da camara de separagédo de ar, com as
oscilagdes propagando-se para o decantador, o que certamente acarretaria
prejuizos ao seu funcionamento durante o tratamento. Em algumas vazoées
ocorreu uma grande oscilagdo de nivel na superficie da camara de separagao
de ar, com caracteristicas de uma onda estacionaria com cerca de 0,15m de
altura e periodo de cerca de 0,5 segundos, com diregao de propagacgao que
variava lentamente no sentido horario, de forma a varrer todo o ciclo em cerca
de 30 a 40 segundos.

A ocorréncia desses fenbmenos foi de certa maneira inesperada
porque na configuragao anterior do reator, com didmetros de 250-200, nao foi
verificado nenhum problema semelhante, mesmo nas maiores vazbes de ar.
Certamente as ocorréncias agora verificadas devem-se as maiores
velocidades relativas do escoamento de ar, devido a reducdo do diametro
interno, conforme se percebe na Figura 21.

Em vista das observagdes dos efeitos das diversas profundidades de
liberagao de ar sobre o nivel da agua na camara de liberagdo do ar e sobre o
padrao visual do escoamento, decidiu-se orientar o trabalho para a
quantificacdo dos efeitos de mistura provocados pela variacdo da
sobreposicao, definida como o tamanho do segmento de tubo interno que

penetra na camara de separagao do ar.
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A Figura 24 mostra o resultado do espalhamento provocado na nuvem
de tracador apds uma passagem pela zona de separagao do ar, para as trés
diferentes alturas de sobreposicdo ensaiadas. O tracador foi langado sempre
da mesma forma no ponto T, mostrado na Figura 19, situado na parte superior

do tubo interno, liberando-se 200ml em 2 segundos.

50

——Ls=4,11m

Tensao (V)

0 20 40 60 80 100 120 140
Tempo (s)

Figura 24 - Espalhamento da nuvem de tragador para trés diferentes tamanhos do tubo
interno

Na Figura 24 adotou-se como tempo nulo o inicio da passagem da
nuvem pela sonda, e ndo o tempo de langamento. As informacgdes qualitativas
das leituras produzidas ndo permitem um calculo dos coeficientes de
dispersao. Para isso seria necessario transformar as leituras em valores de
concentragdo, o que nao foi feito no presente trabalho. Entretanto, a
comparacgao das curvas referentes as trés profundidades de saida do tubo
interno mostra um comportamento muito semelhante quanto a mistura, ao
contrario do inicialmente esperado tendo em vista a observagao visual do
padrao de escoamento. Nota-se apenas uma tendéncia para menor
espalhamento para o maior tubo e para maior espalhamento da nuvem no
menor tubo.

Na Figura 24 verifica-se que a nuvem de tracador, inicialmente com

base de cerca de 2 segundos, ap0s a primeira passagem pela camara de
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liberagao de ar, passou pela sonda em cerca de 50 segundos, em todas as 3
situacdes ensaiadas. Apenas para o maior tubo verifica-se um patamar claro
antes da segunda passagem do tragador, correspondendo a passagem de
agua ainda nao afetada pelo sal. Nas outras duas profundidades, a segunda
passagem do tragador inicia-se antes do término da primeira, conforme se
depreende do fato das leituras n&o retornarem aos valores originais,
correspondentes a agua pura, antes de voltarem a cair, em consequéncia do
retorno da agua com tracador. Conclui-se que 0s ensaios precisam ser
refeitos com menor tempo de injecdo e menor quantidade de tragador para
proporcionar uma analise mais precisa. Entretanto, as informacdes obtidas
mostram que os efeitos de mistura na camara de separacao sdo semelhantes,
provavelmente devido as altas velocidades de chegada da mistura no tubo
interno Assim, foi escolhida a profundidade intermediaria, que provoca pouca
oscilagdo de nivel e mais se assemelha com a configuracdo anterior do

reator.

5.2. Determinacgao do Kla

A fim de se obter parametros suficientes para analise, foram realizados
sete ensaios de OD com velocidades de subida do ar variando entre 0,017
m/s até 0,1m/s, equivalentes a vazdes de ar de 500L/h até 2500L/h na
configuragéo 250-100. Para avaliar o efeito da mudancga do didmetro interno,
foi determinado o Kla na configuragdo 250-200, com onze ensaios com
velocidades de subida do ar variando entre 0,009m/s a 0,05m/s, equivalentes
a vazoes de ar entre 1000 e 6000L/h.

Os ensaios de determinacdo de OD, segundo a metodologia
apresentada no item 4.4, constituem o passo inicial para a determinacao do
Kla. A titulo de ilustragdo sao apresentados na Figura 25 os dados de OD em
funcdo do tempo obtidos com uma vazao de ar de 2000L/h, e velocidade de

subida do ar de 0,07m/s na configuragéao 250-100.
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Tempo (s)

Figura 25 — Dados do ensaio de OD para vazéao de ar de 2000L/h

Os dados experimentais foram ajustados pelo programa a partir de

uma estimativa inicial fornecida manualmente, conforme pode ser observado

na Figura 26.
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Figura 26 - Exemplo da utilizacdo do programa de ajuste do Kla, com valores ajustados
para vazao de ar de 2000L/h

Apods os ajustes o programa fornece valores de Kla e Csg, valores estes
que sao necessarios para os calculos de SOTR (Taxa padrao de
Transferéncia de Oxigénio), SAE (Eficiéncia padrdao de aeragdo) e SOTE
(Eficiéncia padrao de transferéncia de oxigénio como uma fragao), variaveis

que descrevem um tipo de comportamento do reator, e possibilidades de
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comparagao de eficiéncia com outras configuragbes, ou até mesmo com
outros tipos de reatores.

Na Tabela 9, pode-se encontrar o resumo dos calculos efetuados com
os dados de todos os ensaios de OD, com os valores de Kla e Cs, juntamente
com seus respectivos desvio padrdao, o qual também €& fornecido pelo

programa.

Tabela 9 — Valores de Kla e Cs do reator de 6m com configuracdes 250-200 e 250-100

V subidadoar Valores Kla Desvio padrao Cs (mg/L) Desvio padrao
(m/s) (1/min) (1/min) (mg/L)
Configuragao 250-100
0,017 0,107 1,92 €3 8,18621 0,07449
0,028 0,106 1,96 £ 8,19429 0,07620
0,035 0,150 1,97 €3 9,40347 0,05924
0,053 0,229 5,07 €3 8,99366 0,9083
0,070 0,281 4,95 > 8,68464 0,06339
0,088 0,400 4,56 £° 9,00250 0,03961
Configuragcao 250-200
0,008 0,179 12,49 €° 10,09105 0,39052
0,013 0,190 11,68 E* 8,56170 0,26199
0,017 0,342 26,07 7 9,836836 0,41806
0,022 0,551 47,39 € 8,907673 0,37857
0,026 0,676 80,99 E* 8,977526 0,50992
0,030 0,644 7,857 7,187615 0,02515
0,035 0,472 28,77 £° 8,153376 0,19894
0,039 0,684 25,64 E 7,918905 0,1928
0,044 0,631 16,91 E° 7,403741 0,0644
0,048 0,948 40,98 £ 7,823493 0,1048
0,053 0,909 17,37 7,013223 0,0315

Para melhor apresentagédo do coeficiente de transferéncia de oxigénio,
sdo apresentadas na Figura 27(a) as curvas do Kla em funcédo da velocidade
de subida do ar obtidas com as duas configuragdes. Na Figura 27(b) estado
apresentados os mesmos valores de Kla em funcédo das vazdes de ar obtidas

com as duas configuragoes.
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Figura 27 - Resultados do ensaio de Kla em fungdo da velocidade superficial (a) e da
vazao de ar (b), obtidos com as configuragdes 250-100 e 250-200

Com o auxilio da Figura 27(a) nota-se que o Kla obtido com uma dada
velocidade superficial do ar € menor na configuragao 200-100. Entretanto,
utiizando as informag¢des da Figura 27(b) verifica-se que, para a mesma
vazdo de ar, as taxas de Kla da configuragdo 200-100 sdo apenas
ligeiramente menores se comparadas aos valores obtidos na configuragao
250-200. Tendo em vista a grande diminuicdo na area do tubo interno,
acarretando menor tempo de contato com as bolhas, pode-se considerar que
a redugéo verificada no Kla nao é significativa, um resultado interessante do

ponto de vista hidrodinamico. Portanto, a reducdo do didmetro permitira
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utilizar menores vazdes de ar devido ao acréscimo de velocidade, sem risco
de sedimentacdo e sem comprometer de forma significativa a transferéncia de
oxigénio.

Através dos ensaios de Kla e dos calculos da Taxa padrdao de
Transferéncia de Oxigénio — SOTR, conforme apresentado no item 3.11.1, foi
calculada a quantidade de oxigénio inserida no reator. O resultado pode ser
observado na Figura 28, na qual pode-se analisar a transferéncia de oxigénio
em funcéo da velocidade superficial do ar. As retas tracejadas correspondem
a um ajuste por minimos quadrados e foram tragadas apenas para auxiliar a

visualizacado dos dados.
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Figura 28 - Taxa padrao de transferéncia de oxigénio em fun¢ao da velocidade de

subida do ar para as configuragdes 250-200 e 250-100

Pode-se notar que a taxa padrao de transferéncia de oxigénio do reator
com configuragdo 250-100 é menor para a mesma velocidade superficial, mas
confundem-se numa unica tendéncia linear quando tracado o grafico em
funcdo das vazdes de ar. Entretanto, com o tubo interno menor podem ser
usadas as menores vazoes de ar sem risco de sedimentacao do leito.

Utilizando os dados de SOTR da Figura 28, e as informagbes de
Gebara et al (2000), que indica vazées minimas da ordem de 3500L/h com a
configuragdo 250-200, para nao ocorrerem problemas de suspensao no leito

fluidizado, pode-se deduzir, conforme sera apresentado no item 5.3, que a



68

configuragdo 250-200 fornece oxigénio em excesso com TDH de 3 horas,
fornecimento este que ndo pode ser limitado por interferéncia da garantia do
funcionamento hidrodinamico, acarretando em um maior consumo de ar.

A eficiéncia padrao de aeracao das duas configuracdes € apresentada
na Figura 29, podendo-se verificar a proximidade da eficiéncia entre as duas

configuragbes para a mesma velocidade superficial.
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Figura 29 — Comparacgao de eficiéncia padrao de aeragao entre as configuragées
250-100 e 250-200

Na Figura 30 pode-se observar a eficiéncia padrdo de aeragdo em
fragcdo entre as duas configuragbes de reatores. A maxima eficiéncia no
fornecimento de oxigénio esta relacionada ao fluxo de oxigénio oferecido pela
vazéo de ar.

A configuragcdo 250-100 tem um aproveitamento meédio do oxigénio
injetado melhor que a configuragdo 250-200, devido a um provavel diferente

comportamento do leito.
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Figura 30 — Comparacgao de eficiéncia padrao de aeragao em fracao entre as
configuragdes 250-100 e 250-200

5.3. Analise das condi¢oes de operagao em fungao do oxigénio

Estabelecendo uma vazdo constante de ar, da qual é dependente a
velocidade de circulagdo do liquido no reator e, portanto, a garantia de
suspensao das particulas sdlidas, pode-se ter um equilibrio do consumo de
oxigénio no reator, em fun¢do da DQO a ser removida.

Um exemplo dessa dependéncia entre as variaveis, a ser trabalhada no
projeto do reator, € desenvolvido a seguir, para uma vazao de ar de 2000L/h.
A vazao foi adotada com base no limite de funcionamento suave do leito com
agua limpa.

Uma vez adotada a vazdo, deve-se verificar se a velocidade sera
suficiente para evitar a sedimentagcédo do leito. Conforme indicado na Figura
21, a velocidade resultante é de aproximadamente 1,1m/s. Assim, do ponto
de vista hidrodinamico, a vazdo adotada tem potencialidades para ser a
velocidade utilizada na fase de teste com material bioldgico.

Para que a remocgao seja eficiente basta apenas suprir a demanda

necessaria de oxigénio no reator. Como a concentracdo de DQO no afluente é
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conhecida, adotando-se um TDH é possivel calcular aproximadamente a
vazao de ar necessaria na operagao, conforme segue.

Para operar com um TDH de 3h o reator necessita de uma vazao
afluente de esgoto de 86L/h. Considerando uma remogao de
aproximadamente 520mg/L de DQO o consumo de oxigénio do ar, na
auséncia de outras fontes de oxigénio como a proveniente da desnitrificagéo,
seria dado por:

O, =86 (L/h) - 0,520 (g/L) 25

O. =442 g/h 26

Onde Oc¢ é o oxigénio consumido.

Como pode-se observar na Figura 28, para a vazao de ar de 2000L/h a
taxa de transferéncia de oxigénio € de aproximadamente 12,8mg/s, o que
equivale a 46g/h, valor este que supre a demanda de oxigénio, indicando
entdo que a configuragao escolhida para o reator é funcional.

Nas configuragbes anteriores do reator necessitava-se de maiores
vazbes de ar para suspender as particulas sélidas com o biofilme, isso em
funcdo da maior area do tubo interno, tendo portanto altas taxas de
oxigenagao, fato este que distribuia oxigénio em todo o reator, trazendo
deficiéncias na desnitrificacdo. Com as novas modificagdes esperava-se
trabalhar com niveis de oxigénio mais restritos, forcando a formacao de uma

zona anoxica, a qual possibilitaria o processo de desnitrificagao.

5.4. Resultados do monitoramento

Os dados obtidos durante o monitoramento estdo alocados em ordem
cronoldgica. O anexo B apresenta todos os resultados dos ensaios em forma
de tabelas. Obteve-se um total de 21 ensaios validos com o TDH de 3 horas e
vazdes de ar em torno de 2000 L/h, apés um periodo de partida de cerca de
50 dias.

Durante os ensaios o pH da zona de reacgao teve valor médio de 6,7,

com um desvio padrao de 0,56. O pH do esgoto afluente teve média de 7,7 e
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desvio padrao de 0,15. Para o esgoto efluente a média do pH foi de 7,35, com
desvio padrao de 0,33.

Os valores da temperatura do ar e do esgoto na zona de reagédo também
foram registrados, tendo uma média de 20,8 °C e desvio padrao de 3,3 °C
para o ar, e média de 24,1 °C com desvio padrao de 1,2 °C para o esgoto na
zona de reacao.

As vazbes de ar utilizadas durante toda a fase experimental estao

apresentadas na Figura 31.
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Figura 31 — Vazées de ar utilizado durante o experimento com esgoto

A operagcdo comegou com vazoes baixas, da ordem de 1200L/h, num
periodo de 18 dias. As vazdes pequenas foram utilizadas no inicio para testar
a capacidade de manutencdo do meio fluidizado nas condicdes mais
adversas, ou seja, antes do crescimento do biofiime. Conforme esperado,
com a redugao do diametro, ndo se registrou problemas de suspensido do
meio fluidizado no periodo inicial. Apds o 19° ensaio foi diminuida a vazao de
ar para 1500L/h para avaliar o funcionamento do reator sob essas condigdes.

O periodo de partida foi acompanhado com medi¢des de OD, conforme

apresentado na Figura 32.
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Figura 32 — Dados de acompanhamento do oxigénio dissolvido na zona de reagao

Pode-se observar na Figura 27 que a medida que ocorreu o
crescimento do biofilme caiu o OD no reator. A partir do 15° dia a vazao de ar
foi aumentada para 1800L/h devido a queda do OD e, posteriormente, para
2100L/h, sempre buscando manter cerca de 2mg/L de OD. Durante essa fase,
a partir do 50° dia de funcionamento iniciou-se o monitoramento com as
analises laboratoriais.

O repentino acréscimo de OD no 129° dia se deu devido a diminuigao
da vazao de ar anterior a ele. Com a diminuicdo da vazao de ar, o reator
passou rapidamente a ter seu leito fluidizado andxico, causando o
desprendimento do biofilme. Quando uma grande parte do material biolégico
parou seu metabolismo, o reator com alta eficiéncia na oxigenagao do meio
passou a trabalhar com um acréscimo de OD. Posteriormente o biofiime se
recompds, adaptando-se as novas condi¢des do meio, e o OD voltou a
decrescer.

A Figura 33 apresenta os resultados do monitoramento da DBO.
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Figura 33 — Resultados dos ensaios de DBO de entrada e de saida bruta e filtrada

A DBO de entrada teve uma variagao apreciavel em seus resultados,

porém dentro dos padrbes previstos, ja que o esgoto afluente varia sua

concentragdo mesmo quando se faz a coleta rigorosamente nos mesmos

horarios. Os resultados da entrada estdo na faixa prevista pela literatura.

Ao comparar a DBO bruta e filtrada nota-se que seus valores néo tém

grande variagao, portanto o carreamento de lodo para fora do reator nao foi

muito significativo. Normalmente no ato das analises ndo se notava diferenca

expressiva entre o efluente filtrado e o bruto. A Figura 34 apresenta o aspecto

do afluente a esquerda, o efluente bruto ao centro e o filtrado a direita.
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Figura 34 — Aspecto do afluente e do efluente bruto e filtrado

Entre 0 9° e 10° ensaio houve uma sensivel piora no efluente, fato este

que esta relacionado com o aumento da biomassa suspensa, a qual compete
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com o biofilme e provoca a diminuicdo de sua espessura. Além disso a
biomassa suspensa revelou-se de baixa sedimentabilidade e n&o era
totalmente detida no decantador, ocasionando um efluente visivelmente mais
escuro. Essa pior qualidade se percebe ao notar a distancia entre as curvas
de DBO bruta e filtrada nos pontos posteriores.

Este comportamento &€ compativel com a reducdo da vazédo de ar,
conforme a Figura 31, que provocou o desprendimento do biofilme.

As DBOs bruta e filtrada tiveram uma remocado média de 88,48% e
95,77%, respectivamente.

Os resultados do monitoramento da DQO sio apresentados na

Figura 35.

800
L
700 4 - - - oL
00 . . P . *
600 + - - - - - ®. .7 ”Q ********
%)'500* ******* o & - ® - - - - .
§400, ,,,,,,,,, ¢ * T
O
8 300 # Entrada bruta
200 | [ | Safda b'ruta
A Saida filtrada
100 + - - - - - - - B T m T a
0 andaglanlge ginlgi
01 23 456 7 8 91011121314 151617 18 19 20 21 22

Ensaios

Figura 35 — Resultados dos ensaios de DQO de entrada, saida bruta e filtrada

A variagcdo da DQO do esgoto afluente se manteve em limites
aceitaveis, sendo decorrente da variagdo normal que se tem no esgoto
afluente.

A DQO efluente apresentou valores sensivelmente constantes em todo
o periodo, principalmente a DQO filtrada. Apesar do reator ter sofrido uma
mudanga na vazao de ar entre 0 13° e 17° ensaios, ndo é possivel nota-la nos
resultados da DQO. O 20° e 21° ensaios tiveram piores resultados tanto na
DBO como na DQO devido a diminuicdo da vazdo de ar provocada neste
periodo. Pode perceber que com o decréscimo na vazao de ar ocorreu um

pior desempenho no tratamento, comportamento este que era previsto, como
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mostrado anteriormente no calculo da minima vazao de ar necessaria para o
TDH de 3 horas.

A DQO média no periodo de monitoramento foi de 50mg/L e 31mg/L,
com desvio padréao de 15 e 4 para a DQO bruta e filtrada, respectivamente. A
remogao da DQO foi consecutivamente de 91,09% e 94,47% para a DQO
bruta e filtrada.

A Figura 36 apresenta os resultados obtidos com a medigao do

nitrogénio em suas diversas formas.
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Figura 36 — Resultados dos ensaios de Nitrogénio em suas diversas formas

O valor médio do NTK afluente foi de 116mg/L com desvio padrdo de
16,1mg/L O nitrogénio total Kjedahl (NTK) teve seu valor permanentemente
maior que a amonia no esgoto afluente, fato este que era de se esperar, ja
que o NTK é a soma da aménia mais o nitrogénio organico contido no
afluente.

A variacdo apresentada pela aménia e NTK afluente sao justificadas
pela normal variagdo do esgoto coletado. Os resultados se mostram
coerentes, pois quando varia o NTK a aménia varia também com a mesma
intensidade e sentido, mostrando assim que a concentragdo de nitrogénio

organico se manteve com a mesmo constancia.
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Na fase inicial das analises foi possivel perceber que a concentragao de
nitratos era maior que a da amonia, levando a entender que a nitrificacéo
funcionou melhor que a desnitrificacao, fato este que se inverteu na fase final
da pesquisa.

Analisando as linhas de tendéncias do NTK e amoénia no efluente,
percebeu-se que sobra um residual de nitrogénio organico que nao foi
removido.

A concentragdo de nitrato € maior que a de nitrito, mostrando que a
desnitrificag&o foi o fator limitante na remogé&o de nitrogénio.

No 9° e 10° ensaios verificou-se uma maior concentracdo de NTK e
amoénia no efluente. Nos mesmos ensaios pode-se perceber na Figura 32 uma
modificagdo no sistema, influenciando no metabolismo bacteriano a qual se
mostrou susceptivel a alteragdes bruscas, vindo a se estabilizar algum tempo
depois. Um outro comportamento deste tipo pode ser analisado no 20° e 21°
ensaios, mas nestes a alteragdo no metabolismo foi proposital,
correspondendo com as expectativas.

Os valores médios e desvio padrdo do NTK e aménia efluente no
periodo de monitoramento foram de 13mg/L e 6,4mg/L para NTK, e 5mg/L e
4,4mg/L para a amodnia. As remogao do NTK foi de 88,79%.

A Figura 37 apresenta os resultados dos ensaios de quantificacdo da

concentragdo do meio suporte, cuja metodologia foi descrita no item 4.6.
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Figura 37 — Resultados da quantificagao de areia e biomassa na zona de reagao

O valor nominal adotado para a concentracdo do meio suporte foi de
100g/L. De imediato percebe-se que a amostragem indica valores bem
menores, entre 40% a 60% da quantidade inserida no reator, além da
existéncia de pelo menos dois patamares bem definidos para a concentragao
do meio suporte, com variacdo brusca entre o 9° e 10° ensaio. Os dados a
partir do 21° ensaio fazem parte do processo de desativacdo do reator e a
variacao observada deve considerar a diminuicado acentuada da vazéao de ar.

Se estivesse ocorrendo perda de meio suporte pelo efluente haveria
uma diminuigdo gradual da concentragao, nao registrada pela Figura 37, de
forma que a diferenca deve ser atribuida a existéncia de zonas mortas que
aprisionam as particulas solidas decantadas.

A informacgéao relativa ao meio suporte proporcionada pela Figura 37
pode ser complementada pelos ensaios baseados em volume sedimentado,
conforme proposto no item 4.6. A Figura 38 apresenta os resultados obtidos

no respectivo ensaio.
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Figura 38 — Resultados dos volumes de sélidos totais e biomassa na zona de reagéao
do reator

Pode —se notar que os volumes sedimentado no tubo interno e no
externo sdo muito parecidos, forcando nos a entender que o leito é
homogéneo, com um leve acréscimo no tubo interno, isso corrobora a teoria
de Heijnen (1992), que prevé maior concentracdo da fase solida (meio
suporte) no tubo interno.

Este ensaio verifica facilmente o aumento da concentracdo de biofilme
suspenso no leito, pois apesar de sua velocidade de sedimentagcdo mais lenta,
aumenta sensivelmente o volume sedimentado, formando uma camada
menos compacta e com variagdo gradual de transparéncia, perceptivel
visualmente.

O volume seco é referente ao volume que sobra desta mistura apds a
gueima na mufla, sendo composto basicamente de areia. A variagdo da areia
em diversos momentos da pesquisa se da pela acomodacdo nas zonas
mortas do reator, como dito anteriormente.

Entre 0 19° e 20° foi feita a diminuicdo da vazao de ar de 2100L/h para
1500L/h, com isso pode-se observar o decaimento bacteriolégico devido a
falta de oxigénio, podendo-se perceber na Figura 33 o choque sofrido pelas
bactérias e sua posterior recomposicao e adaptacéo ao sistema modificado.

Ao comparar-se a Figura 37 com a 38, percebeu-se que houve um
decréscimo nos solidos totais entre o 8° e 10° ensaios, e inversamente o

volume de sodlidos sedimentados aumentou. Uma possivel explicacdo para
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este fato € que com o aumento da biomassa suspensa, houve um decréscimo
de substrato para o biofilme aderido, havendo com isso sua diminuigdo. A
biomassa suspensa nao acrescenta massa aos solidos totais, pois no
processo anterior ao de secagem ela é removida através de lavagem.

Em geral, verifica-se que as informagdes proporcionadas pelo ensaio
volumétrico sdo compativeis com as determinacdes quantitativas. Em vista da
simplicidade do procedimento, pode-se considerar que o0 ensaio proposto &
util para 0 acompanhamento qualitativo das condi¢des de operacgao.

Os resultados das analises incluem ainda o monitoramento do fésforo

total e ortofosfato, cujos resultados sao apresentados na Figura 39.

& Fosforo total - entrada
14 W Fésforo total - saida
Ortofosfato - entrada ® L 2
12 - Ortofosfato - saida o o
. * MRS . . *
® ¢ o
104 ----- - . LA A ¢
—
S
(@)] e
g 8
= | | Em = u
[ | | . .. ... " .7 m. . .
6 g N | - u u u - m m ®
44 - A - - A A - Ao A A a A A
2 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T
2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22

Ensaios

Figura 39 — Resultados dos ensaios de féosforo na entrada e saida do reator

Embora o objetivo principal do trabalho tenha sido avaliar os efeitos
sobre a remogao de nitrogénio os dados de fosforo foram obtidos para
referéncia, tendo em vista a existéncia de resultados obtidos na configuragao
anterior (250-200) por Gebara (2000).

Os valores das médias e desvio padrao do fésforo total foram de
11mg/L e 0,9mg/L para o afluente, e 6mg/L e 0,5mg/L para o efluente, com
uma remocao média de 46,41%. Quanto ao ortofosfato, obteve-se uma média
de 4mg/L com desvio padrdo de 0,3mg/L para o afluente os valores foram
consecutivamente de 3mg/L e 0,2mg/L para o efluente, com uma remogéao de
29,23%.
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5.5. Comparacgao entre as configuracoes 250-200 e 250-100

Neste item serdo apresentados de forma resumida os resultados do
tratamento obtidos anteriormente na configuragdo 250-200 e os da
configuragdo atual para melhor avaliar os efeitos da modificacdo sobre os
parametros monitorados.

Os dados da configuragdo 250-200 com TDH de 3 horas e 100g/L de
meio suporte foram obtidos em Dall’Aglio Sobrinho (2003).

5.5.1. DBO

A Tabela 10 reune as estatisticas basicas das séries de dados de DBO,
bem como o resultado dos testes de significAncia para as diferencas entre
médias das configuragées 250-200 e 250-100. As duas primeiras colunas
apresentam os valores afluentes brutos (A200BR e A100BR), sendo a
numeracgao referente ao didmetro interno da configuragdo. A seguir os valores
efluentes brutos das duas configuragcdes (E200BR e E100BR) e nas duas
ultimas colunas os valores da DBO efluente filtrada (E200Filtr e E100Filtr).
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Tabela 10 — Estatisticas basicas e teste de significancia das diferencas entre médias de

DBO
A200Br A100Br E200Br E100Br E200Filtr E100Filtr
Num. Dados 10 17 11 19 10 17
Média Amostral 281 306 32 35 5 13
Desvio Padrao 29 49 7 12 3 5
Interv. Confianga Média (95%)
Inferior 263 283 27 30 3 10
Superior 300 330 36 41 6 15
Teste T: Ho = médias iguais
variavel t = 1,435 0,834 4,501
t limite (95%) = 2,060 2,048 2,060
Rejeita Ho ? NAO NAO SIM
Teste F: Ho = médias iguais
F= 2,059 0,696 20,3
Fmax (95%) = 4,24 4,20 4,24
Rejeita Ho ? NAO NAO SIM

Observa-se na Tabela 10 que a média amostral da DBO afluente foi
ligeiramente maior durante o ensaio da configuragdo 250-100, mas a
diferenca n&o foi significativa ao nivel de 95%. O mesmo pode ser dito em
relacdo ao efluente bruto, em que a média passou de 32mg/L para 34mg/L,
uma diferenga nao significativa ao nivel de 95% de confianga. Ja na DBO
filtrada houve um piora estatisticamente significativa, com a média passando
de 5mg/L para 12mg/L.

As Figuras 40 e 41 apresentam graficos tipo “box-plot” em que podem

ser visualizados os comportamentos das séries de dados de DBO.
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Figura 40: DBO bruta afluente
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Figura 41: DBO bruta e filtrada efluente dos ensaios com as duas configuragoes

5.5.2. DQO

O mesmo tratamento de dados do item 5.5.1 foi realizado para as

séries de DQO obtidas nos ensaios com as configuragdes 250-200 e 250-100.

As principais estatisticas das séries e os testes de significAncia para

igualdade entre as médias sao apresentados na Tabela 11.

Tabela 11 — Estatisticas basicas e teste de significancia das diferencas entre médias de

DQO
A200Br A100Br E200Br E100Br E200Filtr E100Filtr
Num. Dados 11 16 11 16 10 14
Meédia Amostral 611 561 112 50 31 31
Desvio Padrdo 96 97 31 15 5 4
Interv. Confianga Média (95%)

Inferior 554 513 94 43 28 29
Superior 668 608 131 57 34 33

Teste T Ho = médias iguais
variavel t = 1,328 7,012 0,029
t limite (95%) = 2,060 2,060 2,074
Rejeita HO ? NAO SIM NAO

Teste F Ho = médias iguais
F= 1,764 49,163 0,001
Fmax (95%) = 4,24 4,24 4,30
Rejeita HO ? NAO SIM NAO
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Segundo a Tabela 11 a média da DQO afluente foi maior durante o
ensaio da configuragdo 250-200, invertendo-se a situacdo observada com a
DBO. A diferenga, entretanto, ndo € suficientemente grande em relagdo ao
desvio padrdo das amostras para que as médias possam ser consideradas
diferentes, com intervalo de confianga de 95%.

A DQO efluente bruta foi quase duas vezes maior na configuragéo 250-
200, ao passo que a DQO efluente filtrada foi igual nas duas configuragées do
reator.

A configuragdo 250-100 apresentou bom desempenho hidrodinémico,
alem de boa eficiéncia no tratamento, pois além da remocido obteve-se
regularmente um efluente bastante clarificado, fornecendo portanto, maior
qualidade no efluente bruto.

As Figuras 42 e 43 apresentam graficos tipo “box-plot” em que podem

ser visualizados os comportamentos das séries de dados de DQO.
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Figura 42: Ensaios com DQO bruta afluente das duas configuragoes
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Figura 43: Efluente dos ensaios de DQO bruta e filtrada com as duas configuragoes

A nova relacédo de diametros do reator melhorou o comportamento de
sedimentabilidade do lodo, pois como se nota na Figura 43 o efluente bruto
melhorou sensivelmente, e o filtrado se manteve nos mesmos padrdes,

diminuindo assim a diferenca da DQO entre os efluentes bruto e filtrado.

5.5.3. Nitrogénio

O mesmo tratamento de dados do item 5.5.1 foi realizado para as
séries de amobnia, NTK, nitrito e nitrato obtidas nos ensaios com as
configuragbes 250-200 e 250-100. As principais estatisticas das séries e os
testes de significAncia para igualdade entre as médias sdo apresentados na
Tabela 12.
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Tabela 12 - Estatisticas basicas e teste de significancia das diferengas entre médias de
Amonia, NTK, Nitrito e Nitrato

Afluente Efluente

Amonia NTK Amonia Nitrato Nitrito NTK
A200 A100 A200 A100 E200 E100 E200 E100 E200 E100 E200 E100

N. Dados 10 16 9 17 10 15 9 17 10 17 11 17
Média 52,4 70,0 83,1 116,0 1,1 50 88 205 08 14 108 13,0
Desv.Pad. 83 94 41 161 04 44 24 60 04 06 26 64
Int. Conf. Média (95%)
Inferior 47,3 654 804 1083 08 28 73 176 06 12 92 10,0
Superior 57,6 74,7 85,7 1236 13 72 10,3 23,3 11 1,7 12,4 16,0
Teste T Ho = médias iguais

t = 4,844 5,980 2,817 5,522 2,781 1,085
tmax (95%) 2,064 2,064 2,069 2,064 2,060 2,056
Rejeita? SIM SIM SIM SIM SIM NAO
Teste F Ho = médias iguais
F= 23,5 35,8 7,9 30,5 7,7 1,2
Fmax (95%) 4,26 4,26 4,28 4,26 4,24 4,23
Rejeita? SIM SIM SIM SIM SIM NAO

Segundo a Tabela 12 a média da Ambnia afluente foi maior na
configuragdo 250-100, diferenga significativa ao nivel de 95% de confiancga.
Entretanto, os resultados de remocdo foram semelhantes. Embora
ligeiramente melhor na configuracédo 250-100 (92,85% na configuragéo 250-
100 e 79,4 na configuracao 250-200) as remogdes nao apresentam diferengas
estatisticamente significativas a nivel de 95% de confianga.

O ocorrido com a Amodnia repetiu-se com o NTK, os afluentes e
efluentes da configuragdo 250-100 estdo com valores maiores que a
configuracdo 250-200, as taxas de remocao foram semelhantes e sao
apresentadas na Tabela 15 do item 5.5.5.

Observando os valores de nitrito e nitrato, pode se admitir que a
configuragdo 250-100 teve maiores dificuldades para a realizagdo do
processo de desnitrificagcdo, processo este que se bem sucedido removeria o
nitrato com maior intensidade.

As Figuras 44 e 45 apresentam graficos em que podem ser
visualizados os comportamentos das séries de dados de Amébnia, NTK, nitrito

e nitrato.
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Figura 44: Ensaios com Amonia e NTK afluente das duas configuragdes
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Figura 45: Efluente dos ensaios de Amonia, NTK, nitrito e nitrato das duas configuragoes

5.5.4. Solidos

O tratamento dos dados usado aqui € o mesmo utilizado anteriormente
para os demais dados. Os sodlidos foram divididos em duas partes, os solidos
totais, sendo, totais, totais fixos e totais volateis, e os solidos suspensos,

sendo suspensos, suspensos fixos e suspensos volateis.
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As principais estatisticas das séries e os testes de significancia para

igualdade entre as médias sdo apresentados na Tabela 13.

Tabela 13 — Estatisticas basicas e teste de significancia das diferengas entre médias de
sOlidos totais, totais fixos e totais volateis

Solidos Totais Totais Fixos Totais Volateis

Afluente  Efluente Afluente  Efluente Afluente  Efluente
200 100 200 100 200 100 200 100 200 100 200 100

N. Dados 11 15 11 15 11 15 11 15 11 16 11 17
Média 707 759 523 494 321 402 288 295 386 356 236 201
Desv.Pad. 114 46 58 35 37 33 45 41 94 34 61 44
Int. Conf. Média (95%)
Inferior 639 736 489 476 299 385 261 274 331 340 200 180
Superior 774 782 558 511 343 419 314 316 441 373 272 221
Teste T Ho = médias iguais

t = 1,62 1,63 5,91 0,44 1,163 1,780

fmax (95%) 2,06 2,06 2,06 2,06 2,060 2,056

Rejeita? NAO NAO SIM NAO NAO NAO
Teste F Ho = médias iguais

F= 2,63 2,65 34,89 0,19 1,35 3,17

Fmax (95%) 4,26 4,26 4,26 4,26 4,24 4,23

Rejeita? NAO NAO SIM NAO NAO NAO

Como visto na Tabela 13 os resultados de sodlidos sdo bastante
parecidos, pode-se afirmar estatisticamente que somente o afluente dos
solidos totais fixos nao representa amostras de uma mesma populagdo. Neste
caso, novamente, o efluente da configuragao 250-100 é praticamente igual,
apesar do afluente ser sensivelmente maior que na configuragao 250-200.

Apesar dos sdlidos totais estarem com valores bastante parecidos, a
nova configuragdo de reator trouxe melhoras quanto a este aspecto para o
efluente, melhora esta que pode ser percebida nos dados dos soélidos
SUSpPenNsos.

A Figura 46 apresenta o grafico em que pode ser visualizado o

comportamento das séries de dados de sodlidos.
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Figura 46: Resultados das analises de sdlidos totais afluentes e efluentes

Na Tabela 14 podem ser vistos os dados comparativos de solidos

suspensos entre as duas configuragdes de reatores estudadas.

Tabela 14 — Estatisticas basicas e teste de significancia das diferengas entre médias de
sélidos suspensos, suspensos fixos e suspensos volateis

Solidos Suspensos Suspensos Fixos Suspensos Volateis

Afluente Efluente Afluente Efluente Afluente Efluente
200 100 200 100 200 100 200 100 200 100 200 100

Num. Dados 10 18 11 20 11 17 11 20 10 19 11 19
Media 136 224 50 37 15 42 6 3 122 189 45 31
Desvio Pad. 27 38 14 17 10 15 2 3 27 31 13 14
Int. Conf. Média (95%)
Inferior 119 207 42 29 9 34 2 105 176 37 25
Superior 153 242 58 44 21 49 7 5 139 203 52 38
Teste T Ho = médias iguais

I

variavel t = 6,53 2,21 5,13 2,35 5,87 2,48

t limite (95%) = 2,06 2,05 2,06 2,05 2,05 2,05

Rejeita Ho ? SIM SIM SIM SIM SIM SIM
Teste F Ho = médias iguais

F= 42,7 4,88 26,3 5,53 34,5 6,15

Fmax (95%) = 4,23 4,18 4,23 4,18 4,21 4,20

Rejeita Ho ? SIM SIM SIM SIM SIM SIM

Como visto anteriormente, apesar da diferenca entre os valores

afluentes, que sdo sempre maiores na configuragao 250-100, os resultados
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de solidos suspensos foram melhores para a nova configuragdo de reator,
resultados significativos ao nivel de 95% de confianca.

Visualmente se percebia um bom aspecto no efluente do reator de
configuracdo 250-100, impressao esta confirmada pelos resultados sélidos
suspensos, os quais realmente influenciam no aspecto do esgoto.

A Figura 47 apresenta o grafico em que pode ser visualizado o

comportamento das séries de dados de sdlidos suspensos.
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Figura 47: Resultados das analises de sélidos suspensos afluentes e efluentes

5.5.5. Comparagao entre as eficiéncias de remogao

A Tabela 15 apresenta um resumo do comportamento das duas
configuragdes em relagdo a remogéo, discutidas ao longo do item 5.5.

Como dito anteriormente, os resultados de remocdo mostrados na
Tabela 1 do item 3.9 da configuragao 250-200 ndo passaram por tratamento
estatistico, portanto podem conter pequenas diferencas em relacdo aos

valores agora apresentados.
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Tabela 15 — Eficiéncia de remo¢ao da configuragao 250-100 e 250-200

250-200 250-100
Parametros Entrada Saida Remocao | Entrada Saida Remocgao (%)
(%)

DBO bruta 281 32 88,61 306 35 88,48
DBO filtrada - 5 98,22 - 13 95,77
DQO bruta 611 112 81,67 561 50 91,09
DQO filtrada - 31 94,92 - 31 94,47
Amonia 52,4 1,1 97,90 70 5 92,85
NTK 83,1 10,8 87,00 116 13 88,79
Nitrito - 0,8 - - 1,4 -
Nitrato - 8,8 - - 20,5 -
NT 83,1 20,4 75,45 116 34,9 69,91
Fésforo total 9,7 6,5 32,96 11 6 45,45
Ortofosfato 5,8 4,8 16,64 4 3 25,00
Sélidos totais 707 523 26,02 759 494 34,91
Soélidos totais fixos 321 288 10,28 402 295 26,61
Sodlidos totais volateis 386 236 38,86 356 201 46,06
Sélidos suspensos 136 50 63,23 224 37 85,19
Dolidos suspensos 15 6 60,00 42 3 94,34
Solidos suspensos 122 45 63,11 189 31 83,36

A remogédo da configuragdo 250-100 alcangou 88,5% da DBO bruta
afluente e 95,8% em relacdo a DBO filtrada. Para a DQO os indices de
remogao foram de 91,1% e 94,5%, respectivamente bruta e filtrada. Esses
indices sdo comparaveis aos da configuragao anterior, 250-200, com excegao
da DQO bruta, cuja remogéo foi quase 10% melhor na configuragao 250-100.

Os resultados foram obtidos com vazbdes de ar médias de cerca de
2000L/h na configuracdo 250-100 e de 3700L/h na configuracdo 250-200.
Portanto, resultados praticamente idénticos na remogdo da carga organica
carbonacea, com uma reduc¢ao de cerca de 46% na vazao de ar.

Com relagao ao nitrogénio em suas diversas formas, contrariamente ao
esperado no inicio do trabalho, os resultados da configuragdo 250-100 foram
piores que os da configuragdo anterior. A remogdo de amoénia diminuiu de
97,9% para 92,8% o NTK indica remocdo de 88,8% contra 87,0%
anteriormente, um resultado absoluto melhor, embora n&o significativo de

acordo com a analise estatistica. As concentracbes de nitrato no efluente
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foram cerca de 2,3 vezes maiores na configuracédo atual. A remogéo total de
nitrogénio que era de 75,4% na configuragdo 250-100 na nova configuragao
obteve um valor de 69,9%. Pode-se concluir que apesar da boa remogao de
nitrogénio a configuragao 250-100 teve maior dificuldade para a realizagao do
processo de desnitrificagao.

Deve-se levar em conta, na explicacdo dos resultados obtidos com a
matéria organica nitrogenada, que uma menor velocidade no tubo de descida,
resultante da area externa maior usada neste trabalho, favorece a existéncia
de zonas anoxicas na fase liquida. Em contrapartida, as maiores velocidades
na subida podem originar maiores tensdes de cisalhamento, que podem levar
a um biofilme de menor espessura. Com isso o difusdo de oxigénio no interior
do biofilme fica mais facil, diminuindo a camada andxica junto a particula

suporte.

5.6. Consideragoes finais

Empregando tragadores foi possivel caracterizar o protétipo de reator
com relagdo as principais variaveis hidraulicas envolvidas, bem como discutir
aspectos do funcionamento do leito fluidizado.

A configuragdo 250-100 resultou num expressivo aumento da
velocidade de circulagcdo ascendente em relagdo a anterior (250-200),
comprovando, portanto, o aumento esperado de eficiéncia da inje¢do de ar na
indugdo da circulagdo. Em consequéncia ndo foram observados problemas
para a suspensao das particulas solidas, mesmo na menor vazao de ar
utilizada, de 1200L/h, no periodo mais desfavoravel do inicio da formagao do
biofilme.

Devido as grandes velocidades de saida do tubo interno, foi necessario
adotar uma maior profundidade da saida para evitar a propagacado de
perturbacdes da camara de separacao de ar para o decantador.

As vazdes maximas admissiveis de ar situaram-se proximas a 2000L/h,
para ndo ocorrer pistonamento no leito com agua limpa. Acima dessa vazao

verificou-se a ocorréncia de pistonamento significativo, o que pode
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comprometer a qualidade do biofilme e diminuir a eficiéncia de transferéncia
de oxigénio para o meio, pela redugéo da area superficial das bolhas de ar.

Na operagao com esgoto e com 100g/L de areia como meio suporte o
leito apresentou fluidizacdo uniforme em vazdes tdo altas quanto 3000L/h,
indicando mudangas significativas na dinamica do escoamento que devem ser
levadas em conta no projeto do reator.

O coeficiente global de transferéncia de oxigénio em funcado da vazao
de ar injetado revelou-se bastante proximo nas duas configuracdes
estudadas, formando um conjunto de pontos que podem ser aproximados
pela mesma tendéncia linear. Esse resultado refletiu-se sobre as taxas de
transferéncia de oxigénio. Como o reator 250-100 pode trabalhar com menor
vazao de ar a taxa de transferéncia também foi menor que na configuracao
250-200, aumentando a eficiéncia na utilizagao do ar, conforme previsto.

Com TDH de 3h e 100g/L de areia as condigdes de operagdo foram
bastante regulares, nédo se registrando variagdes significativas nos resultados
das analises efetuadas ao longo do tempo.

Com relagéo ao resultado da modificagdo do diametro interno sobre o
tratamento, as principais conclusbes podem ser expressas em termos das
remocgoes percentuais apresentadas na Tabela 15.

A variavel vazao de ar tem efeito acentuado sobre o controle da
espessura do biofilme. Tal afirmagao € confirmada pelos efeitos da redugao
da vazao de ar efetuada na fase final do ensaio. Por outro lado, os aumentos
da vazéao de ar, de 1800L/h para 2200L/h efetuados entre o 3° e 4° ensaios, e
posteriormente para 2400L/h durante o periodo em que foram efetuados o 14°
e 15° ensaios, ndo provocaram modificagbes sensiveis nos indices de
remocgao.

Na presente pesquisa o critério operacional adotado como obijetivo foi a
manutencdo de um valor de OD na camara de separagao do ar. Isso
impossibilitou verificar os efeitos da evolugcdo no tempo da dinédmica da
biomassa que levou a diminuicdo do OD no inicio do monitoramento. Desta
forma, sugere-se a realizagao de novos ensaios para averiguar os efeitos de

diferentes vazoes de ar sobre o tratamento.



93

6. CONCLUSOES E RECOMENDAGOES

Os resultados de DBO e DQO foram comparaveis aos da configuragao
250-200, com excegao da DQO bruta, que obteve uma melhor remogéo em
aproximadamente 10%, a qual € explicada por melhores caracteristicas fisicas
do efluente.

A configuragao 250-100 apresentou menor remogao de nitrogénio total,
mas ainda com altos indices para a tecnologia em questdo. Esta diferenca se
deve a menor remogao de ambnia, e um expressivo acumulo de nitrato,
caracterizando uma menor desnitrificagéo.

Passou-se a utilizar na nova configuragdo menores vazdes de ar,
obtendo uma redugcdo no consumo de 46%, valor este que interfere
fortemente no custo operacional do reator.

Através das informagdes contidas neste trabalho, ficou demonstrada a
possibilidade de controlar a eficiéncia do reator a partir do projeto geométrico
e das caracteristicas hidrodinamicas de operacéo.

Na configuragdo 250-200, a otimizacdo de funcionamento nao foi
possivel pelas condigdes hidrodindmicas, na configuragdo 250-100, esta
mesma otimizagado nao foi possivel em fungado do tratamento, ou seja, com
folga no funcionamento hidrodinamico e baixo fornecimento de oxigénio.
Conclui-se portanto que uma configuragédo de reator com tubo interno com
didmetro intermediario entre os das configuragbes citadas estaria muito
proximo a maxima otimizacao.

Como sugestdes para futuros trabalhos, seria interessante caracterizar
os efeitos das variaveis hidrodinamicas investigadas sobre a espessura do
biofilme, e também sobre o perfil de concentragdo de OD resultante ao longo
do tubo de descida.

Levando em conta que o trabalho em questdo teve como meta de
operagdo uma taxa fixa de OD, sugere-se averiguar os efeitos de diferentes

vazoes de ar sobre o tratamento.



94

Como a otimizagcdo maxima do reator ainda nao foi verificada,
recomenda-se um trabalho experimental com um diametro de tubo interno

intermediario.
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ANEXO A

Resultados dos ensaios de velocidade



Tabela A1 — Resultados dos ensaios de velocidades

II

Comprimento

tubo interno L 4,61 5,41 5,41 5,61
Configuragio 250-100 250-100 250-200 250-100
Vel Vel Vel Vel Vel Vel Vel Vel

Vazdo de ar descida subida descida subida descida subida descida subida
(L/h) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s)
300 - - 0,123 0,647 - - - -
400 0,140 0,735 0,155 0,815 - - 0,130 0,682
600 - - 0,150 0,790 - -
800 - - 0,156 0,819 - - 0,142 0,747
1000 0,139 0,729 0,161 0,848 0,476 0,268 0,167 0,875
1200 0,146 0,766 0,163 0,858 - - - -
1400 - - 0,185 0,974 - - - -
1500 0,188 0,987 - - 0,578 0,325 0,211 1,108
1600 - - 0,224 1,176 - - - -
1800 0,209 1,096 0,205 1,074 - - - -
2000 0,204 1,069 0,200 1,050 0,613 0,345 0,233 1,221
2500 0,225 1,181 0,231 1,213 0,701 0,394 0,215 1,129
3000 0,220 1,154 0,247 1,298 0,833 0,469 0,253 1,329
3500 0,225 1,184 0,219 1,148 0,844 0,475 0,264 1,385
4000 - - - - 0,969 0,545 0,282 1,479
5000 - - - - 0,977 0,550 - -
6000 - - - - 0,977 0,550 - -




ANEXO B

Resultados do monitoramento com esgoto sanitario

I



Tabela B1 — Resultados dos ensaios de DQO

DQO
Data Ensaio Entrada bruta Saida bruta Saida filtrada
1/set 1
3/set 2
10/set 3 610 85 25
14/set 4 480 30 28
17/set 5 420 60 35
21/set 6 490 44 32
24/set 7 630 30 27
28/set 8 510 62 28
30/set 9 580 80 34
6/out 10 630 51 41
8/out 11 750 67,5 36
12/out 12 420 41 31
14/out 13 500 45 18
20/out 14 660 28 26
22/out 15 650 46 29
26/out 16 610 66 27
8/nov 17 760 42 38
10/nov 18 590 63 36
12/nov 19 440 44 25
23/nov 20 640 74 43
25/nov 21 680 107 47
Média 561 50 31
Desvio padrao 97 15 4
max esp 95% 720,3 74,8 37,9
min esp 95% 401 25 24
Remocéo (%) 91,09 94,47

v



Tabela B2 — Resultados dos ensaios de DBO

DBO
Data Ensaio Entrada Saida bruta Saida filtrada
1/set 1 292 17
3/set 2 358 29 16
10/set 3 285 40 11
14/set 4 209 25 14
17/set 5 253 34 14
21/set 6 243 42 26
24/set 7 317 34 12
28/set 8 297 32 7
30/set 9 283 15 8
6/out 10 338 56 23
8/out 11 426 53 20
12/out 12 219 53 12
14/out 13 317 41 13
20/out 14 364 28 8
22/out 15 346 26 10
26/out 16 318 32 5
8/nov 17 392 28 9
10/nov 18 348 56 23
12/nov 19 235 29 15
23/nov 20 292 57 16
25/nov 21 358 81 17
Média 306 35 13
Desvio padrao 49,3 12,5 51
Max esp 95% 404 56 23
Min esp 95% 210 15 4

Remocao (%) 88,48 95,77




Tabela B3— Resultados dos ensaios de Nitrogénio

Nitrogénio
Amoénia Nitrito Nitrato NTK
Data Ensaio ) i
Entrada Saida Entrada Saida
1/set 1
3/set 2

10/set 3 61,2 0,4 1,9 27,6 98,75 8,75
14/set 4 68 9,2 2,66 28 100 11,25

17/set 5 86,4 2,6 1,43 23 117,5 7,5
21/set 6 75,2 8,2 1,72 20,8 132,5 13,75

24/set 7 53 1,9 0,87 27 98,75 7,5
28/set 8 52,2 0,2 0,57 32 110 6,25

30/set 9 79,2 12,4 1,52 22,6 111,25 15
6/out 10 73 17,2 1,67 14,4 120 21,25

8/out 11 74,8 8,8 1,93 18,6 128,75 15
12/out 12 68,4 9,5 2,48 16,1 1275 13,75

14/out 13 64,4 0,7 0,75 17,5 102,5 7,5
20/out 14 80,8 3 1,57 20,3 132,5 8,75
22/out 15 71,2 4,1 1,53 16,2 107,5 8,75
26/out 16 76 11 0,96 20,2 132,5 21,25
8/nov 17 92,2 0,2 0,76 16,3 148,75 23,75

10/nov 18 73 17 0,95 6,8 115 25

12/nov 19 63,8 2,6 1,35 20,4 88 6

23/nov 20 57 31,4 0,1 0,8 111,25 41,25

25/nov 21 64 34,7 0,055 1,9 110 45

Média 70 5 1,4 20,5 116 13

Desvio padréao 9,4 4.4 0,6 6 16,1 6,4
Max esp95% 85,6 12,1 2,4 30,4 142,5 23,5
Min esp95% 54,5 -2,2 0,5 10,5 89,5 2,5
Remocao (%) 92,85 88,79

VI



VII

Tabela B4— Resultados dos ensaios de Fdsforo

Fosforo
Fésforo total Ortofosfato
Data Ensaio ) 3
Entrada Saida Entrada Saida

10/set 3 11,3 6,6 3,96 3
14/set 4 10,7 5,6 3,6 2,76
17/set 5 10,7 5,8 3,8 2,7
21/set 6 10,6 6,2 3,8 29
24/set 7 11,5 6,6 3,6 2,8
28/set 8 10,3 59 4.1 29
30/set 9 11,8 53 4 25

6/out 10 11,3 6,1 3,9 3
8/out 11 12,9 6,5 4.1 2,8
12/out 12 10,5 6,5 3,4 2,8
14/out 13 10,5 5,6 3,4 24
20/out 14 12,1 6,5 4,3 2,8
22/out 15 12,1 6,1 4.1 2,8
26/out 16 11,1 54 4 2,5
8/nov 17 13 6,7 4,6 3,3
10/nov 18 11,4 6,2 4,2 29
12/nov 19 9,2 5,5 3,8 2,5
23/nov 20 10,5 5,5 4.1 2,6
25/nov 21 11,6 5,6 4,2 2,6

Média 11 6 4 3
Desvio padrao 0,9 0,5 0,3 0,2

Max esp 95% 13 7 4 3

Min esp 95% 10 5 3 2

Remocao (%) 46,41 29,23




Tabela B5 — Dados de OD e Vazao de ar da operagao com esgoto

OD e Vazao de ar

, . OD (mg/L Vazao dear

Data Dias  Ensaios Sonda ( '?ittflométrico (L/h)
13/7/2004 1 9 1500
14/7/2004 2 8,7 1500
15/7/2004 3 8,4 1200
18/7/2004 6 6,4 1200
19/7/2004 7 3,9 1200
21/7/2004 9 4,8 1200
23/7/2004 11 6 1200
26/7/2004 14 54 1200
28/7/2004 16 0 1200
30/7/2004 18 1,8 1800
1/8/2004 20 3,2 1800
3/8/2004 22 2,2 1800
5/8/2004 25 2,3 1800
9/8/2004 29 2 1800
13/8/2004 33 1,16 1800
18/8/2004 38 0,24 1800
23/8/2004 43 -3 0,15 2 1800
25/8/2004 45 -2 0 1,5 1800
27/8/2004 47 -1 0,35 2,6 1800
30/8/2004 50 0 0,1 1,1 1800
1/9/2004 52 1 0,8 2,1 1800
3/9/2004 54 2 0,13 1,9 1800
8/9/2004 59 3 0 1,4 1800
10/9/2004 61 4 0,45 2 2100
14/9/2004 65 5 1,5 2100
17/9/2004 68 6 2,3 2100
21/9/2004 72 7 2.1 2100
24/9/2004 75 8 1,8 2100
28/9/2004 79 9 1,8 2100
30/9/2004 81 10 1,5 2100
6/10/2004 87 11 1,2 2100
8/10/2004 89 12 1,2 2100
12/10/2004 93 13 1,1 2100
14/10/2004 95 14 1,5 2400
20/10/2004 101 15 1,4 2400
26/10/2004 107 16 0,9 2100
8/11/2004 120 17 0,9 2100
10/11/2004 122 18 1 2100
12/11/2004 124 19 1,2 2100
15/11/2004 127 20 1,2 1500
17/11/2004 129 21 2,7 1500
19/11/2004 131 22 1,2 1500
22/11/2004 134 23 0,6 1500

VIII



Tabela B6 — Dados de Temperatura e pH da operagao com esgoto

Temperatura e pH

. Temperatura H
Data Ensaios Ar P Esgoto pHreacao pH ’e)ntrada pH saida

27/8/2004 -2 28 25 6,01

30/8/2004 -1 28 25 6,11

1/9/2004 0 19 22 6,79 7,71 7,11
3/9/2004 1 19 23 7,28 7,38 7,77
8/9/2004 2 28 26 7,26 7,42 7,69
10/9/2004 3 19 24 6,5 7,45 6,67
14/9/2004 4 15 22 6,51 7,75 7,29
17/9/2004 5 17 24 6,1 7,73 7,28
21/9/2004 6 24 26 6,08 7,83 7,23
24/9/2004 7 22 25 6,45 7,57 6,88
28/9/2004 8 23 26 6,02 7,57 6,85
30/9/2004 9 18 23 6,75 7,71 7,05
6/10/2004 10 19 25 7,08 7,83 7,44
8/10/2004 11 20 25 6,84 7,81 7,27
12/10/2004 12 21 25 6,7 7,64 7,27
14/10/2004 13 18 23 5,73 7,67 6,88
20/10/2004 14 18 22 5,92 7,95 7,34
22/10/2004 15 23 24 6,54 7,58 7,3
26/10/2004 16 20 24 6,96 7,79 7,22
8/11/2004 17 20 24 7,21 7,89 7,65
10/11/2004 18 20 25 7,32 7,67 7,69
12/11/2004 19 18 24 6,22 7,85 7,23
15/11/2004 20 20 25 7,38 7,4 7,85
17/11/2004 21 20 23 7.1 7,54 7,28
19/11/2004 22 19 22 7,3 7,78 7,49
22/11/2004 23 21 24 7,56 7,69 7,86
23/11/2004 24 21 24 7,54 7,86 7,83
25/11/2004 25 24 25 7,52 7,68 7,79

IX



Tabela B7 — Resultados dos ensaios de sélidos

Solidos totais

Data Ensaios . E{)trada e . §aida .
Totais Tot fixos Tot volateis Totais Tot fixos Tot volateis
3/set 2 908 288 620 448 291 157
10/set 3 794 392 402 525 299 226
14/set 4 705 384 321 505 319,5 185,5
17/set 5 723 433 290 460,5 273,5 187
21/set 6 735 412 323 520,5 334,5 186
24/set 7 785 438 347 526 357,5 168,5
28/set 8 729 405 324 542 299,5 2425
30/set 9 764 409 355 537 298 239
6/out 10 717 349 368 4725 243 229,5
8/out 11 836 427 409 511,5 320,5 191
12/out 12 706 325 381 459 158,5 300,5
14/out 13 727 395 332 471 246,5 2245
20/out 14 744 377 367 401 191 210
22/out 15 823 440 383 501 328 173
26/out 16 764 418 346 495 339,5 155,5
8/nov 17 835 429 406 379 268 111
10/nov 18 887 539 348 431,5 208 223,5
12/nov 19 741 473 268 559 240 319
23/nov 20 765 399 366 496,5 316,5 180
25/nov 21 976 500 476 426 330 96
Média 759 402 356 494 295 201
Desvio pad 46 33 34 35 41 44
Max esp 95% 863 466 490 562 375 272
Min esp 95% 673 325 253 407 196 129

Remogéo (%) 36,02 26,15 46,06



XI

Tabela B8 — Resultados dos ensaios de sélidos

Soélidos suspensos

Ensaio Entrada saida
Data ) Susp Susp Susp
s Suspensos Susp fixos e s Suspensos ! e
volateis fixos volateis
3/set 2 246 24 222 47 2 45
10/set 3 162 8 154 60 2 58
14/set 4 214 18 196 27 1 26
17/set 5 200 54 146 22 1,5 20,5
21/set 6 163 38 125 34 8,5 25,5
24/set 7 238 32 206 52,5 11,5 41
28/set 8 227 33 194 57 4.5 52,5
30/set 9 258 49 209 41 3 38
6/out 10 170 23 147 13,5 1 12,5
8/out 11 292 58 234 30 2 28
12/out 12 185 44 141 27,5 1 26,5
14/out 13 213 42 171 37,5 2,5 35
20/out 14 207 29 178 15,5 2 13,5
22/out 15 300 74 226 24,5 7,5 17
26/out 16 248 67 181 19 2,5 16,5
8/nov 17 266 62 204 14 1,5 12,5
10/nov 18 254 104 150 74 3,5 70,5
12/nov 19 256 56 200 51,5 3,5 48
23/nov 20 239 24 214 36 3 33
25/nov 21 300 74 226 52,5 3 49,5
Média 224 42 189 37 3 31
Desvio pad 38 15 31 17 3 14
Max esp 95% 296 83 236 65 8 61
Min esp 95% 159 7 129 7 -1 5

Remogéo (%) 85,19 94,34 83,36




Tabela B9 — Resultados dos ensaios de quantificacdo de solidos

XII

Quantificagao de sélidos

Tubo interno

Ensaio Data Volsed Volseco Soltotal Areia Mat biolégico
(ml) (ml) (g/L) (g/L) (g/L)
3 10/9/2004 230 38,5 60,07 56,59 3,48
4 14/9/2004 260 39 60,19 55,9 4,29
5 17/9/2004 240 39 59,66 55,34 4,32
6 21/9/2004 210 40 58,61 53,89 4,72
7 24/9/2004 190 43 59,47 53,16 6,31
8 28/9/2004 220 39 60,35 54,75 5,6
9 30/9/2004 250 42 58,47 53,65 4,82
10 6/10/2004 320 28 44,44 39,59 4,85
11 8/10/2004 350 28 48,7 43,71 4,99
12 12/10/2004 310 31 46,57 41,34 5,23
13 14/10/2004 250 29 44,37 39,47 4,9
14 20/10/2004 290 32 48,08 43,01 5,07
15 22/10/2004 280 33 48,43 43,15 5,28
16 26/10/2004 200 32 42,41 38,96 3,45
17 8/11/2004 320 28 44,44 39,59 4,85
18 10/11/2004 270 34 47,8 42,97 4,83
19 12/11/2004 230 36 50,67 45,03 5,64
20 15/11/2004 150 17 25,61 23,08 2,53
21 17/11/2004 110 10 14,13 12,8 1,33
22 19/11/2004 280 23 29,96 27,04 2,92
23 22/11/2004 350 28 36,76 31,81 4,95
24 23/11/2004 360 32 31,81 27,77 4,04
25 25/11/2004 380 32 31,73 28,28 3,45
Tubo externo
3 10/9/2004 220 39 61.33 57.8 3.53
4 14/9/2004 250 38 59,7 55,32 4,38
5 17/9/2004 240 39 59,84 55,46 4,38
6 21/9/2004 190 39 59,01 53,99 5,02
7 24/9/2004 180 43 60,27 55,3 4,97
8 28/9/2004 190 38 58,6 52,86 5,74
9 30/9/2004 240 41 56,06 51,37 4,69
10 6/10/2004 320 29 46,81 41,16 5,65
11 8/10/2004 310 33 46,44 41,21 5,23
12 12/10/2004 290 29 44,08 38,94 5,14
13 14/10/2004 220 28 43,62 38,65 4,97
14 20/10/2004 280 34 46,93 42,63 4,3
15 22/10/2004 260 31 46,25 40,73 5,52
16 26/10/2004 180 31 43,06 39,37 3,69
17 8/11/2004 320 29 46,81 41,16 5,65
18 10/11/2004 260 37 514 46,81 4,59
19 12/11/2004 220 34 45,96 41,85 4,11
20 15/11/2004 140 17 24,45 22,03 2,42
21 17/11/2004 100 9 14,19 12,84 1,35
22 19/11/2004 280 23 28,76 25,81 2,95
23 22/11/2004 350 20 32,99 28,51 4,48
24 23/11/2004 350 32 31,34 26,97 4,37
25 25/11/2004 380 33 31,61 28,45 3,16




