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MARTINS JR, W. N. (2005). Perdas de carga e velocidades induzidas em Reatores
Aerdbios de Leito Fluidizado com Circulagao. Ilha Solteira. 130 p. Dissertacao
de Mestrado — Faculdade de Engenharia de Ilha Solteira, Universidade
Estadual Paulista.

RESUMO

Este trabalho utilizou dois modelos fisicos para investigar as relagdes entre a
vazao de ar injetado e as principais variaveis hidrodinamicas de reatores aerobios de
leito fluidizado com circulagao: fracdo volumétrica de ar, velocidade de circulacéo da
fase liquida e perda de carga. O Modelo 1 possui tubo de descida com seg¢ao anular
em paralelo ao tubo de subida, permitindo a recirculagcdo do ar. Possui relagcbes
variaveis entre diametro externo e interno (200-75mm, 200-100mm e 200-150mm) e
foi montado com 6m e com 4m de altura. O conteudo de ar foi determinado com
mandmetros e as velocidades foram medidas com tragadores. O Modelo 2, com 6m
de altura e 75mm de didmetro, simula apenas o tubo de subida, o que permite
controlar precisamente as vazdes de ar e de agua e determinar a fragdo de ar por
método volumétrico. Com isso foi possivel determinar a parcela reversivel da energia
transferida ao liquido e as perdas de carga distribuidas na subida.

No Modelo 1 o método de medicdo com tragcadores resultou em erros com
desvios padrao entre 0,5% e 2,1% da leitura, com média de cerca de 1% da leitura.
A equacéo de Chisti despreza perdas distribuidas e demonstrou inconsisténcias com
os dados experimentais, pois foram obtidos melhores ajustes nas configuragées com
maiores perdas distribuidas. No geral os erros foram imprevisiveis, variando entre
1,9% e 33%. O modelo de Heijnen foi ajustado com erros entre 2% e 8% na
velocidade e erros médios de cerca de 3% da leitura. Este resultado pode ser
considerado bom em vista da simplicidade da equacao de Heijnen. Entretanto, ndo
foi possivel explicar a variagdo dos coeficientes de atrito com base nas
caracteristicas geométricas do reator, reforcando a necessidade de modelos que
levem em conta a geometria e caracteristicas dindmicas do escoamento.

Os resultados obtidos no Modelo 2 demonstraram que, para uma dada vazao
de ar, tanto a parcela reversivel quanto a irreversivel da variagdo da energia da agua
crescem a medida que diminui a vazao liquida. Verificou-se também que a diferenca
entre as cargas observadas no fundo do tubo de subida e a carga equivalente a
coluna de liquido contida na subida permaneceu aproximadamente constante para
todas as vazdes de ar, crescendo com o quadrado da vazao liquida.

Apresenta-se ainda um programa computacional de correlagdo dos sinais
obtidos nos ensaios com tragcadores. Com isso foi possivel determinar
automaticamente as velocidades de circulagdo e tempos de ciclo e de mistura,
minimizando a subjetividade e diminuindo o tempo de analise dos dados.

Palavras Chave: Reator Aerobio, Leito Trifasico, Hidrodinamica, Perda de Carga.



MARTINS JR, W. N. (2005). Head losses and induced liquid velocities in aerobic
fluidized bed reactors with circulation. llha Solteira. 130 p. Dissertagcao de
Mestrado — Faculdade de Engenharia de llha Solteira, Universidade Estadual
Paulista.

ABSTRACT

This work used two physical models in order to investigate the relationship
between the injected airflow and the main hydrodynamic variables of aerobic fluidized
bed reactors with circulation: volumetric air fraction, liquid phase circulation velocity
and head loss. Model 1 has an annular downcomer tube positioned parallel to the
riser, allowing the re-circulation of the injected air. Model 1 has changeable relations
between external and internal diameter (200-75mm; 200-100mm and 200-150mm)
and was assembled with 4m and 6m of height. The air content was determined by
manometers and the velocities were measured with tracers. Model 2, with 6m of
height and 75mm of diameter, simulates only the riser tube, allowing precise control
of the water and air outflows and determination of the air content with volumetric
method. With this it was possible to determine the reversible portion of the energy
transferred to the liquid and the distributed head losses along the riser.

In Model 1 the tracer method of velocity measurement resulted in errors with
standard deviation ranging between 0,5% and 2,1% of the reading, with average of
about 1% of the reading. The Chisti's equation ignores distributed head-losses and
demonstrated inconsistencies with experimental data since better fittings were
obtained in configurations with greater distributed losses. In general the errors were
unpredictable, varying between 1,9% and 33%. The model of Heijnen was fitted with
velocity errors ranging from 2% to 8% and an average error of about 3% of the
reading. This result can be considered good in sight of the simplicity of the Heijnen's
equation. However, it was not possible to explain the observed variations of the
head-loss coefficients based on the geometric characteristics of the reactor,
strengthening the necessity of models that take into account the geometry and
dynamic characteristics of the flow.

The results obtained with Model 2 demonstrated that, for a given air outflow,
both the reversible and the irreversible portions of the water energy variation
increased with the liquid flow diminution. It was also verified that the difference
between observed heads in the bottom of the riser and the head equivalent to the
column of liquid contained in the riser remained approximately constant for all the air
outflows, increasing with the square of the liquid outflow.

A computational program based on signal correlation was developed in order
to automatically determine the speeds of circulation and times of cycle and mixture,
minimizing the subjectivity and diminishing the time spent on the analysis of the data.

Keywords: Aerobic reactor, Three-phase Stream bed, Hydrodynamics, Loss of Load.



1- Introducao

Os reatores aerobios de leito fluidizado apresentam uma alta rapidez e
eficiéncia no tratamento de esgotos com a utilizagdo de uma menor area de locagao
quando comparados com o0s modelos convencionais como tanques horizontais.
Outras vantagens sdo minimizagcado da emissao de odores e aerossois e também n&o
se fazer necessario o uso de poés-tratamentos para atender a padrbes de
langamento.

Pode-se dizer que os reatores aerobios de leito fluidizado possuem essas
caracteristicas positivas por apresentarem uma boa mistura e um contato mais
efetivo entre suas fases liquida, sdlida e gasosa conforme Heijnen et al. (1992).

Os reatores deste tipo constituem-se, na maioria dos casos, de tubos
concéntricos com recirculagdo interna de suas fases (internal-loop), ou de tubos
paralelos sendo assim os reatores com recirculagao externa (external-loop).

Esses reatores podem ser bifasicos, operando com duas fases (gas, liquido),
ou trifasicos, operando com trés fases (gas, liquido, sélido).

As particulas sélidas podem ser areias, vidros, carvao vegetal, pedregulhos,
plasticos e outras particulas similares. Estas particulas solidas servem como meio
suporte e proporcionam uma grande area na qual os microorganismos formam o
biofilme.

A forca motriz da recirculagdo € ocasionada pela diferenca de massa
especifica entre os dois tubos, devido a injegdo de gas no tubo interno, promovendo
uma circulagdo ascendente (tubo interno) e descendente (tubo externo) de suas
fases (liquida, sdlida, gasosa). O oxigénio necessario para a purificagcédo do esgoto é
conseguido através do ar aspergido no tubo interno, cuja vazdo deve também ser
suficiente para manter as bioparticulas em suspensao e promover uma boa mistura

das fases.



As variaveis de um modelo hidrodindmico trifasico (gas, liquido, sdlido) sao o
gas incorporado no tubo aerado (tubo interno), a velocidade de recirculagao e os
solidos com uma fina camada de biomassa aderida (constituindo o biofilme).

A velocidade de recirculacdo do liquido € um parametro importante na
configuracdo dos reatores, conforme Heijnen et al.(1996), porque determina os
seguintes processos:

e Mistura liquida: Segundo Heijnen et al. (1996), uma homogeneidade entre as

fases em torno de 95% é alcangada com sete circulagoes;

eRecirculacdo de bolhas: Dependendo da velocidade ocorrem diferentes

regimes de fluxo com respeito a presenca de bolhas no tubo externo Heijnen
et al. (1996), podendo ocorrer a circulagao das bolhas entre ambos os tubos,
atingindo uma alta taxa de areagcdo que é desejavel para a remogao da
matéria organica e para a nitrificagao;

eSuspensdao dos solidos: Valores muito baixos de velocidade podem

ocasionar a sedimentacao das particulas solidas necessarias ao tratamento
bioldgico do esgoto.

Estudos elaborados no Departamento de Engenharia Civil da UNESP-
Campus de llha Solteira comprovam a viabilidade desses reatores no que diz
respeito ao tratamento de esgoto sanitario submetido apenas a um gradeamento,
sendo alcancada uma remoc¢ao em termos de DQO e DBO filtradas acima de 95 %
segundo Dall’Aglio Sobrinho (2000).

Do mesmo modo a analise dos diversos resultados ressalta a importancia do
funcionamento hidrodindmico do leito fluidizado sobre os resultados. Consolidando
essa afirmagao podemos citar como exemplo os problemas para ressuspensao das
particulas do meio suporte. As dificuldades de suspensao obrigaram a manutengao
de altas vazbes de ar, sem o correspondente aproveitamento pela biomassa,
levando a uma situacao 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.

A eficiéncia na utilizagcao 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 n&o se encontram satisfatoriamente resolvidos pelo estado
atual da arte, uma vez que a dificuldade envolvida n&o é trivial, pela presenca de

meio trifasico e pelo intercAmbio de energia entre as fases do ar e agua. Como



resultado, a maioria dos modelos presentes na literatura baseia-se em balanco
global com todas as perdas de carga concentradas em um unico parametro,
caracteristico de cada reator, que representa tanto os parametros fisicos como as
variaveis dindmicas do escoamento resultante. Com isso ndo € possivel extrapolar
ou generalizar os resultados para outras escalas e para diferentes configuragdes
geomeétricas.

Dentre os resultados obtidos podem ser destacadas, pela importancia no
projeto dos reatores, as relagdes entre as fragbes volumétricas de gas e as
velocidades de circulacdo, em funcido das vazdes de ar. Entretanto, as diferencas
qualitativas observadas no comportamento dos modelos reduzidos e nos reatores
em escala piloto, bem como resultados quantitativos obtidos nas duas escalas
mostram que ndo é possivel garantir a extrapolagdo dos resultados ja delineados
para as alturas dos reatores em escala real.

A determinagdo da velocidade de circulagdo do liquido cumpre um papel
essencial nos reatores aerdbios devido a sua grande influéncia na remogéo da
matéria orgénica e do nitrogénio. Em reatores operando com baixa velocidade, as
particulas solidas em suspensao no leito comecgarao a sedimentar-se na base. Em
velocidades suficientes para evitar a sedimentagao, podem ocorrer baixas tensoes
de cisalhamento, aumentando a espessura do biofiilme e provocando condi¢cbes
anaerdbias, levando ao desprendimento do biofime e a formacdo de biomassa
excessiva em suspensdo. Assim diminuira a quantidade de biomassa ativa
necessaria para o tratamento eficiente do esgoto doméstico. E os reatores operados
com alta velocidade podem levar a reducdo da espessura das bioparticulas e o
processo de remogao da matéria organica podera nao ocorrer como desejado.

A geometria desses reatores é outro aspecto significante no comportamento
hidrodinamico.

Devido a importancia, para a disseminagdo da tecnologia de reatores
aerobios, do funcionamento hidrodinamico e da modelagem das perdas de carga e
velocidades de circulagcdo do meio induzidas pelo jato de ar, o assunto vem sendo
abordado por uma série de trabalhos do grupo de reatores aerdbios da UNESP-
Campus de llha Solteira. A principal inovacdo desses trabalhos € a tentativa de
incorporar nos modelos de dimensionamento os efeitos do intercambio de energia

entre as fases gasosa e liquida.



Diante de tudo isso é crucial ressaltar que a descricdo do comportamento
hidrodinAmico e de como se relacionam suas variaveis (vazao de ar, velocidade de
circulagao induzida e perdas localizadas), assume importante posigdo na definicdo
da eficiéncia do tratamento de esgoto domeéstico utilizando a tecnologia de reatores
aerobios de leito fluidizado em tubos concéntricos, cumprindo um papel essencial na
formulacao das opcgdes de desenvolvimentos futuros em termos de capacidade de

tratamento e de consumo de energia (ar comprimido).



2- Objetivos

O objetivo deste trabalho é investigar experimentalmente, em modelos com
alturas comparaveis as da escala real, as perdas de carga distribuidas provocadas
pelo escoamento de agua limpa e ar. Os resultados experimentais serdo utilizados
para testar os modelos atuais para previsdo do comportamento hidrodinamico e das
velocidades de circulagdo induzidas, com perspectiva de aperfeicoamento da
modelagem por meio da consideracdo do intercambio de energia entre as fases
liquida e gasosa.

Com isso havera uma contribuicdo para superar a etapa atual da modelagem,
em que nao ha como prever o efeito das diferentes configuragbes geométricas e
dinamicas adotadas sobre a velocidade de circulagdo de forma a conseguir
condigbes de funcionamento estavel do leito fluidizado, contribuindo para o
necessario trabalho de otimizagao da capacidade de tratamento dos reatores e do
consumo de ar para uma dada carga organica de projeto.

Serdo obtidas experimentalmente as relagdes entre a vazdo de ar e a
velocidade de circulacdo induzida no reator, bem como as diferencas de conteudo
volumétrico de gas nos dois tubos, tendo como parametros a altura do reator, a
expansao do leito fluidizado e as relacbes entre as areas do tubo indutor e de
recirculacao.

Com relacao ao trabalho anterior de Ruggeri (2002) este trabalho apresenta
como contribuicdo uma metodologia para determinar o conteudo volumétrico de gas
de forma independente, o que permitira isolar o efeito da perda de carga distribuida
nos dados de pressao obtidos por manometria. Essa mudanga na metodologia sera
conseguida por meio de modificagdes introduzidas nos modelos reduzidos dos

reatores utilizados no levantamento experimental.



3- Justificativas

Os reatores aerdbios de leito fluidizado vém sendo apresentados em
trabalhos recentes como alternativa tecnicamente viavel para o tratamento de
esgotos domésticos, necessitando, entretanto, de otimizagdo e de padronizacéo de
metodologias de projeto, as quais dependem do desenvolvimento de modelos
confiaveis e gerais que descrevam a hidrodinamica de funcionamento.

A transferéncia de oxigénio ao meio liquido € um aspecto importante na
remogao da matéria organica e do nitrogénio, sendo que a taxa de transferéncia esta
correlacionada a quantidade de ar introduzida. O processo de remogao do nitrogénio
€ conseguido pela agao de bactérias nitrificantes. Entretanto a taxa de reproducéao
destes organismos é bem menor em relacdo aos organismos responsaveis pela
estabilizagdo da matéria carbonacea. Isto significa que ha necessidade de um maior
tempo de detencao celular do esgoto de maneira a garantir sua permanéncia até um
limite suficiente para que as bactérias nitrificantes se desenvolvam. Por isso é
importante a manutencao de altas concentracdes do meio suporte, garantindo a area
superficial necessaria para o crescimento dos biofimes. Da mesma forma a
previsdo da velocidade de circulacdo do liquido nesses reatores assume um carater
de grande importancia, ja que velocidades muito altas podem levar a redugcéo no
tempo de descida pelo tubo de recirculagdo, onde ocorrem as condi¢cdes anoxicas
necessarias para a desnitrificacao.

Portanto, as principais variaveis de um modelo hidrodinamico dos reatores de
leito fluidizado com circulagéo por jatos de ar sdo: as velocidades do liquido e do gas
e a expansao do leito. No estado atual do conhecimento é dificil modelar ou prever o
comportamento de um protétipo na fase de projeto, bem como alterar suas
condicbes de funcionamento, porque as trés variaveis principais nao sao

independentes uma da outra. A expansao do leito, que é funcdo da vazao de ar e



determina a velocidade de circulagcdo, também ¢é afetada pela velocidade de
circulagdo, levando a necessidade de aumento da vazdo de ar para manter a
expansao.

A modelagem unidimensional correntemente empregada € baseada num
balanco na fase liquida entre as forcas indutoras e resistentes ao escoamento,
assumindo-se que a forga indutora é gerada pela diferenca de conteudo de ar entre
as duas regides do reator. As forgas contrarias, que normalmente sdo representadas
apenas por um parametro global de perdas concentradas, resultam das perdas
distribuidas ao longo dos tubos de subida e descida e das perdas localizadas nas
mudangas de direcdo, expansdes e contragdes do escoamento existentes no topo e
na base.

A revisao da bibliografia mostra que, ao contrario do que vem sendo praticado
na maioria dos modelos de dimensionamento apresentados, a correta avaliacdo das
perdas distribuidas depende de balangos que consideram também o intercambio de
energia entre as fases liquida e gasosa. Por exemplo Milanese (2002) apresenta
dados que demonstram as dificuldades dos modelos em explicar o comportamento
observado dos reatores. Trabalhando com reatores retangulares de pequena altura,
para evidenciar a influéncia das perdas de carga concentradas, Milanese (2002)
demonstrou que, quando diminui a area de abertura inferior (maior perda localizada),
as vazdes de circulagdo aumentaram, comportamento totalmente contrario ao
esperado com base nos modelos correntes.

As potencialidades reveladas no tratamento com o0 uso dos reatores aerobios
de leito fluidizado em tubos concéntricos, e as possibilidades vislumbradas para a
otimizagao do processo, em termos de capacidade de tratamento e de consumo de
energia (ar comprimido), justificam a realizagdo dessa pesquisa.

Demonstrou-se resumidamente neste item que a necessidade de um
equacionamento confiavel e geral para a previsdo do comportamento hidrodindmico
dos reatores € vital para a consolidagdo e disseminacdo de uma alternativa

promissora para o tratamento de esgotos.



4 - Revisao bibliografica

4.1 — O biofilme

Resumidamente o biofilme consiste no crescimento da biomassa aderido a
um meio suporte, sendo uma estrutura complexa de células e produtos extra
celulares, como polimeros, no qual se formam espontaneamente granulos densos ou
crescem aderidos a uma superficie sdlida estatica ou ainda em uma superficie sélida
suspensa.

Os biofilmes tém como importante caracteristica a coexisténcia entre
condicdes aerdbias, anoxicas e anaerobias, uma vez que, na camada em condi¢coes
anodxicas, ocorrera a reducao de nitratos, em condi¢gdes anaerdbias a formacao de
acidos orgénicos e a reducao de sulfatos. Além do que, segundo Von Sperling
(1996) os sistemas que utilizam biofilmes tém potencial para ocupar menores
volumes de reator, uma vez que o tempo de detencao hidraulica pode ser menor que
o tempo de geragdo celular, sem que ocorra lavagem das células, pelo fato das
mesmas estarem aderidas a um meio suporte.

Para o desenvolvimento bacteriano os compostos necessarios, como matéria
organica, oxigénio e micronutrientes, sao adsorvidos a superficie, e sé&o
transportados através do biofilme através do mecanismo de difusdo, onde sé&o
metabolizados pelos microorganismos.

A profundidade da penetracdo do substrato depende da porosidade,
concentracao do substrado, da taxa de transferéncia de massa na interface liquido-
biofilme e liquido-flocos e da taxa de reagdo dos microorganismos, conforme
Nicolella et al.(2000). A estrutura fisica e propriedades estruturais dos flocos e
biofilmes tém grande importancias nesses fatores. Com isso devido a seu pequeno

tamanho e sua alta porosidade o transporte de massa € em geral, mais rapido em



flocos. Diante disso poderia ser considerado desvantajoso o uso de biofilmes
aderidos em particulas sdélidas, mas, a alta velocidade de sedimentagao colabora na
retencdo da biomassa.

Na figura 01 é apresentada a estrutura do biofilme aderido a uma particula

so6lida e em forma de flocos.

v .J ll

Figura 01 : Exemplos de particulas de biofilme — (a) Biofilme aderido a uma particula sélida; (b)
biofilme na forma de flocos. Fonte: Nicollela et al. (2000)

O desenvolvimento do biofilme € caracterizado como a diferenca entre o
crescimento dos microorganismos somado com a aderéncia e 0 seu
desprendimento. Esta diferenca determina a estrutura fisica do biofilme, conforme
Nicollela et al. (2000).

Sua formacao é fortemente influenciada pelas condi¢gées hidrodinamicas dos
reatores, alterando sua espessura e massa especifica. A condicdo 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 de
nutrientes as regides mais profundas através de processos difusivos.

A densidade do biofilme é diferente da massa especifica do liquido no reator,
possibilitando a existéncia de gradientes de velocidade entre o liquido e a camada
externa do biofilme, fazendo com que as células estejam continuamente expostas a

novos substratos, potencialmente aumentando a sua atividade. Portanto se a
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espessura do biofilme for muito elevada, o consumo do substrato ao longo do
biofiilme pode ser tal que as camadas internas sejam deficientes de substrato,
diminuindo sua atividade; com isso as condi¢cdes de aderéncia com o meio suporte
diminuem, e a biomassa pode se desalojar do meio suporte.

A figura 02 ilustra o gradiente de concentracdo de um substrato S em um

biofilme.
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Figura 02: Gradiente de concentracido de substrato (S) em biofilmes de diferentes espessuras.
Fonte: Von Sperling (1996)

Além do atrito, as tensdes de cisalhamento entre o meio liquido e a superficie
também provocam alteracbes de espessura. Pode-se observar o efeito do meio

liquido sobre as bioparticulas na figura 03.
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Figura 03 : Estrutura do biofilme — (a) representacao esquematica da influéncia da
concentracao do substrato e das forgas de atrito (aumentando da esquerda para direita); (b)
simulagao do biofilme sob a agcido do campo de velocidades. Fonte: Nicolella et al. (2000)
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A figura 3a representa o efeito das tensdes entre o meio fluido e o biofilme.
Estas tensbes estdo aumentando da esquerda para direita, provocando uma
mudancga na sua superficie até o ponto de ocorrer o desprendimento do biofilme. A
figura 3b mostra uma simulagdo numérica do escoamento préximo a superficie do
biofilme. Pode-se observar fortes gradientes de velocidade o que sugere a existéncia
de tensdes de cisalhamento nesta regiao.

A hidrodinamica influencia negativamente o biofilme quando, dependendo das
condicdes de fluxos, ocorrem altas velocidades, provocando o desprendimento de
grandes quantidades de biomassa ativa e o seu carreamento para fora do reator,

prejudicando assim também a qualidade do efluente.

4.2 — Tipos de reatores que utilizam biofilmes aderidos a uma

particula sélida

Os principais tipos de reatores que utilizam biofilmes aderidos sdo os USB
(Biofilm Upflow Sludge), BFB (Fluidized Bed), EGSB (Expanded Granular Sludge
Blanket), BAS (Biofilm Airlift Suspension ) e (IC) Internal Circulation.

A baixa velocidade do liquido, nos reatores USB, leva a condi¢des
hidrodinamicas mais tranquilas. O afluente entra na base destes reatores em
movimento ascendente passando por uma manta de lodo onde a matéria orgéanica é
rapidamente convertida. Na fase de conversdao da matéria, forma-se gas e este
causa a circulagao da fase liquida e do lodo. Se¢des de sedimentagcdo promovem
uma separacao efetiva das fases e o lodo destituido do gas submerge novamente
para a base do reator. A movimentacdo ocorrida neste processo garante uma
mistura efetiva entre a manta de lodo e o afluente.

Os reatores USB (Biofilm Upflow Sludge) operam com tempos de detencao
hidraulica menores que 48 horas. O acumulo de sélidos suspensos é apontado
como um grande problema operacional nestes reatores.

A figura 04 mostra um esquema dos reatores USB.
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Figura 04 : Esquema de um reator USB (Upflow Sludge Blanket). Fonte: Nicolella et al. (2000)

Os reatores BFB (Fluidized Bed) sdo apropriados, segundo Nicolella et al.
(2000), para tratar contaminantes organicos e inorganicos que requerem uma alta
idade da biomassa e baixa concentragao de solidos suspensos. 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 biolégico. O esquema de um reator BFB

€ apresentado na figura 05.
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Leito
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Figura 05 : Esquema de um reator BFB (Biofilm Fluidized Bed). Fonte: Nicolella et al.(2000)

Os reatores EGSB (Expanded Granular Sludge Blanket) 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. A figura 06

mostra um esquema de um reator ESGB.
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Figura 06 : Esquema de um reator EGSB (Expanded Granular Sludge Blanket)
Fonte: Nicolella et al, (2000)

Os reatores EGSB e IC sao uma evolugado do conceito dos reatores USB e
operaram com uma velocidade superficial do liquido alta, minimizando, segundo
Nicolella et.al.(2000), o efeito do acumulo de sélidos suspensos no seu interior,
como observado no USB. 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
conversao da matéria organica, sendo ele portanto responsavel pela circulagdo do
lodo através de um tubo de subida (riser). Parte desse lodo ao atingir a zona de
sedimentacao retorna a base do reator e o restante da matéria € convertido no
segundo compartimento funcionando como um pds-tratamento. Pode-se observar

um esquema de um reator IC na figura 07.
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Figura 07 : Esquema de um reator IC (Internal circulation). Fonte: Nicolella et al.(2000)
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As vantagens e desvantagens do uso de reatores que utilizam biofilme

aderido sao apresentadas em seguida.

Vantagens:

¢ Alta velocidade de sedimentacéao, possibilitando a reducéo de sistemas para
clarificagcao externa;

¢ Alta concentracao de biomassa;

e Oferece grande area superficial para o crescimento dos microorganismos;

e Grande transferéncia de massa resulta em uma elevada conversdo da
matéria organica;

e Reatores compactos;

e Alta idade do lodo e baixa formacao de lodo excedente.

Desvantagens:

¢ A formacgao do biofilme sobre o meio suporte requer um tempo inicial longo;
e Controle da espessura do biofilme é dificil;
e O crescimento excessivo do biofilme causa o carregamento do meio suporte
para fora do reator;
Os distribuidores para fluidizar o sistema podem apresentar um custo
elevado, podendo apresentar problemas de entupimento e, dificuldades para manter

uma fluidizag&o uniforme.

4.3 — Reatores BAS (Biofilm Airlift Suspension)

O dificil controle da espessura do biofime é apontado como sendo uma
desvantagem na operacdo com reatores USB e BFB. Nos reatores BAS o controle
desta espessura se mostrou possivel, resultando em biofilmes densos. A figura 08

mostra um esquema de um modelo de reator BAS proposto por Heijnen et al. (1993).
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Figura 08 : Esquema de um reator BAS (Biofilm Airlift Suspension). Fonte: Nicolella et al.(2000)

Os reatores em geral sdo constituidos de 2 tubos concéntricos onde ocorre
fluxo ascendente no tubo de subida (riser) e fluxo descendente no tubo de descida
(downcomer).

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

A diferenca entre o gas retido nos dois tubos cria uma diferenca de massa
especifica, sendo esta responsavel pela circulagdo da fase liquida. Dependendo da
velocidade da fase liquida, as particulas sélidas irdo comecgar a circular com o
liquido.

A interacdo entre as trés fases (solida, liquida e gasosa) resulta em um

sistema que se comporta como um misturador ideal.

4.4 - Regimes de Circulacao de Bolhas

Varios autores tém observado a ocorréncia de diferentes regimes de

circulacdo de gas. Van Benthum et al. (1999), descreveram a existéncia desses
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regimes e sua dependéncia sobre a zona de separagao gas-liquido e da velocidade
do liquido no tubo de descida.
A figura 09 apresenta os regimes de circulagdo de bolhas em funcédo da

velocidade superficial do gas.
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Figura 09 : Regime de circulagido de bolhas em fungao da vazao de gas.
Adaptado de Heijnen et al. (1997)

Pela figura 09, visualiza-se os seguintes regimes com o aumento da vaz&o de

gas:

Regime 01: Pequena vazao de gas, ndo ha presenga de gas no tubo externo. Isso
ocorre quando a velocidade do meio liquido € menor que a velocidade relativa das
bolhas (UL < Ug). A velocidade do liquido no tubo de descida aumenta rapidamente

quando a velocidade superficial do gas é aumentada.

Regime 02: A velocidade do liquido no tubo de descida € igual a velocidade relativa
da bolha de ar (UL = Ug), resultando na presenca de bolhas de gas no tubo externo
e este podera estar parcialmente ou completamente preenchido pelas bolhas. As
bolhas parecem estar estacionadas na coluna externa, ndo apresentando grandes

deslocamentos dirigidos verticalmente para baixo.
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Regime 03 : A velocidade do liquido € maior que a velocidade relativa das bolhas,
ocorrendo completa recirculagdo de gas. Todas as bolhas sao levadas para o tubo
externo caminhando por toda sua extensao e retornando novamente ao tubo interno.
Devido a recirculagdo das bolhas para o tubo interno, a vazdo de gas contida no

tubo interno é maior que vazao injetada pelos borbulhadores (UL > Ug).

4.5 - Efeito da expansao sobre a velocidade de circulacao.

O conhecimento da relag&o entre a fragdo de gas nos tubos interno e externo
e da vazao de gas é importante porque determina a velocidade de circulagédo do
liquido e sélidos e a expansao nestes reatores.

A circulagao do meio liquido é ocasionada pela diferenca de massa especifica
existente entre o tubo interno e externo. Esta diferenca de massa especifica esta
ligada a quantidade de gas retido no compartimento interno e externo. Como a
quantidade de gas no tubo interno € maior que no tubo externo, aquele se apresenta
menos denso. Desta maneira, uma circulagdo dirigida para baixo (movimento
descendente) ira acontecer no tubo externo.

O comportamento da velocidade se altera em cada regime de circulagdo de
bolhas.

Van Benthum et al. (1999) descreveram que no regime | a velocidade do
liquido no tubo externo aumenta rapidamente a medida que € aumentada a vazéao
de gas. Ja no regime Il, o tubo externo pode estar em parte ou totalmente
preenchido pelas bolhas de gas. Quando o tubo se encontra parcialmente
preenchido, forma-se uma cortina de gas, sendo que nao ha bolhas abaixo desta
cortina. Aumentando-se a vazdo de gas a cortina movimenta-se para baixo, até
ocupar todo o tubo externo, caracterizando o limite entre o regime Il e regime Ill.

No regime Il a velocidade aumenta com o aumento da vazao de gas.

No regime | ha gas apenas no tubo interno e o aumento da velocidade é
explicado pelo aumento da diferenca da fragcdo volumétrica de gas entre o tubo
interno e externo.

Quando o regime dois é atingido, a diferenga permanece constante, existindo

a tendéncia de a velocidade permanecer constante.
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A figura 10 mostra uma representagao esquematica segundo Van Benthum et
al. (1999), do comportamento da expansao no tubo externo e interno em funcao da

vazéo de gas.

expansao | regime
1 2 3 tubointerno

| | Ks, i

€Gi2 ‘ 777‘

’ | tubo externo
‘ ki /A/k& e
€Gi2= EGit +— — S

g€t S \
ke
L | -

velocidade superficial do gas

Figura 10 : Representagdo esquematica da expansao no tubo interno e externo como fungao
da velocidade superficial do gas. Adaptado de Van Benthum et al. (1999)

Estes regimes podem ser comparados aos regimes observados por Merchuk
(1995). O regime homogéneo descrito por Merchuk corresponde ao regime 1 e 2
relatado por van Benthum e o regime de transicdo e heter6geneo ao regime 3.

A mudanca na declividade da reta vista na figura 10 corresponde ao regime 3
ou heterogéneo, onde estdo presentes bolhas de diversos tamanhos. A bolhas
maiores tendem a apresentar uma velocidade de ascencdo maior, diminuindo a
expansao no tubo interno e dificultando sua entrada para o tubo externo, resultando
no comportamento descrito pela figura. E isto também colabora para que a expansao
no tubo interno se desenvolva muito mais rapidamente que no tubo externo.

Dall’Aglio Sobrinho (2000), observou a existéncia destes regimes em um
modelo reduzido de 2m de altura e didmetro interno e externo de 50 e 100 mm,
respectivamente.

Adotando em seu experimento duas configuragdes, sendo uma onde o tubo
interno apresentava sua saida livre e a outra submersa ou pressurizada, notou que
no caso em que a saida n&o era pressurizada, a existéncia de um quarto regime,

caracterizado como regime 0. Neste regime de funcionamento, os reatores
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assemelham-se a uma coluna de bolhas, largamente utilizada em processos
industriais. A circulagdo do meio liquido é praticamente nula neste regime de
operagao.

A observacdo do comportamento da velocidade e das expansdes sdo bons
indicadores para identificar o regime em que os reatores estao operando.

Alguns trabalhos publicados informam ser praticamente impossivel trabalhar
nos regimes 1 e 2 em escalas industriais em sistemas trifasicos, justamente porque
a vazao necessaria para completa suspensao de sdélidos € muito maior do que a
velocidade relativa da bolha, acarretando velocidades elevadas, havendo portanto

uma recirculagao de gas ao tubo interno, o que configura o regime 3.

4.6 - Relagao entre areas externalinterna

Alguns autores tém publicado trabalhos a respeito da relacdo entre areas
external/interna (A</A)), na tentativa de controlar o comportamento hidraulico. Bello et
al. (1984), investigaram a influéncia da relagdo (A<./A)) em dois tipos de reatores,
sendo um de circulagao externa e o outro em tubos concéntricos. O aumento da
velocidade de circulagao apresentado nos resultados é acompanhado pelo aumento
da relacdo entre os didmetros em reatores de circulagdo externa. O acréscimo da
velocidade explica a redugéo da fragdo de gas no tubo interno devido ao tempo de
residéncia das bolhas ser cada vez menor a medida que a velocidade cresce.
Gravilescu et al. (1998), apresentaram dados obtidos em um reator de tubos
concéntricos e foi verificado que ocorria um aumento da forgca motriz para a
circulacdo a medida que (Ac/A)) aumentava, concordando com os resultados em

reatores de circulagao externa apresentados por Bello et al. (1984).

4.7 - Modelos hidrodinamicos

Heijnen et al. (1997), basearam o modelo sobre reatores em escala reduzida
operando no regime lll, na tentativa de reproduzir o comportamento em escalas
industriais, utilizando o balango de quantidade de movimento. O modelo utiliza
sistema bifasico (gas — liquido) podendo ser estendido para um sistema trifasico

(gas-liquido-sélido).
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Além das equagdes baseadas no balangco da quantidade de movimento,
outros autores como Hwang et al. (1997), Gavrilescu et al. (1998), Garcia—Calvo et
al. (1999) tém realizado seus equacionamentos sobre o balango de energia fixando
como volume de controle o tubo interno ou tubo externo.

A maioria desses modelos, entretanto, necessita de expressdes adicionais
que correlacionem as fragdes volumétricas de gas e a presenga de solidos no tubo
interno e externo. A predigdo destas fragdes em reatores com jatos de ar é muito
dificil porque séo fortemente dependentes da geometria.

Chisti et al. (1993) usaram uma relagdo empirica para a fragao de gas no tubo
interno e consideraram por simplicidade a fragédo no tubo externo como sendo 90%
da fragdo no tubo interno. Essa relagdo, segundo Heijnen et al. (1997), n&o
apresenta uma expressao adicional para o aumento da fragdo de gas no tubo interno

como resultado da recirculagao, ficando valida apenas no regime |l
4.7.1- Modelo de Chisti et al. (1987)

O modelo comentado por Heijnen et al. (1997) constitui uma evolugéo do

modelo apresentado por Chisti et al. (1987), a partir do balango de energia no reator.

Sendo:
Ei a energia inserida no sistema devido a expanséo isotérmica do gas;
Eqi a energia dissipada pela cortina de bolhas no tubo interno;
Eqe a energia dissipada devido a estagnacao do gas no tubo externo;
Es e Et — energia dissipada devido a reversao do fluxo na base e no topo;

Er — energia dissipada devido a friccdo no tubo interno e externo.

Embora Chisti denomine os termos do balango como energia, trata-se na
verdade de energia por unidade de tempo, como se pode perceber na equacgao 2.

A poténcia inserida pela expansao isotérmica do gas é expressa por:

Ei =Q, Py ln[1 + mj (2)

P4
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Sendo:
p1 = pressdo no espaco inferior do reator (N/m?);
pm = Massa especifica da dispersao (kg/m?);
g = aceleragao da gravidade (m/s?);
hp = altura de dispersé&o (gas-liquido) (m);

Qar = vazdo de gas (m®/s).

O autor simplifica a equagao (1) desprezando o efeito do atrito no tubo interno
e externo, o que seria possivel em fluidos Newtonianos de baixa viscosidade.

Considerando o esquema apresentado pela figura 11 e fazendo o balango de
energia na fase liquida, fixando o volume de controle no tubo interno, pode-se entao

escrever.

Edi

Ei

Figura 11: Esquema do volume de controle no modelo de Chisti

Balanco no tubo interno

E,+ B _ E, + Ea (3)
pLY Q pLI Q
Pz vt P2y Eq (4)
PLY PL9Q pg pL9Q

A energia nas equagdes (3) e (4) esta representada em termos de carga.

A pressao no ponto (1) pode ser escrita:
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Py =Py + (1 — &g )pLghD ()

sendo:
g = fracdo volumétrica de gas no tubo interno;
pL = massa especifica do liquido (kg/m?®).

Substituindo (5) em (4) e multiplicando a equacgéao resultante por p,gQ ,obtém-

se:
(1-eg)hpp 9Q+E; =E +(2;, —24)p 9Q (6)
hp
Desenvolvendo chega-se:
Ei=Eq - pLINp (1— g )ULA, + pLghpULA, (7)
%V—J

perda de energia em termos de pressdo  ganho de energia potencial

Portanto a energia dissipada por unidade de tempo no tubo interno (Eg) pode

ser escrita como:
Eqs =Ei —pLghpU A (8)

sendo:
U, — velocidade superficial do liquido no tubo interno (m/s);

A — area do tubo interno (m?).

Balanco no tubo externo

Admitindo o tubo externo como volume de controle pode-se escrever o
balangco como

E, =, + -0 9)
7. Q

P2z, =Pryg S (10)

YL YL 7.Q

Substituindo a equagao (5) em (10) obtém-se:
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E
(2 —Z4)=hp(1-gg )+ —% (11)
Sendo:

ege = Fragéo volumeétrica de gas no tubo externo.

Reescrevendo a equagao (11) e multiplicando por y Q tem-se :

0=Eg + hp(1—g4)p 9Q - hpp 9Q (12)

——~—— .
ganho de energia de pressao  Perda de energia potencial

Desenvolvendo a equacdo (11), pode-se escrever a energia dissipada por

unidade de tempo no tubo externo como:
Ede = thLgULeAegge (13)

Sendo:
U.e = velocidade superficial do liquido no tubo externo (m/s);

A. = area do tubo externo (m?).

Resta obter as equagdes que representem as perdas na base e no topo dos
reatores devido a reversao do fluxo.

Chisti et al. (1987) comenta em seu artigo que as perdas na base e no topo
podem ser calculadas exatamente da mesma forma que as perdas localizadas em

tubos, ou seja:

2
Ah, =K, VZLge (base) (14)

2
Ah, =K, \;—;(topo) (15)

A energia dissipada por unidade de tempo pode ser escrita como:
E, = p_gQAh, (16)

Er =p gQAh, (17)

Substituindo (14) em (16) e (15) em (17) e somando as equacgdes (16) e (17),

tem-se a expressao que representa a energia dissipada na base e no topo:
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1
Eg +Er = EPL [VEiKtAi“ —&g)+ VEeKbAe(1 ~&ge )] (18)

Sendo:
K, — coeficiente de atrito na base;
K: - coeficiente de atrito no topo;
vLi — velocidade real do liquido no tubo interno (m/s);

VLe — velocidade real do liquido no tubo externo (m/s).

As velocidades reais, V|, relacionam-se as velocidades superficiais, U,

segundo Chisti et al.(1987) da seguinte maneira:

Ui =vii(1-¢g) (19)

ULe = VLe(1 - Sge) (20)

A equacao da continuidade para o fluxo liquido entre o tubo interno e externo

fica:

Q =Q, =AU, =AU (21)
Substituindo (19) e (20) em (21) temos:

Ai(1-eg v =Ac(1-gge V(e (22)

Introduzindo as equagdes (19) e (22) na equacgao (18) chega-se a energia

dissipada no topo e na base do reator.

2
1 4 K, A, 1
Eg +Er = —p U3A | —t 4K || — 1 23

° ! 2pL : {(1_8@)2 b[Ae] (1_Sge)2] ( )

Finalmente substituindo a equagao (8), (13) e (23) na equagao (1) e
explicitando o termo U,;, obtém-se a equacao que prediz a velocidade superficial do

liquido no tubo interno.

20,50

ULi 2ghD(gi _86)

(24)
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Sendo:
Uy = velocidade superficial do liquido no tubo interno (m/s);
A = area do tubo (m?);
e = Fragao volumétrica de gas;

"wrm n II

indices "i” e relativos ao tubo interno e externo.

As perdas na base e no topo sado calculadas com coeficientes de perdas
localizadas na base, Ky, € no topo K; .

A equacado depende de se conhecer as fragdes de gas no tubo interno e
externo. Estas expressdes extras para as fracdes sao dificeis de obter devido a sua
forte dependéncia da geometria. O modelo de Chisti et al. (1987) engloba o efeito da
razao entre as areas interna e externa, parametros que demonstraram ter influéncia
na velocidade de circulacao.

Os coeficientes Ky, (coeficiente de perda na base) e K; (coeficiente de perda
no topo) variam nas diversas configuragcdes geométricas de reatores que podem
aparecer. Contudo se existir semelhanga geométrica os coeficientes deverdo ser
bem proximos. Deve ser ressaltado que os efeitos da abertura da zona de
recirculacao entre o tubo externo e interno localizado na base dos reatores também
devem ser englobados nestes coeficientes, assim como realizado por Chisti et al.
(1987).

Outro aspecto na equagéo (24) é o fato dela ndo levar em consideragao a
concentracdo e a massa especifica dos sélidos. A massa especifica pode apresentar
uma pequena influéncia na velocidade. O modelo poderia ainda assim, segundo
Garcia—Calvo et al. (1999), ser utilizado em reatores com baixa concentragdao de
s6lidos e de massas especificas préximas a da fase liquida.

Hwang et al. (1997), apresentaram posteriormente outro modelo baseado nas

equacgdes propostas por Chisti et al. (1987). A equagao tem a seguinte estrutura:

1 e | KK (A, 2K, +K,
[Ph(Sm ~&€he +Pg ]th— {—(1_ |) [ J —(1 e) ] (25)

Sendo:
pn = massa especifica pseudo — homogénea da mistura solido — liquido
(kg/m®);
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p, = massa especifica do gas;

en = fracdo volumétrica de gas na fase homogénea;
k = coeficiente de atrito;
indices "i " e "e" relativos aos tubos interno e externo;

indices “t” e “b” relativos ao topo e base.

Na equacao (25) a velocidade superficial do liquido € a do tubo externo.
Comparando com o modelo de Chisti et al. (1987), observa-se a inclusdo do atrito da
parede no tubo interno e externo. Além disso, no modelo Hwang et al.(1997), o efeito
da concentragdo de solidos e sua massa especifica estdo englobados no termo py, ,

definido como sendo:
Ph =PLEL T PsEs (26)

Sendo:
pL = massa especifica do liquido (kg/m®);
ps = massa especifica do sélido (kg/m®);
gL = fracdo volumétrica do liquido;

es = fragdo volumétrica do sélido.

Sendo:
Vs = volume de sdélidos;

V; = volume total.

4.7.2 - Modelo de Heijnen et al. (1997)

Heijnen et al. (1997), propdem um modelo para reatores bifasicos (gas-
liquido) e trifasicos (gas-liquido-solido) de tubos concéntricos operando no regime Ill.
Suas equacgbes sado baseadas no balangco de quantidade de movimento. Este

balanco é definido como sendo:

Forcas de gravidade = forgas de friccdo
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Traduzindo em termos de pressao, pode-se escrever:
Apg = AP; (28)
Isto implica dizer que a forca motriz para o escoamento representada pelo

termo Apg devera superar as forgas resistivas representadas por Aps, para que a

circulacao aconteca. O termo motriz do escoamento é representado da seguinte

forma:
APg

APy =pegH; —pigH, = —==p. —p (29)
gH,

Sendo:

pe = massa especifica média no tubo externo;
pi = massa especifica média no tubo interno;

H; = Altura efetiva do tubo interno.

Pela equacao (29) é mostrado que a diferengca de peso no tubo interno e
externo causa a circulagdo do meio. Desprezando o peso do gas, a massa

especifica da mistura fica:
Pie = €LiePLie 1 EsiePsie (30)

Sendo:
p = massa especifica da mistura;

pL = massa especifica do liquido;

ps = massa especifica do solido;
gL = fracdo volumétrica de liquido;
es = fracdo volumétrica de solido;

indices “e” e ”i” relativos ao tubo externo e interno.

A partir dessas informacdes o termo relacionado a forgca motriz pode ser

escrito como:

—2 = (Sgi ~€ge )pL _(88i ~€ge )(pS _pL) (31)



28

g4 = fragc@o volumétrica de gas;
eg = fragdo volumétrica de sdlidos;
ps = massa especifica do sélido;

p_ = massa especifica do liquido;

H; = altura efetiva do tubo interno.

A equacéo (31) mostra que se a concentracédo de solidos no tubo interno for
maior que no tubo externo a forca motriz sofrera um decréscimo. Outro aspecto a ser
notado é a possibilidade de trabalhar em sistema trifasico ou bifasico quando a
massa especifica do solido for proxima da massa especifica do meio liquido.
Enquanto o modelo apresentado por Chisti et al. (1987) tem uma limitagcdo em meios
trifasicos, Heijnen et al. (1997) possibilitam esta transi¢gao e também levam em conta
o efeito da massa especifica do sdlido sobre a circulacao.

As forgas de atrito foram consideradas, da mesma forma que Chisti et al.
(1987), por meio de um coeficiente de atrito global k. Este coeficiente devera
englobar todos os efeitos de friccdo tais como o atrito da parede, o fluxo reverso na
base e no topo e as perdas devido a presencga dos injetores.

Com essas consideragdes obtém-se a equacao mais geral do modelo:

e O )[p—s - 1}} (32)

Sendo:
v, = velocidade de circulagao do liquido.

g4 = frag@o volumétrica de gas;
eg = fracdo volumétrica de sdlidos;
ps = massa especifica do solido;

p. = massa especifica do liquido;

H; = altura efetiva do tubo interno;

K = coeficiente de atrito.

A equacéo (32) é dependente ainda da expanséao e da fragdo volumétrica dos

solidos presentes no meio e trabalhar com estes parametros pode ser custoso.
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Alguns autores tém langado mao de equagdes empiricas para contornar o problema.
Entretanto isto limita seu uso a um caso particular. Heijnen et al. (1997) tentaram
contornar este problema realizando um balango de volume nas fases liquida, sdlida
e na fase gasosa do sistema e introduzindo varias simplificagbes, dentre as quais a
consideragao de que, no regime lll, as diferengas entre as fragdes de gas no tubo
interno e externo n&do devem ser muito grandes.

Ap0s varias consideragdes Heijnen et al. (1997) chegaram para a fase gasosa

em:
(ggu Sge): 2 (Vgs ;igVSb) (33)
Sendo:

vgs = velocidade superficial do gas;
vL = velocidade de circulagao do liquido;

Vsp= Velocidade do grupo de bolhas.

Para a fase sélida, partindo da igualdade do fluxo de sdélidos no tubo interno e
externo e com a suposicao de que a velocidade relativa das particulas € semelhante
a velocidade desenvolvida por um grupo de particulas, Heijnen et al. (1997)

demonstraram que:

v
(SSi —€ge ) = 2¢eg Vsp (34)
L

Sendo:

eg; = fracdo volumétrica de sdlido no tubo interno;
ege = fracdo volumeétrica de solido no tubo externo;
eg = fragdo volumétrica média de sdlido;

Vsp = velocidade do grupo de particulas solidas;

vL = velocidade de circulagao do liquido.

A diferenca entre as fragdes de solidos presentes no tubo interno e externo
passa a ser uma fungédo da velocidade do grupo de particulas da fragdo de sdlidos

presentes no sistema e da velocidade de circulagao.
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Com as equagdes (33) e (34) na equacéao (32) Heijnen et al. (1997) propdem

uma equacgao explicita para a velocidade de circulagao, valida para o regime lll:

4gH;
v|_3 = (%}{vgs —&gVgp — esvsp[p—s - 1}} (35)
f PL

Sendo:
Vgs = velocidade superficial do gas;
Vsp = Velocidade do grupo de bolhas;
Vsp = velocidade do grupo de particulas solidas;

g4 = frag@o volumétrica de gas;
eg = fracdo volumétrica de sdlidos;
ps = massa especifica do solido;

p. = massa especifica do liquido;

H; = altura efetiva do tubo interno;

K = coeficiente de atrito.

Se os pardmetros forem constantes entdo a velocidade de circulagdo pode
ser uma fungcao da geometria do reator, representada pelos termos de atrito e altura
efetiva do tubo interno, e pela velocidade superficial do gas, massa especifica do
sélido, expansao global. Deve também ser conhecida a relagdo entre a expanséo
global e a velocidade superficial do gas. Nao ha nenhum termo explicito para relagéo
entre a area do tubo interno e externo no modelo proposto.

O modelo, segundo os resultados apresentados, pode predizer razoavelmente
a velocidade de circulagdo do liquido no regime lll. Entretanto para obter mais
precisdo nos resultados seria necessario um conhecimento maior nas relagoes entre

fracdes volumétricas de gas e a distribuicdo de gas e solidos.
4.7.3 - Modelo de Merchuk et al. (1997)

Merchuk et al. (1997), propdem um modelo baseado na 1% lei da
termodinamica para calcular a energia dissipada em cada regido do reator, com as

seguintes suposigdes:
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a) comportamento ideal do gas - O trabalho realizado pelo gas no liquido (e
vice versa) pode ser expresso como uma expansao isotérmica das bolhas;

b) a energia dissipada pela fase gasosa no interior das bolhas € desprezada,
como também a energia potencial devido a baixa densidade das bolhas;

c) a energia é dissipada por atrito proximo da interface liquido e parede e
também no interior do meio liquido;

d) a temperatura do liquido foi considerada constante.

A seguir é apresentada a representagcdo esquematica do fluxo de massa e

energia na figura 12.

TUE 0 DE DESCIDA
(DOWHC 0 MER)
=
2

omp- DISSTFACAD

e=pr TRABALHO
— FLUX0 DE MASSA (ENERGIA)

Figura 12: Representacido esquematica do fluxo de massa e de energia para modelo
hidrodinamico. Fonte: Merchuk et al. (1995)

Com essas hipéteses o balango global da energia € apresentado por Merchuk

em termos de poténcia conforme segue:
AlpQ)+AEp+Ed=Ws (36)

O primeiro termo remete ao trabalho realizado pela vaz&do, o segundo
relaciona-se a variagdo da energia potencial, E; esta relacionado a poténcia
dissipada por unidade de volume e Ws € o trabalho realizado por unidade de tempo

pelo sistema considerado.
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A figura 13 apresenta a representacdo do esquema indicando os diferentes

pontos considerados no reator usados nas equagoes.

o

oy

Qar
Figura 13 : Representagido esquematica do reator airlift
Adaptado: Merchuk et al. (1995)
No tubo de subida, o balango da fase gasosa expressa o trabalho realizado

por unidade de tempo pela expansao do gas, (Ws)g, su:

4

(WS)G,SU =Qg sy P4 In (E—Sj (37)

Sendo:
Qg, su = Vazao de ar injetada no sistema;

p = pressao no ponto inferior (p4) € no ponto superior (ps) do tubo.

O balanco da fase do liquido no tubo de subida é expresso assim:
Q (p5 —Pa4 )+Q|_ pL gH; +(Ed)su =Ws| sy (38)

Sendo:

(Ws)., sy = trabalho realizado por unidade de tempo pela fase liquida na
subida;

(Ed)su = poténcia dissipada na subida;

Q. = vazao da fase liquida;
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pL = massa especifica da agua;

H; = altura do tubo interno.

Desde que o trabalho realizado pelo gas é ganho no liquido, tem-se:
(Ws)gsu=-(Ws) sy (39)

E portanto a poténcia dissipada no tubo de subida fica:

(Ed)su =Q_ (p4 _ps)_ pLQ L gH-Qg sy Pyln (E—sj (40)

4

Para o topo do reator, o balango da fase gasosa segue:

(Ws)s (= Qur Pa In(%} Qp pyIn (p_zj (41)

5

Sendo:
Qp = vazao de gas no tubo de descida;
Qar = vazao de ar;
(Ws)gt = trabalho realizado por unidade de tempo pelo gas no topo;

p = pressao absoluta na superficie (1) e inicio do tubo de descida (2).

O balango da fase liquida no topo fica, desconsiderando o termo de energia
potencial:

(WS)L,t =Q_ (pz _p5)+(Ed)t (42)

Sendo:

(Ws)_t = trabalho realizado por unidade de tempo pela fase liquida no topo;

(Ed); = poténcia dissipada por unidade de tempo no topo.

Substituindo as equacgdes pertinentes e reajustando os termos, tem-se a
poténcia dissipada no topo:

(Ed), =Q, (ps—p,)-Q,, P4 |n(g—1J—QD Pa |n(p—2j (43)

5

Usando o mesmo raciocinio ja utilizado para o tubo de subida, a poténcia

dissipada do tubo de descida pode ser escrita como:
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(Ed)D:QL (pz—ps)+P|_ Q gH-Qp p4|n[E—3j (44)

2

Em que os dois primeiros termos indicam o ganho de energia do liquido e
terceiro termo € funcédo da energia usada para comprimir o gas. Com 0 mesmo
raciocinio ja utilizado para o topo do reator, surge a equagédo da energia dissipada

por unidade de tempo na base:

3

(Ed)b =Q, (pz _p4)_QD P4 ln(%] (49)

Sendo:

(Ed), = energia dissipada por unidade de tempo na base.

Merchuk et al. (1997) comentam que a maioria dos modelos existentes a
época da publicacdo do seu trabalho nao levava em conta a energia transferida
entre as fases gasosa e liquida, promovendo apenas um balango de pressdes,
assumindo que as quedas de pressao no topo e na base contrabalancam
exatamente as diferencas de pressao hidrostatica existentes entre os tubos de
subida e descida. A atualizagao da revisao efetuada até o presente momento mostra
gue a maioria dos modelos continuam a se basear nos mesmos principios e sujeitos

as mesmas criticas formuladas por Merchuk et al. (1997).

4.8 - Avaliacao dos modelos de Heijnen et al. (1997) e de Merchuk
et al. (1997)

Recentemente os modelos de Heijnen et al. (1997) e de Merchuk et al. (1997)
foram avaliados na FEIS-UNESP, em experimentos conduzidos em modelos de
reatores de forma retangular Milanese (2002) e de tubos concéntricos Ruggeri
(2002).

Ruggeri (2002) mediu as pressdes nos pontos situados no inicio e fim dos
tubos de subida e descida para avaliar a energia da fase liquida, bem como as
perdas de carga, mostrando que a fase liquida ganha energia ao longo do tubo de

subida e perde energia ao percorrer o tubo de descida.
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Para identificar a parcela irreversivel devida as perdas de carga por atrito os
dados obtidos foram submetidos a metodologia de calculo proposta por Merchuk et
al. (1997). A principal dificuldade para aplicagdo da metodologia consiste na
avaliagcdo da vazao de circulacdo de ar no tubo de descida que depende de um
parametro global relativo as perdas dado por Cd (coeficiente de perda de carga).
Ruggeri (2002) assumiu, apds analise de sensibilidade e comparagdo com dados da
literatura, um valor de Cd igual a 1,5 e calculou as perdas distribuidas e localizadas
ao longo do percurso do reator. A metodologia resultou em valores absurdos para a
perda na descida, o que indica que o valor avaliado para o trabalho efetuado pelo
liquido sobre o ar foi maior que a variagao da energia do liquido. Essa constatagao
leva a conclusao de que a vazéo de ar na descida foi superestimada.

Ruggeri (2002) calculou ainda as perdas com a considera¢ao de que a vazao
de ar recirculada é nula, ou seja, reator operando nos regimes | e Il. Os resultados
demonstraram o quanto a determinagao das perdas de carga € sensivel a variagao
do valor da vazado de circulagdo de gas no tubo de descida. Apds discussdes, O
mesmo conclui que a situagao real ocorrida no reator deve situar-se em algum ponto
intermediario entre a situagcado de 120% da vazao injetada recirculando, prevista pelo
modelo de Merchuk et al. (1997), e a vazao de recirculagao nula.

Em resumo, as discussdes de Ruggeri (2002) reforcam a necessidade de se
levar em consideragao as trocas de energia entre as fases no calculo das perdas de
carga, destacando ainda a importdncia da determinagcdo exata da vazédo de
circulagao de ar no tubo de descida, sendo que a equagao apresentada por Merchuk
et al. (1997) para este fim mostrou-se inadequada.

Ruggeri (2002) testou o modelo de Heijnen et al. (1997) para duas situagdes.
Na primeira, com tubos externo e interno de 200 e 100mm, foi considerado um
coeficiente global de dissipacdo por atrito Ki = 10,3 ajustado pelo método dos
minimos quadrados. Na segunda, usando um reator de diametros 200 e 150 mm foi
considerado um coeficiente de atrito Kt = 25. O modelo superestimou a velocidade
de circulacao para as menores forgcas motrizes e subestimou para as maiores. O erro
médio entre as velocidades medidas e as previstas foi 20%, no caso do reator 200-
100. A configuracdo geométrica de (200-150) apresentou um ajuste bem melhor,
com erro entre 0,7%, para os menores valores e 4,1% para os maiores, com meédia
de 2,8% .
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Portanto, verifica-se que a aplicabilidade do modelo de Heijnen et al. (1997)
esta condicionada a relagdo entre diametros interno e externo. Com relagdo ao
coeficiente global de perdas de carga, o reator (200-150) apresentou um valor cerca
de 2,5 vezes maior que o (200-100). De forma coerente com a variagdo do
coeficiente Kat, Ruggeri (2002) mostrou que, para vazdes iguais de ar, o reator (200-
100) apresentou velocidades de circulagdo maiores que o (200-150). Portanto os
dados indicam que o modelo se ajustou melhor a geometria que provocou maiores
perdas de carga na circulagao.

O trabalho de Milanese (2002) concentrou-se mais na tentativa de identificar
as perdas localizadas e distribuidas causadas por diferentes aberturas inferiores e
superiores, em um reator retangular de pequena altura. Milanese (2002) verificou
que com o aumento da area de circulacédo inferior ocorreu uma diminuicado das
velocidades, contrariamente a previsdo de que as menores aberturas provocariam
maiores perdas localizadas, diminuindo a velocidade de circulagdo, expectativa esta
embasada pelos modelos da literatura, como ja visto, por exemplo, na equagéo (32)
de Heijnen et al. (1997), em que a velocidade de circulagdo varia inversamente
proporcional a um coeficiente global de perda de carga por atrito, K.

Com relagao as perdas de carga, Milanese (2002) demonstrou que o balango
de energia considerando apenas a fase liquida levou a resultados errbneos, néo
explicando a diminuicdo de velocidade provocada pelo aumento da abertura inferior.
Segundo Milanese (2002), apenas a utilizagdo do equacionamento proposto por
Merchuk et al. (1995) que leva em conta a possibilidade de trocas de energia entre
as fases liquida e gasosa proporcionou resultados coerentes com os efeitos globais

observados sobre a velocidade de circulagéo.
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5- Materiais e Métodos

5.1- Bancada Experimental

A bancada foi constituida por dois modelos de reatores um com altura util em
torno de 4 metros e o outro com altura util de 6 metros. O modelo 1 utiliza tubos
paralelos, conforme a figura 14, simulando um reator de tubos concéntricos, e
permite verificar o efeito global induzido pelo jato de ar.

O modelo 2 permite isolar o efeito das perdas distribuidas no tubo de subida,
conforme a figura 15 e conta com determinacgéo direta da vaz&o de circulagéo e do
conteudo volumétrico do ar presente na subida.

O tubo de descida do modelo 1 tem em seu interior outro tubo concéntrico, de
diametro igual ao de subida, de maneira a criar uma regido anular com as mesmas
caracteristicas da que existe nos reatores reais. Os didmetros dos tubos de subida
foram de 75, 100 e 150 milimetros e o tubo de descida permaneceu com o diametro
externo de 200 milimetros e interno de acordo com o didmetro do tubo de subida. Os
modelos receberam uma sigla de identificagdo de dois numeros, sendo o primeiro
referente a altura nominal em metros e o segundo ao didmetro do tubo de subida em
milimetros. Por exemplo, a configuragao 4-75 refere-se a um reator de 4m de altura
e tubo de subida com 75mm de diametro.

Distribuidas ao longo do tubo de subida e tubo de descida estdo as tomadas
de pressao. Estas tomadas estdo conectadas a um painel por meio de mangueiras
transparentes, formando este conjunto um quadro de piezébmetros. O injetor esta a
cerca de 50 cm da base do reator e conectado a um compressor de ar, cuja vazao é

controlada por um rotametro e valvula reguladora de pressao.
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4 1 Sistema de medicdo de velocidades
T Tomadas de pressdo
L J- 2 Compressor de ar
— _— :. 3 Rotdmetro
4 Quadro de piezémetros
I |
T Tubo de Subida
T
-
ta ]
1 |
L — Tubo de Descida
i |
: : S Injetor de PVC
| [ : T
| | T
S ! c— |
3 2

Figura 14: Esquema da bancada experimental com o modelo 1

O modelo 2 foi idealizado como forma de investigar as perdas distribuidas no
tubo de subida. A principal caracteristica € a alimentacao de retorno provida por um
circuito auxiliar, permitindo que as vazdes liquidas de circulagdo sejam medidas pelo
método direto na tubulagdo de retorno ao reservatério ou por um medidor tipo
Venturi instalado na tubulagcdo de alimentagcdo. O modelo possui uma valvula de
fecho rapido no trecho horizontal, permitindo a determinacdo do conteudo
volumétrico de ar no tubo de subida em cada ensaio. Foi instalada uma tomada de
pressao ao longo do tubo de subida e conectada a um piezébmetro para determinar
as perdas de carga.

O modelo 2 funciona de forma diferente dos reatores reais porque a vazao de
circulagao é pré-determinada, ficando apenas a expansao como variavel dependente
da vazédo de ar. Portanto, como a vazado de ar é precisamente determinada, ao
contrario do que ocorre no modelo de tubos paralelos, em que a parcela da vazao de
ar que recircula ndo € conhecida, o modelo permite obter as perdas ocorridas na

subida.
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Figura 15: Esquema do modelo 2

Preliminarmente foi construido um modelo 2 com altura util de 2,4 m e
didametro de 100mm para testar a metodologia de ensaio. Um aspecto desta

montagem preliminar € apresentado na figura 16.
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Figura 16: Aspecto geral da montagem preliminar do modelo 2

Em seguida foi construida a versao definitiva do modelo 2 com altura util de 6
m e didmetro de 100mm, apresentado na figura 17 juntamente com o mddulo de
alimentagdo de agua que conta com uma bomba centrifuga de 7,5Hp e recipiente

volumétrico para medi¢ao de vazao.
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(b)

(d)

Figura 17: Aspectos do modelo 2, médulo de alimentacgao e calibragem do venturi:
(a) aspecto geral da montagem durante a calibragem do venturi; (b) parte inferior da montagem
do modelo 2; (c) detalhe do médulo de alimentagao e de calibragem do venturi; (d) detalhe do
Venturi

Na versao preliminar foi usado para medir a vazdo liquida o método

volumétrico direto, onde se fez uso de um crondmetro e um balde graduado
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captando diretamente a vazdo de retorno ao reservatério. Com a montagem
definitiva de 6m de altura foi utilizado um medidor de vazao tipo Venturi que por sua
vez foi calibrado no local utilizando o método volumétrico direto. A diferenca de
pressédo gerada pelo venturi foi determinada com um mandémetro diferencial de tubo
em U, utilizando mercurio como fluido manométrico.

Foi realizada uma regressdo linear entre a vazdo e a raiz quadrada da
diferenca de presséao, forcando a reta a passar pela origem, fazendo assim com que
o coeficiente angular represente o valor da constante.

Assim se determinou a vazao com o medidor Venturi por meio da equacéao

seguinte:
Q, =0,8278.,/A, = 0,9(L/s), com 99,7% de confianca (47)

A figura 18 apresenta o grafico de calibragem do Venturi através da regressao

linear com um r? = 0,9987, usado para determinar as vazdes liquidas.

0,0 T T T T T T
0,0 1,5 3,0 4,5 6,0 7,5 9,0 10,5

AH"0,5

Figura 18: Curva de calibragem do medidor Venturi
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5.2 - Medicao de velocidades

O sistema para medicdo de velocidades é composto por sondas de
condutividade elétrica, separadas por uma distancia pré-determinada. As medicdes
da condutividade sido efetuadas pelo computador por meio de um circuito de
condicionamento e de uma placa A/D de 12 bits. Com o uso de tracador salino
(NaCl) com langamento instantadneo, sao determinadas as velocidades por meio da
adveccao da onda de tragador, conforme metodologia ja utilizada por Ruggeri (2002)
e Milanese (2002).

O sistema de aquisicdo de dados é comandado por um software,
desenvolvido por Guardia Filho (2001). Esse programa coleta dados de tensdo em
funcdo do tempo, gerando arquivos compativeis com planilhas eletrénicas. O

resultado de um ensaio é semelhante ao mostrado na figura 19.

EE Controle [_[F]

T T T T T T T T T T T T T
1.000 2000 3000 4.000 5,000 6,000 oo 000 9.000 10.0on 11000 12.000 13.000 14.000

A T B | © | © | E T F | & [ A ] =
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Figura 19: Ambiente de trabalho do programa de aquisigéo
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Utilizando um programa de planilha eletrénica os dados foram trabalhados a

partir das curvas de tensao em fungcao do tempo, conforme exemplo na figura 20.
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Figura 20: Tensdo em fungao do tempo durante ensaio com tragador

A figura 20 mostra o grafico de tensao em fung¢ao do tempo, apresentando os
picos que ocorrem quando a nuvem com maior concentragcido de tragcador passa pela
sonda. Com uma distancia pré-fixada entre as sondas e conhecendo-se o tempo que
a nuvem demora para percorrer essa distancia, obtém-se a velocidade de circulagao
no tubo de descida.

Em trabalhos anteriores realizados pelo Grupo de Reatores Aerdbios o tempo
de percurso era determinado manualmente, a partir da analise grafica das leituras
em fung¢ao do tempo. Para tanto o operador identifica visualmente o tempo de pico e
posiciona o cursor sobre o grafico para determinar as coordenadas do ponto
correspondente. Esta metodologia é trabalhosa e apresenta um grau de

subjetividade elevado quando a nuvem de tragador ndo € bem definida.

3,2

7 X I R R T Ry = AR S
264 - Y L R

2,31 —Sonda 1

Tensao (V)

2 - —— Sonda 2

1 ,7 T T T 1
0 25 50 75 100

Tempo (s)



45

Figura 21: Exemplo de sinal obtido com ensaio utilizando tragador

A figura 21 mostra um exemplo de dados ilustrativos das dificuldades que
podem surgir na identificagdo dos tempos de percursos dos tragadores.

Para superar essas dificuldades foi desenvolvido o programa de correlagao
dos sinais das duas sondas, apresentado no préximo item. O programa apresenta
como vantagens a diminuigdo do trabalho necessario, a eliminacdo da componente
subjetiva da identificagdo visual do tempo de pico dos graficos e ainda aumenta a
confiabilidade pela utilizagdo de um conjunto de dados na determinagcdo do tempo

de atraso e n&o apenas do tempo de pico.

5.2.1 - Determinagao automatica dos tempos de percurso

A correlagdo de dois sinais defasados no tempo é bastante utilizada para
determinacdo de velocidades em escoamentos, valendo-se de diversos principios
para gerar a perturbacao do sinal que é transportada, envolvendo como tragadores
tanto substancias inseridas no escoamento quanto variagdes de temperatura
induzidas por fontes de calor, variagdes de pressdo provocadas por vortices,
variagdes de capacitancia, entre outras, numa série de realiza¢des industriais (Milroy
e Galvert, 1984).

A funcao de correlagéo cruzada Rxy (1) € dada por:

ny(t)=TIi_r>TJO£x(t—t)y(t)dt (48)

A fungéo de correlagédo cruzada Rxy (t) apresenta um valor maximo dado por

Rxy (T max ), quando a defasagem t € igual ao tempo de percurso entre as sondas,

conforme ilustrado pela figura 22.
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x(t)

Correlagao
Cruzada

y(t)

Figura 22: Funcionamento da correlagido cruzada na determinagao da velocidade
Adaptado de Mylroy e Calvert (1984)

A estimativa da velocidade do escoamento pode entao ser dada por v =d /

Tmax, Sendo “d” a distancia entre os dois sensores.

A correlagao adotada neste trabalho é uma funcdo que subtrai os valores das
leituras em tempos diferentes. Assim, a correlacido ideal € a que apresenta o valor
minimo do somatorio dos valores absolutos das diferengas.

O programa desenvolvido utiliza inicialmente uma fungdo de auto-correlagao

dos sinais de apenas uma sonda, para determinar o tempo de ciclo do reator:

CorrAA(®) =

1 n-k
o Sl A (49)

A determinacdo da velocidade de circulagdo é realizada pela fungcao de

correlagao cruzada dada por:

CorrAB®) =

1 0=k
o 5 A B (50)

Onde A e B sado os vetores com as leituras das sondas de montante e jusante,
respectivamente; n € o numero de leituras utilizadas no célculo e k a defasagem no
tempo utilizada.

As fungdes empregadas realizam numericamente a convolugéo com atraso (k)
da diferenca de leituras entre as duas sondas, e ndo da multiplicacdo dos sinais
como no método tradicional. Com isso deve ser escolhido o atraso (k) que minimiza

o valor da correlagao e da auto-correlagao.
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Chamando de kmin 0 numero de leituras de atraso que minimiza tanto o valor
de CorrAB, a fungao de correlagao entre A e B, quanto de CorrAA, fungao de auto-

correlacdo entre A e A, tem-se, para a a determinacao da velocidade,

K in = k(min(CorrAB*))) (51)
ou, para a determinacao do tempo de ciclo:

K i = k(min(CorrAA ®))) . (52)

Uma vez determinado o numero de leituras de atraso, o tempo

correspondente é funcao da frequéncia de aquisicdo dos dados:

t = Kmn (53)

aq

Sendo:

faq @ frequéncia de aquisigéo das leituras (leituras/segundo).
5.3 - Determinacao das perdas de carga

As perdas foram determinadas a partir das pressdes, considerando o
intercambio de energia entre o ar e a 4gua, conforme visto na revisdo da bibliografia,
segundo Merchuk et al. (1995). Como exemplo, apresenta-se na equacao (54) o
equacionamento para o tubo de subida, a partir das medigdes no inicio (ponto 1) e
final (ponto 5) do tubo:

AHSU _ (Ed)SU _ P1—Ps _H_Qar P4 |n[p_5j (54)
Tm QL Tm Tm QL P4

Sendo:
H = altura do tubo interno;

Ym= peso especifico da mistura;

5.3.1 — Determinagao independente da massa especifica do meio

Estudos de revisdo bibliografica efetuados demonstraram a necessidade de

se ter uma determinagcao independente da massa especifica do meio. Pode-se
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demonstrar que utilizando apenas a determinagdo manométrica do conteudo
volumétrico do ar chega-se a uma equagao em que nao ha perdas de energia no
escoamento entre os dois pontos considerados o que ndo é real. Em seguida é
apresentada uma discussao onde se pode verificar essa conclusao.

A figura 23 ilustra um tubo com 2 pontos ligados a piezdmetros.

%
hd2 Yp2 ||
A
) £ )
hdl
Ypl
Yl. v

Figura 23: Determinacao das cargas com piezOmetros

Por manometria tem-se:
Ymha = Y1Yp (55)
Com isso tem-se que:

y
Ym =YL (56)
hy

Sendo:
Ym = peso especifico da mistura;
v, = peso especifico da agua;
hp = altura dinamica;

Yy, = altura da coluna no piezémetro.

A equacéo 56 é utilizada para calcular y,,, mas esta € uma simplificagcao pois

despreza as perdas AH,_, e o trabalho do gas W,,, além de desprezar as cargas

ar?

cinéticas.
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Essa simplificacdo no que tange desprezar ou nao as cargas cinéticas
depende da anadlise do nivel de significancia desta diferenga. Avaliando alguns
valores numéricos com os dados de expansao ja calculados por RUGGERI (2002),
pode-se chegar a conclusdo de que essa diferenga € pouco significativa, podendo
assim ser desprezada sem causar grandes erros nos resultados, como é mostrado a
sequir.

Partindo da idéia de que a diferenga entre as cargas cinéticas se determina a

partir da equagéo da continuidade da fase liquida, com a seguinte equagéo:

2
T 57)

AH 5
€L €2

Sendo:
AH_ = Diferenga entre as cargas cinéticas;
g = fragéo de liquido;

V, = velocidade de circulag&o do liquido.

Fazendo uma simplificagao para o calculo usando o ponto 1 antes da injegao

do ar, assim g;1=1. Outra simplificag&o seria considerar g, =€ 5.

Chegando a seguinte equacao:

2
Vg1 (58)

AH, =
29 )

Com a analise dos diversos resultados obtidos por Ruggeri (2002) chegou-se
a conclusao que essa diferenga nao apresenta um alto nivel de significancia como ja
comentado anteriormente. Um resultado tipico da ordem de grandeza dos valores

envolvidos é apresentado na figura 24 na forma grafica.
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Figura 24: Diferenga entre as cargas cinéticas do liquido no topo e base do reator, calculada
com dados do reator (200-100) com 6 metros de altura, ensaiado por RUGGERI (2002)

Assim sendo tem-se a partir da equagao da energia aplicada nos pontos 1 e 2

do esquema da figura 23:

ﬂ+z1 +W,, = I3—2+22 +AH,, (59)
Ym Ym
Sendo:

W4 : trabalho do ar por unidade de peso escoado sobre a agua;

AH,_, : perdas de carga entre 1 e 2.

A definicdo da massa especifica do meio, determinada manometricamente
pela equacao (56) na equacdo da energia em que foram desprezadas as cargas

cinéticas (59) tem-se:

Pihd, +Zi W, = P,hd, +2,+AH,, (60)
LY p1 YLYP2
Com:

Yp1 = (61)
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Yp2 = (62)
TL
Tem-se:
hd hd
Yot +Z W, = Yol +Z,+AH, (63)
yp1 yp2
(hd1 _hd2)+war = (22 _Z1)+AH1—2 (64)
Como:
(hd1 _hdz)z (Zz _21) (65)
Entao:
War = AH1_2 (66)
Diante disso pode-se entdo reescrever a equagao da energia da seguinte
maneira:
i+z1=&+z2 (67)
Ym Ym

Na equacéo (67) chega-se a conclusédo de que nédo ha perdas entre 1 e 2, 0
que n&o é real. A origem do erro encontra-se no calculo do v ,, pela equagéo (56),
fazendo uso da manometria, consolidando assim a necessidade de se fazer uma
determinacao independente do peso especifico do meio no reator, sem a qual nao é

possivel determinar as perdas de carga.

Em vista dessas consideragdes foi desenvolvido o modelo 2 que permite

determinar o vy, de forma independente contribuindo para a correta medigdo das

perdas de carga, oferecendo uma boa oportunidade de verificagdo dos indices
pretendidos.

Assim sendo com a equagao da energia tem-se:

Py =7vLYp1 (68)

Py =vLYp2 (69)
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YLYp1 +Z W, = LYp2 +2Z,+AH, (70)
Ym Ym
Sendo
QP In(zz]
Wy =— (71)
Tm Q

Com isso resta na equagao apenas AH¢., como incognita a ser determinada.
Adotando essa metodologia para o caso do modelo 2, com o ponto 1 na
tomada inferior de pressdao mostrada no esquema da figura 15 e o ponto 2 no topo

do tubo de subida tem-se a equagdo da energia (eq. 59), aqui reproduzida por

facilidade:

P

—L (2, —z¢)+ W, = Ahy, (72)
Tm

em que ( z2— 27 ) = hg , a altura geométrica do tubo.

Mas pelo piezbmetro tem-se que P, =h,;y; em que hd & a altura lida no

piezbmetro. Com isso a carga na base fica:

P _ham (73)
Ym Ym

Mas o peso especifico da mistura pode ser determinado pela altura da agua
no tubo de subida, denominada por h., apos o fechamento simultadneo das valvulas

de entrada de agua e injegéo de ar. Tem-se y,, h, =y_h, . Portanto,

9
h
-8 (74)

Assim tem-se:

P_p D

g
— (75)
Ym O hg
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Com essas informagdes aplicadas na equagao 72 chega-se a determinagao

das perdas de carga no tubo de subida do modelo 2:

e

5.3.2 - Modelagem preliminar das perdas de carga

O modelo conceitual das perdas de carga no reator parte da constatagao de
que a poténcia transferida a agua pela injecdo de ar é dissipada no escoamento da
agua ao redor das bolhas de ar e na esteira gerada a jusante das bolhas e também
pelo fato de que a circulagdo liquida provoca gradientes de velocidade junto as
paredes dos tubos.

Numa coluna de bolhas a velocidade média de circulagéo liquida é nula, de
forma que toda energia transferida pelo ar & utilizada apenas para manter a
expanséo do leito. Assim, embora existam correntes secundarias de agua no seio do
liquido, que irdo resultar em perdas por atrito nos contornos sélidos, pode-se
considerar que a grande maioria da energia é dissipada nos turbilndes resultantes
das esteiras a jusante das bolhas.

Ja num modelo com circulacdo, verifica-se experimentalmente que as
expansdes sao menores, para uma dada vazao de ar, do que as que ocorrem numa
coluna de bolhas de mesma altura e diametro. Este comportamento deve-se ao fato
de que a energia transferida pelo ar deve ser utilizada para manter a expansao e
também para manter o movimento das colunas de liquido.

Esta divisdo entre trabalho de expansao, relacionado a coluna de bolhas com
expansao equivalente e trabalho de escoamento apresenta, conforme nossa
expectativa, um caminho para o desenvolvimento de equacgdes suficientemente
simples para serem usadas no dimensionamento, embora contendo uma informagéao
minima sobre a dindmica do escoamento, que permita uma tentativa de

generalizagao dos resultados.

O ponto de partida da modelagem é, pelas consideragcdes acima, dado por:
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W, = W, + W (77)

ar e

Sendo:
W, = trabalho realizado pelo ar
W, = trabalho dissipado na esteira de bolhas

W, = trabalho dissipado pelo escoamento devido ao contorno sélido

O trabalho realizado pelo ar € dado pela soma do trabalho de inje¢éo e do
trabalho de expans&o ao longo do percurso pelo tubo de subida. E desprezada a
contribuigdo da quantidade de movimento do ar injetado.

Perdas de esteira de bolhas sdo funcdo predominante das velocidades de
deslizamento de bolhas. No seu equacionamento estaria envolvido um adimensional
do tipo Reynolds local dado pelo tamanho das bolhas, viscosidade do liquido e
velocidade da agua em relagao as bolhas.

As perdas de contorno sao funcdes predominantes das velocidades reais do
liquido e da area molhada pelo escoamento.

Neste trabalho sera testada a hipotese de que as perdas de esteira de bolhas
sejam equiparaveis ao trabalho de expanséao do leito. Dessa forma sera possivel sua
determinacao experimental a partir da expansdo medida no modelo com circulagdo.
Chamando de vazao de coluna equivalente, Qge , a vazado de ar que provoca a
mesma expansao numa coluna de bolhas, pode-se determinar o trabalho de esteira

de bolhas por:

Wb = QBE p1 |n (E_Zj (78)

1

As perdas de contorno serdo as resultantes do trabalho de escoamento,
podendo ser determinadas experimentalmente a partir das leituras dos piezémetros,
desde que a massa especifica do meio seja conhecida conforme a equacgao (75).

Aplicando-se o modelo a equagédo da energia no tubo de subida, tem-se:
Com o modelo de divisao de perdas obtém-se:

Hi+ W, =H; (80)
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W, = AH (81)

AH = (Q,, - Qe P |n(‘;—2J (82)

1

A comparacado dos valores previstos pelo modelo (equagdo 82) com os
valores determinados experimentalmente (equacao 75) permitira avaliar a utilidade
do conceito proposto na equacido 77 e a hipbtese expressa pela equacao 78 para

facilitar o projeto dos reatores.

5.4 — Determinacao do tempo de mistura

O tragador injetado vai ficando gradualmente mais espalhado pelo efeito dos
coeficientes de dispersdo do escoamento no reator, a cada ciclo completado pelas
secoes de subida e descida do reator. Em consequéncia, os picos vao diminuindo
até que o tracador esteja uniformemente distribuido por todo o volume do reator. O
tempo necessario para que isso ocorra € chamado de tempo de mistura e é definido
numericamente quando a variacdo da concentracao € inferior a 5% da concentracao
média final. A figura 25 ilustra qualitativamente o comportamento das leituras por um

periodo suficientemente longo para determinar o tempo de mistura.

C (mg/l
A (mg/l)

Tempo de Mistura

S

Tempo (s)

Figura 25: Evolugao das concentra¢oes ao longo do tempo de mistura do reator
Fonte: Ruggeri (2002)



56

Sendo:
Ct = Concentracao final de tracador;

Co = Concentracgao inicial de tragador.

Portanto, para se determinar o tempo de mistura do reator primeiramente é
necessario transformar as leituras de tensdao em concentragao de sal, por meio de
uma curva de calibragem e calcular a concentragao relativa. A concentracdo relativa
€ definida por:

Cr(%) = C) x 100 (83)
Cs

Com base nas curvas de calibragem das sondas e os dados de tensdo em
funcéo do tempo é determinado o tempo de mistura do reator para uma dada vazao,
conforme ilustrado pelo grafico da figura 25. O tempo de mistura é definido pelo
tempo a partir do qual a concentragado relativa Cgr varia entre +/- 5% do valor da

concentragéo final.

5.5 - Ensaios Realizados

Os levantamentos realizados englobaram as seguintes variaveis: Expansao
do leito fluidizado e pressdes médias (piezbmetros); Velocidades de circulagéao
(tracadores); Vazao liquida de circulagdo (apenas modelo 2); Conteudo volumétrico
de ar (valvulas de fechamento rapido).

As variaveis foram investigadas com relagdo a variacdo dos seguintes
parametros: Vazdes de ar (preliminarmente 10 vazdes); Relagdo de areas dos tubos
externo/interno (3 relagdes), para o modelo 1; Relagao entre alturas dos tubos (2
relagcdes), para o modelo 1; Para o modelo 2 foram usadas 6 vazbes de agua para
uma unica altura.

Os ensaios foram conduzidos em esquema fatorial nos dois modelos,

resultando num total de 140 ensaios.
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6 - Resultados e discussoes

6.1- Desenvolvimento e teste do programa de correlagao

Primeiramente foram feitos testes manuais com o método da correlagao de
sinais, bem como com o método de determinagao do centro de gravidade das curvas
de passagem dos tragcadores para se determinar a velocidade de percurso. Os
resultados dos dois diferentes métodos e o do processo manual de identificagao dos
picos foram comparados. Concluiu-se que os 2 métodos apresentavam resultados
parecidos e muito proximos dos encontrados pelo método manual, com a vantagem
de trabalhar sempre com a mesma margem de erro, diminuindo com isso o grau de
subjetividade, como ja comentado.

ApOs essa analise optou-se pelo método da correlagao direta dos sinais por
apresentar uma maior simplicidade de implantagdo, uma vez que era desejavel além
da determinacédo da velocidade, também o tempo de ciclo, sendo este alcancado
com maior precisao pelo método da correlacéo de sinais.

A partir dessa escolha deu-se inicio ao desenvolvimento do programa,
implantado em linguagem de macros usando o Microsoft Excel como interface de
usuario. A figura 26 apresenta a tela de interface de apresentacéo de resultados

resultante do programa.
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A | B | C | D E F G

1 DETERMINAGAO DA VELOCIDADE E TEMPO DE PICO
| 2 | “azao do ensaio (L) Sonda 1 2 Yelocidade cmds | Tempo de ciclo (5)
| 3 | ERreid Sonda 2 3 13,8889 44,20
4 lini g
= Encontrar linha final, Sim (5) ou Kao (M) g 2272 K (vel) K (temp ciclo)

£ |Plotar os Dados de K e Corr, Sim (5) ou Naa (M) 5 T2 221

7 Tensao (V) K Corr
IER Tempa (s) Sanda1 | Sonda 2 Correlagan 1-2 Auto-correlagao
9 | 0z a ] 0 0616438 1] 0,000000
10 04 44626 g 1 0614814 1 0,0025890
11 06 40376 ] 2 0613094 2 0,014545
| 12 | n.s 38227 ] 3 0611338 3 0,0197%08
| 13 | 1 33,6908 ] 4 0,609508 4 0,025580
14 1.2 3,5809 g a  0,607801 ] 0,031020
| 15| 14 3488 ] 6 0605635 3] 0036221
| 16 | 16 34099 ] 7 0,603591 7 0,041847
17 1.8 3,38584 g g5 06015808 g 0,047462
|13 2 3,3781 4,973 9 0599352 ] 0052865
| 18 | 22 33,3781 4,614 10 0,597107 10 0,058454
| 20 | 24 3,3757 4 2592 11 0,594780 11 0064203
21 256 3,3341 4,128 12 0,592387 12 0069837

22 28 3.1485 3.9961 13 0589917 13 0.073207

Figura 26: Ambiente da planilha para determinagéo das velocidades

O programa foi desenvolvido para que seja de facil utilizagdo pelo usuario,
sendo o mais informativo possivel sobre sua funcionalidade e com o intuito de
otimizar o tempo de maquina. Para isso o programa determina primeiro a auto-
correlacdo e com base nesse resultado ele determina um intervalo para se fazer a
correlagao, otimizando assim o tempo de processamento.

Com ele é possivel fazer a analise de uma série contendo todos os dados, ou
também fixar intervalos para analise, uma vez que o usuario deseje analisar picos
isolados, por se apresentarem melhores nos ensaios, por exemplo. O usuario
também tem a opcgao de escolher entre apresentar ou ndo em graficos os dados da
correlacdo e auto-correlagdo, para que se possa fazer uma analise dos resultados,
caso estes apresentem alguma anomalia.

Para a determinacao da velocidade o usuario deve primeiro importar os dados
do tempo, tensdo da sonda 1 e sonda 2, respectivamente nas colunas 1, 2 e 3, que
sdo gerados em formato compativel pelo programa de aquisicdo de dados elaborado
por Guardia Filho (2000). Com os dados na planilha o usuario deve determinar qual
sera a linha inicial da série, escolher se deseja que o programa encontre a linha final
por um processo automatico ou ndo, e se deseja ou nao apresentar em grafico os
dados da correlagdo. Em seguida posicionar o cursor sobre a célula que contenha a
letra k e executar a macro teclando < Ctrl — k >. O programa finaliza fornecendo os

dados de velocidade e tempo de ciclo.
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Em seguida sao apresentados alguns resultados dos testes obtidos com a
utilizagdo do programa.

A figura 27 apresenta um grafico de tensdo em fungdo do tempo, obtido com
o programa de aquisi¢ado de dados, para ilustrar os dados de entrada.

5.5

5
S 45-
z§ 4 i
§ 35 -

——Sonda 1
——Sonda 2

2,5 T T T T

0 100 200 300 400 500
Tempo (s)

Figura 27: Dados do ensaio utilizado para testar a rotina de identificagdo do tempo de ciclo.
Medicao efetuada em reator de 4m com vazao de ar de 400 I/h

A figura 28 mostra um grafico com os valores calculados da fungdo de auto-
correlagcdo em fungcdo da defasagem k. Apds esse calculo o algoritmo determina o

tempo de ciclo encontrando o primeiro ponto de minimo.

0,25

0,20 -
:Efo,15 .
& 0,10 -

0,05 |

0,00 ‘ ‘ ‘

0 50 100 150 200 250 300 350 400
Defasagem (k)

Figura 28: Valores da auto-correlagdao. Tempo de ciclo dado por k=277 ,t.=554s

Com os dados do exemplo mostrado na figura 28 foi identificado um minimo
para k = 277. Com um intervalo de 0,2 segundos entre as leituras, obtém-se um
tempo de ciclo 55,4 segundos, o qual confere com a determinacdo manual,

comprovando a eficacia da implantagdo no programa do algoritmo proposto.
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Com base na série de dados da figura 27 e com a informagédo do tempo de
ciclo da figura 29, utilizado como limite superior do atraso, o programa calcula a série
de valores de CorrAB em func&o de k apresentados na figura 29, a partir da qual foi
determinada a velocidade.

0,64 -
0,61 -
0,58 -

CorrAB

0,55 -
0,52 -

0,49 T T T T

0 50 100 150 200 250
Defasagem (k)

Figura 29: Correlagao para calculo da velocidade, reator de 4m, 400l/h de ar.
Defasagem kyn = 88; Velocidade V = 11,4 cm/s

Tendo em vista a utilidade para outras situacbes em que se utiliza de
tracadores para medicdo de velocidade este programa foi divulgado por meio de
trabalho cientifico (Martins Jr. et al., 2004). Para maiores esclarecimentos sobre o

desenvolvimento do programa o cédigo fonte também é apresentado em anexo.

6.2— Determinacao do tempo de mistura

Para se determinar o tempo de mistura do reator primeiramente € realizado
um ensaio de calibragem das sondas. A figura 30 apresenta o aspecto das curvas
de calibragem obtidas.
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—&— Sonda 1
—#— Sonda 2
—a—Nova Sonda 1 |-
—=— Nova Sonda 2

volts (v)

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0
concentragao (g/l)

Figura 30: Exemplo de ensaio de calibragem das sondas

Com base nas curvas de calibragem das sondas e os dados de tensdo em
funcdo do tempo foram determinados os tempos de mistura do reator. A figura 31

apresenta dados de um ensaio para determinagao do tempo de mistura.

150
135 000 ——concentragéo |
—95%
1059
1204} b - -

105 -

9 |\ | \{ VVV' ffffffffffffffffffffffffffffff

Concentragéo relativa (%

75 T T I I
0 100 200 300 400
Tempo (s)

Figura 31: Determinagao do tempo de mistura. Dados do reator 4m (200-75) para
a vazao de 2000 L/h
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Os resultados numéricos obtidos para o tempo de mistura de todas as
configuragcdes ensaiadas sao apresentados no anexo 2, tabela 1. O grafico da figura

32 resume os resultados obtidos.

600
500 ——200-75mm
@ —m—200-100mm
o 400 -
3 —a—200-150mm
(7))
S 300 -
()]
©
9 200 -
£
()]
= 100
O I I I I
0 500 1000 1500 2000 2500

Vazao de ar (L/h)

Figura 32: Comparacao do tempo de mistura nas 3 configuragées do modelo 1 com H=4,00 m

Observa-se na figura 32 que o maior tempo de mistura ocorreu com o tubo de
75mm de didmetro, e que a diferenga tende a diminuir com o aumento da vazao de
ar. Os diametros internos de 100mm e 150mm tiveram comportamento semelhante
quanto a mistura, apresentando valores comparaveis do tempo de mistura e curvas
com menor inclinagédo, ou seja, com menor variagdo do tempo a medida que

aumentou a vazao de ar.

6.3 — Comportamento das pressoes

Para se analisar o comportamento das pressdes foram coletadas leituras das
pressbes na tomada 1 e 5. Os valores numéricos obtidos em todos o0s ensaios

encontram-se tabelados no anexo 2.
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A titulo de ilustracdo apresenta-se a figura 33 contendo as cargas totais
registradas em fungao da vazao de ar, para a configuracdo 4-100, obtidas no topo

(figura33-a) e base do reator (figura 33-b).

—o— Tubo de subida
0,97 -
—— Tubo de descida
0,95 T T T T
0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)
(a)
4,03
4,01 1 —e— Tubo de subida
3,98 - —a— Tubo de descida
E 0396 1 T T
=
g 393 +------- TSR
3,91 4 - - - TN
3,88 - - IS
3,86 ] ] ]

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao ar (L/h)

(b)

Figura 33: Cargas hidraulicas no topo (a) e base (b) em fungao da vazao de ar
obtidas com a configuragao 4-100.



64

De forma semelhante ao relatado com um reator de 6 metros por Ruggeri
(2002), a figura 33 mostra que no topo do reator de 4 metros ocorre maior carga
hidraulica no tubo de subida e na base a maior carga ocorre no tubo de descida, o
que provoca o movimento de circulagao do liquido.

A partir das informagdes apresentadas na figura 33 € possivel calcular a
variagao da carga em cada trecho do percurso ao longo do ciclo. Por exemplo, a
variagdo ao longo da subida € calculada pela leitura no topo (tomada 5) menos a
leitura da base do tubo de subida (tomada 1). Desta mesma forma, & possivel
calcular as variagdes de carga ao passar pelo topo, ao longo do tubo de descia e na
passagem pela base do reator.

A variagdo da carga total ao longo dos trechos do percurso da agua no reator
fornece maiores informagdes sobre o funcionamento do que o simples registro das
cargas totais apresentadas na figura 33. A figura 34 apresenta o resultado

correspondente aos dados da figura 33, ou seja, configuragao 4-100.

0,20

0,15 -

0,10 -
= —e—TOPO
= —m—BASE
o 0,05 - —aA— SUBIDA
8 DESCIDA

0,00 &

-0,05 -

-0,10 ‘ ‘ ‘

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)

Figura 34: Variagao de cargas totais ao longo do percurso da agua no reator
(carga final — carga inicial) na configuragao 4-100

Percebe-se que a agua ganha energia ao longo do percurso de subida e

perde energia ao passar pelo topo e base e ao longo do tubo de descida. Esse
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comportamento € semelhante ao relatado por Ruggeri (2002) no modelo com 6m de
altura.

A energia ganha no percurso de subida deve-se ao trabalho realizado pelo ar,
por meio da expansao das bolhas. Ressalta-se que as variagdes totais
representadas na figura 34 nao sao totalmente irreversiveis. Parte do trabalho
realizado pelo ar na subida € recuperado ao longo da descida e essa parcela €
considerada reversivel.

Por outro lado, como o percurso pelo topo e pela base praticamente nao
envolve trabalho realizado pelo ar, pode-se considerar, numa primeira aproximacao,
que as variagdes registradas no topo e base sejam totalmente devidas a parcela
irreversivel.

Com relacdo ao percurso na subida e descida ndo € possivel desprezar o
intercambio de energia com o ar. Assim, a parcela da variagdo que corresponde as
irreversibilidades, ou perdas por cisalhamento, deve ser calculada conforme a
equacgao 76 do item 5.3.1. Os modelos de perda de carga serdo discutidos no item
6.7.

A informagcdo sobre as variagbes de carga registradas nas demais

configuragcdes ensaiadas encontra-se no anexo 2, tabela 2.

6.4 - Fracao Volumétrica

6.4.1 — Efeito do diametro na fragao volumétrica de ar

Os valores numeéricos das leituras estdo apresentados no anexo 2, tabelas 3 e

A figura 35 apresenta os resultados obtidos da fragdo volumétrica de ar no

tubo de subida para todas as configuragdes ensaiadas.
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——6-100
—=—6-150
—&—4-75
—¢—4-100
—%—4-150

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)

Figura 35: Fragao volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5 do tubo de subida em

funcgao da vazao de ar

Observa-se na figura 35 que para o tubo de subida é bem definida, para todas
as configuragdes ensaiadas, uma relagao linear entre a vazdo de ar injetada e a
fracao volumétirca de ar e, portanto, da expansao do leito.

Com os dados do reator de 4m de altura obtidos neste trabalho verificou-se
que a fracdo volumétrica provocada por uma dada vazao de ar aumenta quando
diminui o didmetro do tubo de subida. Entretanto, 0 mesmo comportamento ndo se
verifica nos dados obtidos com 6m de altura por Ruggeri, podendo-se observar uma
expansao com 150mm maior que a obtida com 100mm, para vazdes de ar acima de
1000 I/h. Por outro lado, para o mesmo didmetro de subida, o conteludo volumétrico
resultante de uma dada vazao de ar aumenta quando se aumenta a altura.

Os dados de conteudo volumétrico resultantes no tubo de descida em fungao

da vazéo de ar injetado sao apresentados na figura 36.
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Figura 36: Fragao volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5 em fungdo da vazao de ar (tubo de
descida)

E interessante observar na figura 36 que a relacao linear que existe na subida
nao ocorre no tubo de descida. Percebe-se um trecho grande de variagdo de vazdes
de ar com pouco acréscimo no conteudo volumétrico de ar, principalmente nas
configuragbes com maiores areas externas, como a 4-75. Para uma mesma relagéao
de areas o trecho horizontal fica menor quando aumenta a altura do reator. Isto pode
ser verificado na figura 36 com os dados das configuragdes 4-100 e 6-100.

O comportamento de aumento gradual na expanséo do tubo de descida apés
um trecho de expansdes relativamente pequenas indica a passagem para o regime
2 a medida que aumenta a vazao de ar.

Outra forma de indicar o regime de escoamento é proposta por Van Benthum,

conforme o item 6.4.2 a seguir.

6.4.2 - Regime de circulagao de bolhas

Conforme Van Benthum et al. (1999), pode ser verificado o regime de
circulagao de bolhas pela razdo entre as fragbes volumétricas de gas no tubo de
descida e subida. Desta forma, usando os dados das figuras 35 e 36 foram

calculados os valores apresentados no grafico da figura 37.
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Figura 37: Razao entre fragcdo volumétrica de gas na subida e descida.

Observando a figura 37 verifica-se um crescimento da razdo com o aumento
da vazao de ar para os didametros de 75mm e 100mm. Segundo Van Benthum et al
(1999) este comportamento caracteriza um reator operando nos regimes | e Il. Se o
reator estivesse operando no regime Il seria observado um ponto de maximo a partir

do qual a razdo decresceria com o0 aumento da vaz&o de gas.

Para as configuragdes 4-150 e 6-150 a figura 36 mostra que as razdes entre o
conteudo volumétrico na descida e subida apresentam um comportamento bastante
semelhante, sugerindo um patamar de estabilizagdo acima de 1200I/h,

comportamento este mais acentuado no modelo de maior altura.

6.4.3 — Comportamento da massa especifica do leito

Uma das formas de interpretagcdo do comportamento dindmico do reator vale-
se da diferenga entre as massas especificas do meio provocadas pela injegao do ar.
Heijnem (1997), por exemplo, utiliza essa variavel como a forga motriz do movimento

em seu modelo.
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A figura 38 apresenta esse resultado para as configuragdes ensaiadas no
reator de 4m, juntamente com os dados das configuracbes de 6m, obtidos por
Ruggeri (2002).
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Figura 38: Comportamento da massa especifica do leito no tubo de subida e descida

E interessante notar que a forca motriz, sendo proporcional & diferencas entre
massa especifica e a altura da coluna, deveria registrar um aumento em fungao da
vazao de ar para uma dada altura. Esse comportamento é observado para todas as
configuragcdes ensaiadas conforme o grafico da figura 38.

Quando se considera o modelo de forca motriz como explicagdo do
movimento de circulagdo no reator, a variagao de altura numa mesma relagao entre
areas deveria conduzir a uma menor diferenca de massas especificas a medida que
aumenta a altura. Essa expectativa foi confirmada, conforme a figura 38, pelas duas
alturas com didmetro 100mm, com a diferengca de massas especificas maior na
altura de 4m em relagéo a diferenga com 6m. O mesmo néo se verifica, entretanto,
nos resultados das duas alturas ensaiadas com diametro de 150mm; nesse caso a
diferenca observada com 6m de altura foi maior que a observada com 4m de altura.

Outra informacédo que pode ser extraida da figura refere-se aos regimes de
circulagdo de bolhas. A medida que aumenta a vazdo de ar, mais bolhas s&o
arrastadas para o tubo externo (regime Il), de forma que espera-se que a mesma

variagao de vazao provoque uma menor variagao da forga motriz. Assim, espera-se
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uma redugao gradual na inclinagdo das curvas, conforme pode ser observado no
grafico da figura 38. Os graficos das configuracbes 4-100 e 4-75 mostram

claramente este padrao.

6.5 - Velocidades de circulagao no modelo 1

6.5.1 — Reator de 6 metros

Com base nos dados dos ensaios realizados por Ruggeri (2002), foram
recalculadas as velocidades utilizando o programa de correlagdo com o intuito de
que todos os dados de velocidades figuem com a mesma metodologia de
determinagado. Os resultados sdo mostrados em seguida.

A figura 39 apresenta uma comparagdo dos dados recalculados com o
método de medida manual das velocidades para o reator de 6 metros de altura e
diametro interno de 100mm. De acordo com esta figura nota-se uma maior
aproximacao dos resultados para as menores vazdes, sendo que para as maiores

vazdes os resultados divergiram acentuadamente.

0,42
|
0,37 1 - -
] |
g 0324 =
% | L 2
] 0,27 |- - - - - - - - - - " . ””” .’ ’.’ ””” ’.’ R ®- - - - --------
3 8
(&
50224 s
> a ¢ Correlacao
0,17 - at ,
: 3 ®m Método manual
0,12 ' T T T T T
0 400 800 1200 1600 2000 2400

Vazao (L/h)

Figura 39: Comparagao dos métodos de medigcdo das velocidades do reator de 6m - 100mm
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A figura 40 apresenta a comparag¢ao dos dados recalculados das velocidades

para o mesmo reator de 6 metros, porém agora com o diametro de 200-150 mm

(externo-interno). Ja para esta configuragdo pode-se perceber uma maior

aproximacao

entre os métodos, tanto para as maiores quanto para as menores

vazoes.
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Figura 40: Comparacdo dos métodos de medigdo das velocidades do reator de 6m - 150mm

Os dados disponiveis para o reator de 6 metros referiam-se apenas aos

didmetros de 100 e 150mm. Desta forma foram completados neste trabalho com o

acréscimo da configuragao com tubo interno de 75mm, obtendo-se as velocidades

induzidas mostradas na figura 41.
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Figura 41: Ensaio de velocidades de descida para reator de 6 m com diametro interno 75mm

6.5.2 — Reator de 4 metros

Com a configuracéo 4-75 foi executada uma sequéncia de 6 ensaios, com a
mesma sistematica, para se ter conhecimento do desvio padréo nos ensaios, cujos
resultados sdo mostrados na figura 42. Os valores numéricos correspondentes a

esses ensaios sao apresentados no anexo 2, tabela 5.
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Figura 42: Dados de velocidade de descida para a configuragao 4-75

Pode-se notar pela figura 42 uma maior diferenca de resultados nas maiores

vazdes, isso pode ser devido a presengca de maiores turbuléncia no fluxo,

prejudicando a qualidade dos ensaios.

Em seguida foi feito uma média das velocidades e também calculado o desvio

padrdo como esta apresentado na figura 43.
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Figura 43: Média das velocidades de descida e desvio padrdo para a configuragao 4-75
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O desvio padrdao médio foi de 1,03% da leitura média. As velocidades
induzidas pela vazao de 1200 L/h apresentaram a menor variabilidade, com desvio
padrao de 0,6% da velocidade média. As maiores vazdes apresentaram maior
variabilidade, sendo que o maior desvio padrao foi obtido com 2000l/h de ar,
correspondendo a 2,1% da velocidade média.

Para o reator de 100mm foi realizada uma sequéncia de 4 ensaios também
com a mesma sistematica, para se ter conhecimento sobre a variabilidade dos
resultados proporcionados pelo método de tragadores empregado.

A figura 44 apresenta a sequéncia de resultados dos ensaios realizados com
a configuracado 4-100. Os valores numéricos correspondentes sao apresentados no
anexo 2 tabela 6.
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Figura 44: Dados de velocidade de descida para a configuragao 4-100

A figura 45 apresenta o grafico com a média das velocidades e o desvio

padréao dos valores apresentados na figura 44.
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Figura 45 : Média das velocidades de descida e desvio padrao para a configuracao 4-100

Observa-se na figura 45 e na tabela 6 do anexo 2 que os ensaios conduzidos
com tubo interno com diametro de 100mm apresentaram menor variabilidade que os
de 75mm. O desvio padrao foi em média de 0,57% da leitura média da velocidade.
Por outro lado a tendéncia da curva, que era acentuadamente linear no modelo 4-75,
mostrou-se nao linear no caso da figura 45, com a inclinagdo decrescendo
claramente com o aumento da vazao de ar.

Para o reator de tubo de subida com 150mm de diametro realizou-se uma
sequéncia de 5 ensaios cujos resultados sdo mostrados na figura 46, sendo os

dados numéricos apresentados na tabela 7 do anexo 2.
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Figura 46: Dados de velocidade de descida para a configuragao 4-150
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Em seguida na figura 47 € mostrado a média das velocidades e o desvio

padréo para a configuragao 4-150.
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Figura 47: Média das velocidades de descida e desvio padrao para a configuracao 4-150

A figura 47 revela novamente, agora para a configuragdo 4-150, uma maior

variabilidade das leituras em relagdo a observada com o modelo 4-100. O

comportamento médio volta a ser aproximadamente linear, com desvios padrao
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significativamente maiores em relagéo ao valor médio. O desvio padrao médio foi de
1,38% da leitura.

6.5.3 — Discussao dos dados de velocidade

A partir das velocidades médias no tubo de descida pode ser determinada a
velocidade na subida, utilizando a equagéo da continuidade. A figura 48 mostra as
velocidades na subida e descida induzidas pelo jato de ar para o modelo 4-75. A
figura 49 traz a mesma informacgao para o modelo 4-100 e na figura 50 encontram-se

as velocidades obtidas com a configuracéo 4-150.
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Figura 48: Comparacao da velocidade nos tubos de subida e descida para configuragao 4-75.
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Figura 49: Comparacéao da velocidade nos tubos de subida e descida para configuragao 4-100.
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Figura 50: Comparagao da velocidade nos tubos de subida e descida para configuragao 4-150.

E interessante observar na figura 50 que a diferenca entre as velocidades na
subida e descida no modelo 4-150 foi praticamente constante, dependendo muito
pouco da vazao de ar, ao passo que no modelo 4-75 a diferengca praticamente
dobrou quando a vazao de ar foi de 400l/h para 2000Il/h, como se pode observar na

figura 48. Este comportamento pode ser explicado pela relagdo entre as areas de
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descida e subida. Na configuragado 4-75 a area de descida é cerca de 6 vezes maior
que a de subida, ao passo que na 4-150 a descida tem cerca de 80% da area da
subida.

Na figura 51 as velocidades de subida das 3 configuragdes com 4m de altura
sao apresentadas em fungcdo da vazao de ar, permitindo observar o efeito do

didmetro sobre a velocidade induzida.
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Figura 51: Velocidade no tubo de subida em fun¢ao da vazao de ar para o modelo de 4m.

Para levar em conta as diferengas no escoamento com uma mesma vazao de
ar injetada em dois didmetros diferentes pode-se expressar as velocidades induzidas

em funcao da velocidade superficial do ar, conforme apresentado na figura 52.
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Figura 52: Velocidade no tubo de subida em fun¢ao da velocidade superficial do ar

para o modelo de 4m

Na figura 52 percebe-se que para uma mesma velocidade superficial do ar a

presencga mais proxima dos contornos solidos induz a um melhor aproveitamento do

ar em termos de velocidade induzida da agua. Este efeito provoca também maior

expansao do leito para uma dada vazao de ar, como se pode observar na figura 34.

Para levar em consideragdo tanto os didmetros quanto os diferentes

conteudos volumétricos a velocidade induzida de agua pode ser expressa em fungéo

da velocidade real da fase gasosa, conforme o grafico da figura 53.
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Figura 53: Velocidade no tubo de subida em fungao da velocidade real do ar

para o modelo de 4m de altura
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O ajuste linear por minimos quadrados dos dados da figura 53 de velocidade
superficial de subida da agua (y) em fungéo da velocidade real do ar (x) resultou na
equacgao y = 0,7234x - 0,1533 com coeficiente de correlagéo R2=0,98.

Na figura 54 é apresentado um grafico comparando as velocidades reais de

descida do modelo de 4 metros com o de 6 metros.
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Figura 54 : Comparagao entre as configuragdes do reator com relagao as
velocidades no tubo de descida

Verifica-se na figura 54 que para um dado didmetro o aumento da altura
provoca uma tendéncia a maiores velocidades. Com o tubo de 75mm essa tendéncia
nao foi muito acentuada, o que pode ser atribuido as menores velocidades
resultantes e ao erro experimental.

A seguir serdao feitas algumas analises comparativas decorrentes dos
didmetros empregados nos ensaios, estes dados s&o apresentados na tabela 01
juntamente com a relagao existente no reator piloto atualmente em operagdo com

esgoto.
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Tabela 01 : Relagao entre areas de descida e de subida utilizadas nos modelos.

Reator De (mm) Di (mm) Ad (m2) Asu(m2) Ad/Asu

Modelo 200 150 0,01375 0,01766 0,8

Modelo 200 100 0,02356 0,00785 3,0

Modelo 200 75 0,02700 0,00442 6,1

Piloto 250 200 0,01767 0,03142 0,6
sendo:

D. = didmetro do tubo externo;
D; = didmetro do tubo interno;
Ag4 = area do tubo de descida;

A, = area do tubo de subida.

Uma analise interessante pode ser efetuada a partir da figura 55, que mostra
a relagéo entre as vazdes de circulagdo de agua e as vazdes de ar injetado obtidas
para as trés configuragdes ensaiadas do trabalho anterior com tubos de 6m.
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Figura 55 : Vazdo de ar em fungao da Vazao de agua no modelo de 6 m
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Essa mesma analise pode ser efetuada com os dados obtidos com o reator

de 4m, conforme a figura 56.
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Figura 56 : Vazao de ar em funcéo da Vazao de agua no modelo de 4 m

Como podemos ver nas figuras 55 e 56, o reator com tubo interno de 100mm
obteve um melhor rendimento do ar injetado na indugc&o das vazdes de circulagéo de
agua, nas duas configuragdes. Este diametro corresponde a uma area de descida 3
vezes maior que a area de subida, conforme a tabela 01, um valor intermediario na
relagao entre areas coberta pelo estudo.

Esse comportamento permite imaginar que, para uma dada vazéo de ar, a
vazao de agua induzida pelo jato de ar em fungédo da raz&o entre areas apresenta
um maximo, diminuindo nos extremos devido a diminuicdo da area de ag¢ao do ar, no
caso do extremo superior (menor didmetro interno). Seguindo este raciocinio,
partindo do ponto 6timo de maximo em direcdo ao extremo inferior da relacéo entre
areas (maior didmetro interno) a vazdo de agua comega a diminuir devido ao
aumento relativo da perda de carga decorrente da diminuigdo da area de descida.

Os resultados obtidos sao importantes para embasar a discussdo dessa

questao de operacdo, no momento em que esta sendo estudada a substituicdo do
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tubo interno do reator piloto para tentar resolver o problema de sedimentabilidade do

lodo gerado.

A pretendida redugdo na velocidade com o aumento da area de descida,

conforme se observa na figura 57, pode ser anulada pela maior vazao de circulagéo

induzida pela reducéo do didametro do tubo interno, como é mostrado na figura 51.
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Figura 57: Comparagao entre as velocidades de descida nas diferentes configura¢ées do
modelo de 4 metros

Deve-se lembrar que com o aumento do tubo interno obtém-se um ganho
representado pelo maior volume de reacdo com o ar injetado, de forma que nao ha
como garantir, pelo menos até o estagio atual da modelagem dos reatores, que a
maior eficiéncia hidraulica na geragao de vazao corresponda a maior eficiéncia no

tratamento bioldgico.

6.6 Teste dos Modelos Dinamicos

6.6.1 - Modelo de Heijnen

Os dados de velocidade de circulagao induzida pela vazao de ar, resumidos

na figura 51, bem como das diferengas entre os conteudos volumétricos de ar nos
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tubos interno e externo, apresentadas na figura 37, foram utilizados para testar o
desempenho do modelo de Heijnen.

Os resultados obtidos para a velocidade de circulagdo em fungéo da diferencga
de conteudo volumétrico sdo apresentados na figura 58 para as 3 configuragdes

com 4m de altura.
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Figura 58: Valores experimentais de velocidade de circulagio e previstos pelo modelo de
Heijnem em fung¢ao da diferenca de fragao volumétrica de ar, para o reator de 4m

Quando expressos em funcdo da vazdo de ar injetada os resultados da

velocidade de circulagéo da figura 58 dao origem ao grafico da figura 59.
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Figura 59: Valores experimentais de velocidade de circulagdo em fun¢ao da vazao de ar
previstos pelo modelo de Heijnem para o reator de 4m

O parametro global de perdas concentradas que proporcionou o melhor ajuste
foi Kf = 10, 13 e 15, para as configuracbes 4-75, 4-100 e 4-150, respectivamente.
Esses valores sdao compativeis com o fato de que, com o aumento do didmetro
interno, as maiores velocidades produzidas no tubo de descida provocam aumento
das perdas de carga totais.

O erro percentual médio do ajuste para a configuragao 4-75 foi de 3,0%, com
desvio maximo de 6,3% com 1200 I/h de ar. O modelo superestimou a velocidade
em 5 dos 7 pontos experimentais, subestimando-a apenas nas duas maiores vazoes
de ar.

Para a configuracdo 4-100 o erro médio foi de 2,4%, com desvio maximo de
5,5% com 600I/h de ar. O modelo superestimou a velocidade em 7 dos 10 pontos
experimentais, subestimando a velocidade para as duas maiores vazdes de ar e
para a menor.

Para a configuragdo 4-150 o erro médio foi de 2,9% com desvio maximo de
7,9% com 400I/h de ar. Contrariamente ao ocorrido nas duas outras configuragdes, o
modelo subestimou as velocidades para as 6 menores vazdes e superestimou para
as 3 maiores.

Ruggeri (2002) encontrou para o modelo com 6m de altura, com tubos

externo e interno de 200 e 100mm, um coeficiente global de dissipagao por atrito
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Kf=10,3 ajustado pelo método dos minimos quadrados. Para o modelo com
didmetros 200 e 150 mm foi encontrado um coeficiente de atrito Kat = 25. Portanto,
para a configuragdo com 100mm o coeficiente diminuiu de 13 para 10,3 quando a
altura aumentou de 4 para 6 metros. Com o didmetro interno de 150mm o coeficiente
aumentou de 15 para 25 quando a altura aumentou de 4 para 6m. Este
comportamento mostra a necessidade de modelos que expliquem o comportamento
do coeficiente de atrito em termos de parédmetros geométricos e dinamicos do

escoamento.

6.6.2 Modelo de Chisti

O modelo de Chisti despreza as perdas distribuidas ao longo dos tubos de
subida e descida e leva em consideragao as perdas no topo e base por meio de dois
parametros de perdas concentradas, respectivamente k; e kp, conforme apresentado
no item 4.7.1, resultando na equacao 24 para a velocidade de circulagdo. Além disso
leva em consideracéo a razido entre as areas externa e interna na equacéao.

As perdas na base e no topo verificadas no modelo experimental podem ser
calculadas a partir dos dados de carga apresentados no item 6.3. Desta forma, uma
das possibilidades de teste do modelo de Chisti consiste em utilizar os parametros
de perdas determinados experimentalmente na equacao da velocidade, equagao 24.

A figura 60 apresenta o resultado da utilizacdo dos coeficientes determinados

experimentalmente no modelo de Chisti.
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Kb e Kt Medidos

¢ 75mm
——Ajus 75

A 100mm
——Ajus 100

X 150mm
——Ajus 150

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)

Figura 60: Velocidade de circulagdo da agua no tubo interno prevista pela equacao de Chisti,
com coeficientes experimentais de perdas de carga. Modelo de 4m de altura

Observa-se na figura 60 que o ajuste foi muito pobre para o modelo com tubo
de 75mm de diametro interno, justamente a situagdo em que se esperava que as
perdas distribuidas ao longo dos tubos de subida e descida fossem menos
significativas. Para as configuragdes 4-100 e 4-150 as perdas distribuidas tendem a
ser mais importantes, devido ao aumento da velocidade de descida. Assim, verifica-
se que o modelo ajusta-se pior na situacdo em que as perdas concentradas sao
predominantes, configurando-se uma inconsisténcia.

Outra possibilidade seria ignorar os valores experimentais das perdas e
ajustar livremente os coeficientes k; e kyp . Entretanto, considerando que Chisti (1994)
apresentou uma equacao para o calculo de k,, optou-se neste trabalho por usar o
valor de k, apresentado por Chisti, permitindo apenas a variagado de k; segundo o

melhor ajuste.
A 0.789
ky, =11.402] L (84)
Ap
Sendo:
A= area do tubo interno (m?);

Ap= area livre de ligacdo entre os dois tubos (interno e externo) (m?).

Com esse critério foram obtidos os resultados apresentados na figura 61.
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Kb e Kt Chisti

& 4-75
—Ajuste
A 4-100
—— Ajuste
X 4-150
—— Ajuste

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)

Figura 61: Velocidade de circulagdao da agua segundo a equacgao de Chisti, com coeficiente
tedrico de perdas na base. Modelo de 4m da altura

Observa-se na figura 61 que com a utilizacdo da equacgao fornecida por Chisti
para as perdas na base o ajuste da configuragao 4-75 melhorou bastante, passando
0 ajuste da configuragao 4-150 a ser o pior.

A tabela 02 a seguir apresenta os coeficientes utilizados no ajuste com
valores experimentais apresentados na figura 60 e com o coeficiente calculado
segundo a equacao proposta por Chisti, apresentados na figura 61, bem como

valores do ajuste para a altura de 6m.

Tabela 02: Coeficientes de perdas localizados utilizados no modelo de Chisti e erro médio do
ajuste. Valores experimentais de Kb e Kt e valor tedrico previsto pela equacdo 84 para Kb e
ajustado para Kt.

4m 6m

Pl [ [ B w0 [« |
g |75 91,3 1,3 22,7 - - -
% 100 | 24,3 1,1 23 14,3 0,6 14
X150 | 36 6,8 1,9 7.2 8,6 18,3
o | 75| 302 1,34 5 - - ]
:§ 100 | 27,1 0,88 2,2 27 0 16,7
" 1150 | 177 0 33 17 1 2,1
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As figuras 62 e 63 apresentam o ajuste do modelo de Chisti para os dados
obtidos com o modelo de 6m de altura, por Ruggeri (2002).

Kb e Kt medidos

¢ 6-100
— Ajuste
A 6-150
— Ajuste

0 500 1000 1500 2000
Vazao de ar (L/h)

2500

Figura 62: Velocidade de circulagdo da agua no tubo interno prevista pela equagao de Chisti,
com coeficientes experimentais de perdas de carga. Modelo de 6m de altura

Kb e Kt Chisti

¢ 6-100
— Ajuste
A 6-150
—— Ajuste

0 500 1000 1500 2000
Vazao de ar (L/h)

2500

Figura 63: Velocidade de circulagao da agua segundo a equagio de Chisti, com coeficiente
tedrico de perdas na base. Modelo de 6m da altura
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Observa-se nas figuras 62 e 63 que para o modelo de 6m de altura o ajuste
ao equacionamento proposto por Chisti foi bom apenas para a configuracéo 6-150,
quando foi utilizado o coeficiente de atrito na base proposto pela equagédo 84. Com
os dados experimentais dos coeficientes de perda de carga verifica-se, comparando
a figura 62 com a 60, que o ajuste foi pior no caso em que a altura é maior. Esse
comportamento decorre do fato de que os coeficientes localizados da equagao de
Chisti, na realidade, representam também os termos distribuidos de perdas de
carga. Devido a isto nos casos em que as perdas distribuidas sdao menos

significativas a equacgao ajusta-se melhor.

6.7 - Resultados do Modelo 2

Os ensaios do Modelo 2 foram realizados com uma vazdo de agua pre-
determinada, medindo-se a carga no piezdbmetro — instalado na base do tubo de
subida — durante a injecédo de ar ( carga dinamica) e apés interrupgéao das vazdes de
ar e de agua ( carga estatica ), conforme metodologia exposta no item 5.3.

Foram realizados 29 ensaios com 6 diferentes vazdes de agua, cujos
resultados sdo apresentados no anexo 03. As figuras 64 a 69 apresentam de forma
grafica os valores das cargas dindmicas e estaticas observadas com cada vazéo

liquida utilizada nos ensaios, em fungao da vazao de ar injetada.

6,20
5,95 1 N
B ——
— 5,70 - —e— Dinamico
o —m— Estatico
545 4 - T T
5,20 T T T T T
0 400 800 1200 1600 2000 2400

Vazao de ar (L/h)

Figura 64: Cargas estatica e dinamica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 0,8 L/s
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A figura 64 mostra um padrdo decrescente dos valores tanto das cargas

estaticas quanto das dindmicas a medida que aumenta a vazdo de ar,

comportamento este que se repete para todas as vazodes liquidas, como se pode ver

nas figuras 65 a 69.

Ply (m)

6,20
6,00 +------ & -
—e— Dinamico
E 5,80 —m— Estatico
=
o 560+---------------------"§ O
5,40 - - - - - - N NG
5,20 T T T T
0 500 1000 1500 2000 2500

Vazao de ar (L/h)

Figura 65: Cargas estatica e dindmica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 1,17 L/s

6,15
6,00 + - - - - - - N
—e— Dinamico

5,85 1 —=— Estético
570 + - - - - - - TR N C
5,55 - TR
5,40 T T T T

0 500 1000 1500 2000 2500

Vazao de ar (L/h)

Figura 66: Cargas estéatica e dinaAmica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 2,3 L/s
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0 400 800 1200 1600 2000 2400

Vazao de ar (L/h)

Figura 67: Cargas estéatica e dinaAmica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 2,6 L/s

—e— Dinamico

—m— Estatico

5,40 T T T T
0 500 1000 1500 2000 2500

Vazao de ar (L/h)

Figura 68: Cargas estatica e dindmica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 3,58 L/s
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6,30
6,10 + - - - - - - - N
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A i
E 590 - —m— Estatico
o
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0 500 1000 1500 2000 2500

Vazao de ar (L/h)

Figura 69: Cargas estatica e dindmica obtidas com H = 6,2 m, Vazao liquida 3,79 L/s

A diminuicdo das cargas com o aumento da vazao de ar deve-se ao aumento
da expansao do leito. Com o crescimento do conteddo volumétrico de ar,
provocando a expansdo, diminui o peso especifico da coluna resultando nas
menores cargas estaticas observadas. A carga estatica corresponde ao conteudo
volumétrico de agua contido na coluna.

E interessante verificar que a diferenca entre as cargas estatica e dinamica
resultantes de uma determinada vazao liquida permanece aproximadamente
constante para todas as vazdes de ar. Desta forma pode-se observar que as curvas
das cargas estatica e dinamica nos graficos das figuras 64 a 69 séo
aproximadamente paralelas.

Tendo em vista que a informagao de que a diferenga entre as cargas estatica
e dindmica ndao muda de forma muito sensivel com o aumento da expansao do leito
pode ser util em termos de projeto, o valor médio da diferenga de cargas para uma
dada vazéo liquida foi calculado para todos os ensaios. A figura 70 apresenta o
resultado obtido, desprezando-se as leituras de dois ensaios com valores

discordantes.
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Figura 70: Diferenga média entre as cargas estatica e dindmica
em fungao da vazao liquida, modelo de 4m
Observando-se o aspecto da curva apresentada na figura 70 e considerando
que processos de dissipagao turbulenta sdo proporcionais ao quadrado das

velocidades, foi ajustada a equagéo seguinte por minimos quadrados:

AP _g0127 Q2 +011 (85)

Y

com a carga AP/ em metros e a vazdo de agua em L/s, obtendo-se um coeficiente
de correlagdo R? = 0,997.

O equacionamento apresentado no item 5.3.1 permite calcular o trabalho
realizado pelas bolhas de ar ao longo do percurso de subida (eq. 71) e calcular a
parcela irreversivel, ou seja, as perdas de carga distribuidas, por meio da equagao
76. A figura 71 apresenta o resultado da perda de carga e do trabalho do ar para
todos os ensaios com o modelo 2. Para facilitar a visualizagdo as figuras 72 e 73

apresentam separadamente as perdas distribuidas e o trabalho realizado pelo ar.
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Figura 71: Perdas de carga distribuidas e trabalho realizado pelo ar
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Figura 72 : Perdas de carga distribuidas em fun¢ao da vazao de ar para varias vazodes liquidas
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Figura 73 : Trabalho realizado pelo ar ao longo do tubo de subida, em fungao da vazao de ar,
para varias vazoes liquidas

O teste da proposta de perda de bolhas por meio da vazao de ar que provoca
a mesma expansao em uma coluna sem vazao liquida de circulacido pode ser

resumido pelo grafico da figura 74.

0,025
—e—QIlig=0,8 L/s
| —m—Qlig= 1,17 L/s
0,020 Qlig=2,3 L/s
’é\ ——Qlig=2,6 L/s
b 0,015 —*— Qlig= 3,53
g —e—Qlig= 3,79 L/s
@ 0,010 -
N
<
0,005
0,000 ‘ ‘ ‘ ‘

0 500 1000 1500 2000 2500
Vazao de ar (L/h)

Figura 74: Trabalho do ar em coluna sem circulagao liquida com expansao equivalente
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A figura 74 permite verificar que o modelo proposto para separar o trabalho de
esteira do trabalho de parede, conforme exposto no item 5.3.2 na equacéao 78, nao é
uma boa descricdo do que ocorre no modelo com circulagcdo. As perdas de bolhas
resultantes sdo extremamente pequenas, fazendo que as perdas de parede sejam

praticamente iguais a variagao total observada.
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7- Conclusoes

A implantacdo do programa de correlagdo para automatizagao do tratamento
dos dados dos ensaios com tragadores atendeu as expectativas e trouxe uma
evolugdo na determinagao das velocidades, pois foi possivel diminuir os erros devido
a subjetividade do processo manual. Também foi possivel determinar com sucesso
os tempos de ciclo.

As velocidades médias obtidas apresentaram desvios padrao entre 0,5% e
2,1% da leitura, dependendo das vazdes de ar. Para o escoamento do tipo
pistonado existente no tubo de descida pode-se estimar um desvio padrao médio de
cerca de 1% da leitura obtida pelo método de advecgao de tragadores.

O reator com a configuragao 200-100mm obteve um melhor rendimento do ar
injetado na indugéo das vazdes de circulagdo de agua, nas duas configuragdes de
altura. Pode-se postular que, para uma dada vazao de ar, a vazao de agua induzida
pelo jato de ar em fungdo da razdo entre areas apresenta um maximo, diminuindo
em um dos extremos devido a diminuicdo da area de ag¢ao do ar e no outro devido
ao aumento relativo da perda de carga decorrente da diminuigdo da area de descida.

Para os testes com o modelo de Heijnen foram encontrados os coeficientes
globais de dissipacao iguais a 10, 13 e 15 para as configuragdes de 200-75, 200-100
e 200-150, respectivamente. Ruggeri (2002) encontrou para o modelo com 6m de
altura com a configuragdo 200-100, um coeficiente de 10,3 ajustado pelo método
dos minimos quadrados e para o modelo 200-150 mm um coeficiente de 25. Diante
disso nota-se que para a configuragao com 100mm o coeficiente diminuiu de 13 para
10,3 quando a altura aumentou de 4 para 6 metros, ja com o didmetro interno de
150mm o coeficiente aumentou de 15 para 25 quando a altura aumentou de 4 para
6m. Este comportamento mostra a necessidade de modelos que expliquem o
comportamento do coeficiente de atrito em termos de parametros geométricos e

dindmicos do escoamento.
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Os testes com o equacionamento proposto por Chisti, que despreza as
perdas distribuidas, demonstraram que, para a altura de 4m, este se ajustou melhor
na situacdo em que as perdas distribuidas sdo mais importantes, ou seja,
configuracdo 200-150mm. Analisando os dados experimentais dos coeficientes de
perda de carga verifica-se que o ajuste também foi pior no caso em que a altura é
maior. Isto leva a conclusao que os coeficientes localizados da equagao de Chisti,
na realidade, representam também os termos distribuidos de perdas de carga.

Além disso, duas configuragdes com a mesma relagcéo de didmetros mas com
alturas diferentes deveriam apresentar valores semelhantes dos coeficientes
localizados de perda de carga e isso nao foi observado nos resultados. No geral os
erros foram imprevisiveis, variando entre 1,9% e 33%, sendo que o melhor ajuste
ocorreu em algumas situagdes com os coeficientes de perda dados pela equagéo
proposta por Chisti e em outras situagées o melhor ajuste ocorreu com os valores
experimentais dos coeficientes.

De acordo com os estudos realizados foi demonstrada a necessidade de se
utilizar um equacionamento levando em conta o intercambio de energia entre a agua
e 0 ar e nao apenas se fazer uso da manometria. Ja quanto as diferencas entre as
cargas cinéticas conclui-se que podem ser desprezadas, nao apresentando assim
um alto nivel de significancia.

Com o modelo 2 foi possivel separar as componentes reversiveis das
irreversiveis na variagao da energia da agua ao longo do tubo de subida, devido ao
fato da vazao de ar ser precisamente determinada. Com isso pode ser superada a
deficiéncia apontada por Ruggeri (2002) no modelo 1.

Os resultados obtidos com o modelo 2 demonstraram que, para uma dada
vazao de ar, tanto a parcela reversivel quanto a irreversivel da variacao da energia
da agua crescem a medida que diminui a vazao liquida, o que é compativel com o
aumento da expansao observado.

O modelo proposto para separar o trabalho de esteira do trabalho de parede,
baseado na vazao de ar que provoca expansao equivalente em coluna de bolhas,
nao conseguiu descrever o que ocorre no modelo com circulagao, pois as perdas de
bolhas resultantes sdo extremamente pequenas, fazendo que as perdas de parede
sejam praticamente iguais a variagao total observada.

Com o modelo 2 foi possivel verificar também que a diferenga entre as cargas

observadas no fundo do tubo de subida e a carga equivalente a coluna de liquido
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contida na subida permanece aproximadamente constante para todas as vazdes de
ar e cresce com o quadrado da vazao liquida, uma informagao que pode ser util em
termos de projeto.

Propde-se, dado o sucesso do modelo 2 para identificar a parcela irreversivel
da variagao da carga na subida, que o levantamento de dados seja expandido com
outras alturas e diametros.

A utilizagdo do modelo 1 na continuagao da pesquisa deve ser condicionada a
adaptacdes que permitam determinar o conteudo volumétrico de ar de forma
independente das medicdbes manométricas. Para isso propbe-se a utilizacdo de
valvulas com fechamento simultdneo nos dois trechos de interligacao das secbes de
ensaio.

Outra forma possivel para avaliar de forma independente as fragdes
volumétricas de ar seria utilizar a equacdo da continuidade com medicbes
simultédneas de velocidade liquida com tragcadores tanto no tubo de subida quanto no
tubo de descida. Esse método, entretanto, tendo em vista a grande variabilidade das
leituras, deve ser utilizado apenas quando a concentragcdo de solidos impedir a

operacao eficiente das valvulas propostas anteriormente.
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ANEXO -1

Caédigo fonte do programa para determinagao automatica do tempo de
percurso.



Cadigo fonte do programa para determinagao automatica do tempo de

percurso.

Sub Macro1()
Dim A(100000), B(100000), C(100000), D(100000)
lin_atual = ActiveCell.Row
col_atual = ActiveCell.Column
aux1=0
aux2=0
' Determinagao automatica da linha final
If Cells(lin_atual - 2, col_atual) = "S" Then

Cells(lin_atual, col_atual + 2).Value =" "

aux1 =1
' Determinando a linha final

i=0

DD=0

Do While DD =0

If Cells(9 + i, 2) = Empty Then

Ifim=8 +i
DD =1
End If
i=i+1
Loop

Cells(lin_atual - 2, col_atual + 1).Value = Ifim
'Leitura dos dados fornecidos pelo usuario
lini = Cells(lin_atual - 3, col_atual + 1).Value
sonda1l = Cells(lin_atual - 5, col_atual + 1).Value
sonda2 = Cells(lin_atual - 4, col_atual + 1).Value
Else
'Leitura dos dados fornecidos pelo usuario
Ifim = Cells(lin_atual - 2, col_atual + 1).Value
lini = Cells(lin_atual - 3, col_atual + 1).Value
sonda1 = Cells(lin_atual - 5, col_atual + 1).Value
sonda2 = Cells(lin_atual - 4, col_atual + 1).Value
End If
' Auto-correlagao 1 com 1
' leitura das variaveis
n1 = (Ifim + 1) - lini
Fori=0To (n1-1)

j=lini +i
A(i) = Cells(j, Sonda1)
Next i

If aux1 =1 Then
" Inicio do calculo da auto-correlacao
j=0
ForK=0To (n1*0.5)
RelAA=0
Fori=0To(n1-1)-K
RelAA = RelAA + Abs(A(i) - A(i + K))
Next i
RelAA = RelAA / (n1 - K)
' Plotando os valores de auto-correlagéo
If Cells(lin_atual - 1, col_atual) ="S" Then
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 3).Value = RelAA
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 2).Value = K
End If
C(j) = RelAA
D(j)=K
j=j+1
Next K
' Descobrindo k do pico abaixo



DD=0
j=2
Do While DD =0
If (Cj)+C(G+1)+C(j-1)/3<(C(jl+C(+1)+C(j+2))/3And(C(j)+
+C({+1)+C(G-1)/3<(CH+C(j-1)+C(i-2)/3 Then
DD =1
End If
j=j+1
Loop
DD=0
j=j-5
Do While DD =0
IfC(j)<C(j+1)And C(j)) <C(j-1) Then
X =D(j)
DD =1
End If
j=j+1
Loop
' Calculando Tempo de ciclo
Tc=X*0.2
Cells(lin_atual - 4, col_atual + 3).Value = Tc
Cells(lin_atual - 1, col_atual + 3).Value = X
Else
'Descobrindo quantos picos existem no intervalo pré-definido pelo usuario
DD=0
n2 = Ifim + 1 - lini
Fori=5Ton2-5
fAG) + A+ 1) +A>G-1)/3<(A[)+A>[I+1)+A(+2)/3And (Al[)+A>[I+1)+A(@{-1)/3<
(A()+A(i-1)+A(-2))/3Then
DD =DD + 1
End If
Next i
If DD =0 Then
Fori=1Ton2-1
If A(i) <A(i + 1) And A(i) < A(i - 1) Then
DD =DD + 1
End If
Next i
End If
If DD <=1 Then
Cells(lin_atual, col_atual + 2).Value = "Nao existe auto-correlagao”
Cells(lin_atual - 4, col_atual + 3).Value = "N"
Cells(lin_atual - 1, col_atual + 3).Value = "N"
aux2 =1

Else
Cells(lin_atual, col_atual + 2).Value =
"inicio do calculo da auto-correlagao
j=0
ForK=0To (n1*0.5)
RelAA =0
Fori=0To(n1-1)-K
RelAA = RelAA + Abs(A(i) - A(i + K))
Next i
RelAA = RelAA / (n1 - K)
' Plotando os valores de auto-correlagéo
If Cells(lin_atual - 1, col_atual) ="S" Then
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 3).Value = RelAA
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 2).Value = K
End If



C(j) = RelAA
D(j) =K
j=j+1
Next K
' Descobrindo k do pico abaixo
DD =0
j=2
Do While DD =0
FCH+C{+1)+C(j-1)/3<(CHH+C({i+1)+C(+2)/3And (C())+C(j+1)+C(-1)/
3<(CH)+C(-1)+C(-2)/3 Then
DD =1
End If
j=j+1
Loop
DD=0
j=j-95
Do While DD =0
If C(j)<C(j+ 1) And C(j) < C(j - 1) Then
X =D())
DD =1
End If
j=j+1
Loop
' Calculando Tempo de ciclo
Tc=X*0.2
Cells(lin_atual - 4, col_atual + 3).Value = Tc
Cells(lin_atual - 1, col_atual + 3).Value = X
End If
End If

' Correlagcéo 1 com 2
' leitura das variaveis
n1 = (Ifim + 1) - lini
Fori=0To (n1-1)
j=lini +i
A(i) = Cells(j, Sonda1)
B(i) = Cells(j, sonda2)
Next i
If aux2 = 0 Then
"inicio do calculo da correlagao, fixando o tamanho da série pela auto-correlagcao
j=0
ForK=0To X
RelAB =0
Fori=0To(n1-1)-K
RelAB = RelAB + Abs(A(i) - B(i + K))
Next i
RelAB = RelAB / (n1 - K)
' Plotando os valores da correlagéo
If Cells(lin_atual - 1, col_atual) ="S" Then
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 1).Value = RelAB
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual).Value = K
End If
C(j) = RelAB
D() =K
j=j+1
Next K
Else
"inicio do calculo da correlagao utilizando o tamanho da série pré-fixada
j=0
ForK=0 Ton1



RelAB =0
Fori=0To(n1-1)-K
RelAB = RelAB + Abs(A(i) - B(i + K))
Next i
RelAB = RelAB / (n1 - K)
' Plotando os valores da correlagao
If Cells(lin_atual - 1, col_atual) ="S" Then
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual + 1).Value = RelAB
Cells(lin_atual + 2 + K, col_atual).Value = K
End If
C(j) = RelAB
D() =K
j=j+1
Next K
End If
' Descobrindo K do primeiro pico
DD=0
i=2
Do While DD =0
f(CH)+C(i+1)+C(i-1)/3<(C>i)+C(i+1)+C(i+2)/3And (C(i)+C(i+ 1)+C(i-1))/3
<(C(@i)+C(i-1)+C(i-2)/3 Then
X =D(i)
DD =1
End If
i=i+1
Loop
i=i-5
Do While DD =0
If C(i)< C(i + 1) And C(i) < C(i - 1) Then
X =D(i)
DD =1
End If
i=i+1
Loop
' Calculando a velocidade
vel =200/ (X*0.2)
Cells(lin_atual - 4, col_atual + 2).Value = vel
Cells(lin_atual - 1, col_atual + 2).Value = X
End Sub



ANEXO -2

Dados do Reator Modelo 1



Tabela 01: Dados dos tempos de mistura

Tempo de Mistura (s)

Vazao de ar Didmetro interno (mm)
(L/h) 75 100 150
400 554 260 270
600 - 243 220
800 368 228 200
1000 289 216 182
1200 - 165 165
1400 - 147 145
1600 200 137 135
1800 - 124 130
2000 180 120 120

Tabela 02: Dados de pressdes (m) no topo (tomada 1) e base (tomada 5)

Vazao

ar
(L/h)
2000
1800
1600
1400
1200
1000
800
600
400
300

4-75 4-100 4-150
Subida Descida Subida Descida Subida Descida
y1 y5 y1 y5 y1 V) y1 y5 y1 ) y1 y5
401 1,27 | 418 1,21 | 3,87 1,05 | 3,93 1,01 | 391 1,08 | 3,93 1,05
403 127 | 419 121 | 387 1,05 | 395 1,01 | 391 1,07 | 3,94 1,04
404 127 | 420 1,21 | 3,89 1,04 | 395 1,00 | 3,92 1,06 | 3,95 1,04
405 128 | 420 121 | 390 1,03 | 39 1,00 | 393 1,05 | 3,95 1,03
407 128 | 421 121 | 390 1,03 | 397 099 | 394 1,05 | 3,95 1,02
- - - - 391 102 | 398 09 | 3,94 104 | 396 1,02
411 128 | 421 121 | 393 1,02 | 398 1,00 | 3,95 1,03 | 3,97 1,01
- - - - 394 101 | 398 1,00 | 39 1,02 | 3,97 1,00
415 128 | 421 1,21 | 395 1,01 | 3,98 1,00 | 3,97 1,01 | 3,98 1,00
- - - - 3,96 1,00 | 3,98 1,00 - - - -
Tabela 03: Dados de fragdao volumétrica de ar para o reator de 4m
Vaz3o ar 4-75 4-100 4-150
L(/h) ¢ subida ¢ descida| esubida ¢descida| ¢subida ¢ descida
2000 0,062 0,009 0,059 0,022 0,053 0,038
1800 0,057 0,004 0,055 0,017 0,048 0,031
1600 0,053 0,002 0,048 0,012 0,042 0,028
1400 0,051 0,002 0,042 0,007 0,038 0,025
1200 0,044 0,001 0,038 0,006 0,033 0,020
1000 - - 0,032 0,002 0,028 0,016
800 0,033 0,000 0,027 0,003 0,023 0,010
600 - - 0,021 0,001 0,017 0,006
400 0,019 0,000 0,015 0,001 0,013 0,003
300 - - 0,011 0,001 - -




Tabela 04: Dados de fragdo volumétrica de ar para o reator de 6 m

Vazdo ar 6-100 6-150

(L/h) g subida ¢ descida | ¢ subida ¢ descida
2000 0,065 0,044 0,071 0,045
1800 0,061 0,039 - -
1600 0,054 0,031 - -
1400 0,048 0,027 0,053 0,030
1300 - - 0,049 0,029
1100 0,036 0,017 0,044 0,023
1000 0,034 0,012 0,040 0,021
800 0,027 0,008 0,032 0,014
700 0,024 0,006 0,028 0,011
600 0,020 0,004 0,024 0,012
500 0,018 0,003 0,020 0,009
400 0,014 0,002 0,017 0,007
300 0,011 0,002 0,013 0,004
250 0,009 0,001 - -
200 0,008 0,001 - -
150 0,007 0,001 - -

Tabela 05: Dados de velocidades (m/s) para o reator 4-75

Velocidades (m/s)

Vazao (L/h) | Ensaio 1 | Ensaio 2 | Ensaio 3 | Ensaio 4 | Ensaio 5 | Ensaio 6 | Média | Desvio Padrao
400 0,11 0,13 0,14 0,13 0,11 0,12 0,12 0,010
800 0,14 0,14 0,15 0,14 0,14 0,15 0,14 0,007
1200 0,16 0,17 0,15 0,16 0,16 0,16 0,16 0,006
1400 0,18 0,18 0,17 0,18 0,18 0,16 0,18 0,008
1600 0,19 0,17 0,19 0,20 0,18 0,00 0,19 0,011
1800 0,19 0,20 0,20 0,20 0,19 0,21 0,20 0,009
2000 0,22 0,18 0,20 0,23 0,19 0,23 0,21 0,021

Tabela 06: Dados de velocidades (m/s) para o reator 4-100

Velocidades (m/s)

Vazao (L/h) | Ensaio 1 | Ensaio 2 | Ensaio 3 | Ensaio 4 | Média | Desvio Padrao
300 0,14 0,14 0,14 0,15 0,14 0,007
400 0,15 0,15 0,15 0,16 0,16 0,004
600 0,18 0,17 0,17 0,18 0,18 0,004
800 0,21 0,20 0,20 0,20 0,20 0,006
1000 0,22 0,22 0,21 0,21 0,22 0,005
1200 0,23 0,23 0,22 0,23 0,23 0,005
1400 0,24 0,23 0,22 0,24 0,23 0,008
1600 0,25 0,24 0,23 0,25 0,24 0,008
1800 0,26 0,26 0,25 0,25 0,25 0,004
2000 0,26 0,25 0,26 0,26 0,26 0,006




Tabela 07: Dados de velocidades (m/s) para o reator 4-150

Velocidades (m/s)

Vazdo (L/h) | Ensaio1 | Ensaio 2 | Ensaio 3 | Ensaio 4 | Ensaio 5 | Média Ees"lo
adrao

400 0,28 0,28 0,29 0,27 0,28 0,27 | 0,006
600 0,27 0,28 0,29 0,27 0,25 0,28 | 0,011
800 0,26 0,26 0,31 0,30 0,26 0,29 | 0,011
1000 0,23 0,22 0,34 0,26 - 0,31 | 0,011
1200 0,33 0,26 0,30 0,29 0,24 0,32 | 0,020
1400 0,34 0,34 0,32 0,34 0,36 0,33 | 0,013
1600 0,33 0,36 0,36 0,31 0,31 0,34 | 0,018
1800 0,32 0,36 0,32 0,30 0,33 0,35 | 0,020
2000 0,32 0,37 0,32 0,37 0,31 0,36 | 0,016
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Dados do Reator Modelo 2
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Tabela 09: Dados de Pressdo do Modelo 2 com vazao de circulagao liquida nula

Vazéo ar P/y antes P/y apés
(L/h) (cm) fech. (cm)
200 599 588,6
300 596 580,7
400 586,5 572
600 571,5 557
800 555,5 541
1000 540,5 526,5
1200 533,5 519
1400 528,5 515
1600 523 509,5
1800 518 505
2000 512 499




