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ARAUJO, L. S. (2008). Influéncia da relagdo entre didmetros no comportamento
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RESUMO

O reator aerdbio de leito fluidizado com circulacido apresenta caracteristicas que
permitem efetuar o tratamento em apenas uma etapa. O uso deste reator torna-se
atraente devido a possibilidade de manté-lo com uma alta concentracdo de
biomassa ativa, propiciando seu porte compacto, consequéncia do reduzido periodo
de detencao hidraulica. A eficiéncia do biofilme no tratamento depende das
condicdes hidrodinamicas do reator, uma vez que sua espessura pode ser alterada
de acordo com a velocidade de circulagao, e a transferéncia de oxigénio através de
suas camadas depende da vazao de ar injetada no sistema. O trabalho propds-se a
investigar a influéncia da relagéo entre didmetros dos tubos concéntricos em quatro
configuragcdes, mantendo o didmetro externo constante e igual a 250 mm e alterando
o diametro interno entre 100, 125, 150 e 200 mm, proporcionando relagdes A¢/A;
iguais a 5,25; 3,00; 1,78 e; 0,56, respectivamente. O tubo interno possui 2,22 m e é
posicionado 0,05m acima do fundo do reator. A altura estatica da coluna de fluido foi
2,35 m. Os ensaios hidrodindmicos — velocidade do liquido, fracao volumétrica de ar,
tempo de mistura — e os de transferéncia de oxigénio foram realizados para vazdes
de ar até 2500 I/h em meio bifasico e em meio trifasico com concentracbes de areia
iguais a 30, 70, 100 e 150 g/l. O didametro interno de 125 mm foi 0 mais eficiente na
indugao de velocidade de circulagao do liquido. A fracdo volumétrica de ar aumentou
com o aumento do didmetro interno para mesmas velocidades superficiais de ar,
com excecao do menor didmetro, o qual apresentou comportamento diferenciado
dos demais. Os reator com didametro interno de 150 mm apresentou maiores valores
de K_a para as mesmas vazodes de ar. Observou-se que a adigdo de sélidos causou
um decréscimo da velocidade do liquido e da fragao volumétrica de ar, bem como da
transferéncia de oxigénio. Equacionamentos hidrodinamicos encontrados na
literatura mostraram-se de aplicabilidade limitada, evidenciando a necessidade de
relagdes mais abrangentes para este tipo de reatores. Um modelo matematico para
transferéncia de massa foi ajustado com sucesso para as diversas relagdes A¢/A;
utilizadas no trabalho.

Palavras-chave: leito fluidizado, reator aerdbio, hidrodindmica, transferéncia de

oxigénio.
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ABSTRACT

Aerobic internal-loop airlift reactor has some characteristics that allow wastewater
treatment in a single stage. The attraction in the using of this kind of reactor is mainly
because of its capacity of maintaining a high active biomass concentration into it,
which induces its small structure, in a consequence of its small hydraulic detention
time. The biofilm efficiency in the treatment depends on reactor’'s hydrodynamic
conditions. The structure of the biofilm and the oxygen transfer into its layers is
affected by the liquid velocity induced by the air flow rate. This work proposed an
investigation about the influence of the diameter of the concentric tubes, using four
geometric configurations. The model had a 250 mm external tube and the inner draft
tube with diameters of 100, 125, 150 and 200 mm, which means Ap/Ar equals to
5.25, 3.00, 1.78 and 0.56, respectively. The draft tube’s height was 2,22 m and was
positioned 0,05 m above the bottom of the reactor. The static fluid height was 2,35 m.
The hydrodynamic tests — liquid velocities, gas hold up, mixture time — and the
oxygen transfer tests were conducted for two and three-phase systems, with variable
air flow rate up to 2500 I/h. The solid phase concentrations used were 30, 70, 100
and 150 g/l. The 125 mm reactor was the most efficient in inducing the liquid
circulation velocity. The gas hold up increased with the increasing of the draft tube
diameter, for same superficial gas velocities, excepting the 100 mm, which showed a
different behavior. The 150 mm reactor presented the highest values for K a for the
same air rate. It was noticed that the solids addiction decreased the liquid velocity,
gas hold up and oxygen transfer. Hydrodynamics equations found in literature
showed a limited applicability, evidencing the necessity of relations capable to reach
the most different configuration for this kind of reactor. A mass transfer mathematic
model was successfully adjusted for the different Ap/Ar used in this work.

Key-words: fluidized bed, aerobic reactor, hydrodynamic, oxygen transfer.



1. INTRODUGAO

Os objetivos do tratamento biolégico de aguas residuarias, segundo Metcalf e Eddy
(1991), sao coagular e remover soélidos coloidais ndo-sedimentaveis e estabilizar a
matéria organica. Para esgoto domestico, o principal objetivo € reduzir o conteudo

organico e, em muitos casos, os nutrientes como nitrogénio e fésforo.

Atualmente, existem diversas técnicas para o tratamento de esgoto, capazes de
remover muitas das impurezas nele presentes. Todavia, tanto no tratamento aerébio,

quanto no tratamento anaerdbio podem ser notadas certas deficiéncias.

O tratamento aerdbio convencional, de maneira geral, necessita de grandes areas
para sua implantagdo, o que requer alto investimento financeiro inicial. Por outro
lado, o tratamento anaerdbio, apesar do baixo custo de operacdo, emite maus
odores além de, na maioria das vezes, ndo conseguir por si s6 atender aos padrdes

de langamento, necessitando, assim, de um pés-tratamento.

Mesmo assim, diversas estagdes de tratamento de esgoto (ETE'’s) tém implantado
sistemas anaerdbios em seus processos, dentre os quais, 0s mais usuais sdo 0s

reatores UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) e as lagoas anaerébias.

Os reatores UASB (ou RAFA), conforme Jorddo e Pessb6a (1995), tém sido
projetados para tempos de permanéncia da ordem de 6 horas com eficiéncia na

remocédo de Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) de até 70%. Esta remocéao, no



entanto, ndo é suficiente para atender aos padrdes de langamento, o que sugere,

entdo, que se insira um pos-tratamento, geralmente aerdbio.

As lagoas anaerobias, por sua vez, sdo em sua grande maioria associadas a lagoas
facultativas em virtude da dificuldade de satisfazer pardmetros de lancamento
restritivos. Além disto, elas necessitam de grandes areas para ocupagao e
apresentam uma eventual necessidade de elevatorias de recirculagao do efluente
para controle de maus odores, 0 que encarece sua implantacdo, manutencao e
operagao (VON SPERLING, 1996a).

Em razdo das desvantagens de processos anaerobios, principalmente a ineficiéncia
na remocdo de matéria carbonacea, os sistemas aerdbios sdo amplamente

utilizados.

Os sistemas de lodos ativados, segundo Von Sperling (1996a), apesar da alta
eficiéncia na remogao de DBO, apresentam elevados custos de implantagao, de
operagcdo e de consumo de energia, elevado indice de mecanizagcdo e a

necessidade de tratamento completo do lodo e de sua disposigao final.

As lagoas de estabilizacdo, como por exemplo, as lagoas facultativas e lagoas
aeradas, que apresentam seu processo baseado nos principios do tratamento
aerobio, tém, do mesmo modo, algumas desvantagens no seu processo. Embora
removam satisfatoriamente a DBO e tenham sua construgcdo, operacdo e
manutencgao consideradas simples, apresentam a necessidade de terrenos grandes
— 0 que nao é viavel em muitas situagoes —, tém dificuldade em satisfazer padrées
mais rigorosos de langamento e mostram uma performance variavel em funcao das
condicdes climaticas (VON SPERLING, 1996a).

Desta maneira, torna-se fundamental o surgimento de técnicas que busquem aliar
custos acessiveis de implantacdo e operacdo com um beneficio em termos
qualitativos e quantitativos. Assim, os sistemas compactos para o tratamento de

aguas residuarias podem ser a resposta a esses problemas.



De tal modo, os reatores aerdbios de leito fluidizado surgem nesse cenario de
maneira muito sugestiva. Estes reatores apresentam potencial para possibilitar, em
uma unica etapa, a remog¢ao de material carbonaceo e nutrientes, além de poderem
ser alocados de forma descentralizada, como, por exemplo, em condominios e

loteamentos.

Os reatores aerobios de leito fluidizado com circulacdo tém como principio o
tratamento biolégico em condi¢gdes estritamente aerdbias. Estes reatores séo
compostos por dois tubos concéntricos nos quais o efluente circula devido a injecéo

de ar na parte inferior do tubo interno.

Nesse sistema, a biomassa cresce aderida ao meio suporte formando um biofilme,
sendo mantida uma grande concentragdo dessas particulas em circulagdo. No
biofilme, os compostos necessarios para o desenvolvimento bacteriano, como
matéria organica, oxigénio e micronutrientes, sdo adsorvidos a superficie; apds a
aderéncia eles sao transportados através do biofilme por meio de mecanismos de

difusdo, onde sdo metabolizados pelos microrganismos.

A grande vantagem do sistema proposto é a possibilidade de manter no reator uma
alta concentragcado de biomassa ativa, propiciando porte compacto, consequéncia do

periodo de detencéao hidraulica.



2. OBJETIVOS

O objetivo principal deste trabalho foi verificar experimentalmente os efeitos
proporcionados em fungao de alteragdes geométricas — basicamente relagdes de
diametro entre os dois tubos concéntricos do sistema — nas caracteristicas
hidrodindmicas de reatores aerdbios de leito fluidizado com circulagdo, a partir de

reatores em escala reduzida.

Especificamente, foram estudados experimentalmente: a vazdo de ar injetada
necessaria para manter os solidos em suspensao; o coeficiente de transferéncia de
oxigénio; a fragcdo volumétrica de ar; a velocidade de circulagdo e; tempos de

mistura.

Além disso, foram testadas relagdes empiricas propostas na literatura para previsao
de parametros hidrodinamicos e de transporte de massa, principalmente expansao
do leito, caracteristicas de mistura e coeficiente global de transferéncia de oxigénio,

para verificar sua aplicabilidade as condigcbes geométricas abrangidas no trabalho.

Com as informagdes sobre a hidrodindmica levantadas neste trabalho, pretende-se
contribuir para a busca de uma relacao ideal entre as dimensdes dos tubos desse

reator, para que sejam viaveis em aspectos funcionais e econémicos.



3. JUSTIFICATIVA

O reator de leito fluidizado com circulacdo pode se tornar uma alternativa ainda mais
eficaz para o tratamento de efluentes, principalmente domésticos. Isto por ser um
reator compacto e que possibilita a remog¢ao da carga orgénica e de nutrientes como
nitrogénio e fosforo, em apenas uma etapa. Além disto, seu reduzido tempo de

detencéao hidraulica torna a utilizacao destes reatores ainda mais viavel e atraente.

A eficiéncia desses reatores depende fundamentalmente do crescimento e do
desempenho de uma camada de biofiime aderida ao meio suporte, o qual
proporcionara a remog¢ao das impurezas presentes no esgoto. Este biofilme, de
acordo com Hagedom-Olden et. al. (1994) é composto por uma zona aerdbia —
localizada em uma camada mais externa —, e uma zona andxica-anaerobia, situada

na camada mais interna, proxima ao material suporte.

A ocorréncia desse fendbmeno nesse tipo de reator pode apresentar variagdes de
acordo com a relagao A./A; — razao entre a sua area de descida (externa) e sua de
subida (interna) — em func&o das diferentes velocidades em cada etapa. De tal
forma, para que seja possivel um estudo das caracteristicas hidrodindmicas do

reator, propoe-se o estudo de quatro diferentes relagdes de diametros dos tubos.

Além disto, a relagao A/A; € fundamental para que este reator apresente baixo custo
de operacdo, uma vez que um tubo interno com didmetro menor possibilita que seja

utilizada uma vazao de ar também menor para se atingir uma mesma velocidade de



circulagao, obtendo-se, assim, uma redugao da energia requerida pelo sistema na
injecao de ar. No entanto, esta quantidade reduzida de ar pode nao ser suficiente
para transferir oxigénio ao liquido em forma de oxigénio dissolvido, o que acarretaria

uma diminui¢ao da eficiéncia do tratamento.

Apesar de alguns estudos na area terem sido realizados, como os trabalhos de
Rufato (2005) e Gebara (2006), percebe-se que este tipo de reator ainda necessita
de ajustes hidrodindmicos. Assim, a necessidade de um estudo ainda mais
direcionado a estes aspectos se faz presente, sendo de fundamental importancia
para que se obtenha uma maior eficiéncia do sistema e para que ele seja capaz de

funcionar como um reator de estrutura fisica compacta.



4. REVISAO BIBLIOGRAFICA

4.1. Leitos fluidizados

O processo de fluidizagcdo ocorre quando um leito fixo de particulas sdlidas é
suspenso por uma corrente ascendente de gas ou de liquido. De acordo com Cunha
e Sobral (2005), a medida que uma maior taxa de escoamento de fluido passa
através do leito fixo, o arrasto sobre as particulas aumenta até que em um
determinado ponto o mesmo é equilibrado pelo peso liquido da fase particulada. Um
aumento subsequente da taxa de escoamento causara uma expansao do leito,
gerando uma configuracéo de particulas livres e com alta mobilidade, suspensas em
uma regiao de escoamento, chamada de leito fluidizado (CUNHA e SOBRAL, 2005).

No entanto, o meio passa pelos estagios de leito fixo, leito expandido e de
fluidizagao incipiente, ou minima, antes de o arrasto igualar ou ultrapassar o valor do
peso das particulas. Na fluidizagdo minima, a queda de pressao entre duas secdes
do leito provoca uma forga ascendente que é igual ao peso do volume do fluido e
das particulas contidas entre as duas secdes. Estas situagdes sao apresentadas na

Figura 4.1, itens (a) e (b).
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Figura 4.1: Formas de fluidizacao do leito. Adaptado de Levenspiel e Kunni (1991)

A partir do estagio de fluidizagao incipiente, com o aumento da velocidade do fluxo,
o leito passa por varios estagios de fluidizagdo, também apresentados na Figura 4.1.
Um estagio homogeneamente fluidizado pode desenvolver-se (c), ou o leito pode
apresentar heterogeneidades, definindo um leito fluidizado heterogéneo ou

agregado.

A nédo uniformidade de comportamento do leito fluidizado pode manifestar-se na
forma de bolhas (d), escoamento axialmente pistonado (e), pistonado em toda a
secao transversal (f) e de fluidizagao turbulenta (g). Com um acréscimo ainda maior
de velocidade de fluxo, as particulas comecam a ser arrastadas em grande

quantidade pelo fluxo ascendente, atingindo-se a fase de leito fluidizado pobre (h).



Os principais fatores que influenciam a forma em que ocorre a fluidizacdo de um leito
sao o tamanho e a distribuicdo de tamanho dos solidos e a relagdo entre as
densidades do fluido e do solido. Normalmente sistemas solido-liquidos fluidizam
mais homogeneamente, enquanto que sistemas sélidos-gases exibem maior grau de

heterogeneidade.

Os modelos de contato convencionais entre fluidos e sélidos buscam reproduzir as
condicbes de escoamento pistonado ideal para permitir melhor controle e
uniformidade do processo. Todavia, este ndo é o caso dos leitos fluidizados, pois os
solidos podem ser mais bem representados por um escoamento com mistura
completa, enquanto que o fluido segue um padréo de fluxo intermediario, de dificil
descricdo. Uma vez que o contato adequado entre as fases € essencial, a
caracterizacao dos leitos fluidizados pode tornar-se um problema dificil. Desta forma,
o desenvolvimento de métodos satisfatorios para prever o padrao de comportamento

tornou-se uma importante area de pesquisa em leitos fluidizados.

Por outro lado, o leito fluidizado oferece as vantagens de permitir uma operagao
automatica continua facilmente controlada, com condigdes isotérmicas devido a
grande mistura dos sélidos. Além disso, o volume do reator, com conteudo bem
misturado, apresenta uma grande inércia e grandes tempos de detencgéo celular,
respondendo lentamente as mudancgas nas condicdes de operagdo. O processo é
adequado para operagcdo em larga escala e fornece grandes taxas de transferéncia

entre o fluido e as particulas sélidas, quando comparado a outros meios de contato.

4.2. Regime de circulacao de bolhas

Varios autores tém observado a ocorréncia de diferentes regimes de circulagdo de
gas. Siegel et al. (apud van Benthum et al., 1999a) descrevem a existéncia desses
regimes e sua dependéncia sobre a zona de separacao gas-liquido e da velocidade

do liquido no tubo externo (ou tubo de descida).
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Heijnen et al. (apud van Benthum et al., 1999a) descreveu a existéncia de trés
regimes nesse tipo de reator. A Figura 4.2 os apresenta em fungao da velocidade

superficial do gas.

Reglime | Ragima |l Regime Il

¥, U, v, U, L

L R N R ] --*

Vardo de Gis

Figura 4.2: Regime de circulagdo de bolhas em fungdo da vazao de gas. Adaptado de
Heijnen et al. (1997) por Ruggeri Jr. (2002)

Por meio da Figura 4.2, podem-se visualizar os seguintes regimes com o aumento
da vazao de gas:

Regime I: Ndo ha presenga de gas no tubo externo. Este efeito ocorre em baixas
vazbes de gas, onde a velocidade da fase liquida é insuficiente para
carregar as bolhas para o tubo externo, ou seja, a velocidade do meio

liquido € menor que a velocidade relativa das bolhas (V. < Up).

Regime Il: Nesta fase ocorre a 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, nao
apresentando grandes deslocamentos dirigidos verticalmente para baixo.
A velocidade de circulacdo da fase liquida € praticamente igual a

velocidade relativa da bolha (V. = Uy).
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Regime lll: Completa recirculagcado de gas. Todas as bolhas sao levadas para o tubo
externo caminhando por toda sua extensao e retornando novamente ao
tubo interno. A velocidade do liquido € maior que a velocidade relativa
das bolhas. Devido a recirculacdo das bolhas para o tubo interno, a
quantidade de gas contida no tubo interno é maior que a injetada pelos
borbulhadores (VL > Up).

4.3. Regime de circulagao de sélidos

Aumentando-se a vazao de gas, trés regimes distintos podem se desenvolver em
relacdo ao comportamento dos sélidos: leito fixo, leito fluidizado e leito de completa

suspensao e circulagao dos solidos.

No regime de leito fixo, o tubo interno comporta-se como uma coluna de bolhas e
nao ha circulacdo do liquido no tubo externo, permanecendo, assim, estatico. As

particulas sélidas encontram-se totalmente depositadas na base do reator.

A condicao de operacdo que deve ser satisfeita para a completa suspensao dos
sélidos, ou seja, para que o reator opere no regime de fluidizagao, esta representada
pela Equacéo (4.1) (GARCIA-CALVO et al., 1999).

1% 0
—| = —-1le’ >0
ol (:OL }9“ 4.1)

Sendo,
¢! frag&o volumeétrica inicial de sélidos.

Nessa relagdo, para que ocorra a suspensdo dos solidos, a massa especifica
aparente no tubo interno (subida) deve ser menor ou igual a massa especifica

aparente no tubo externo (descida).

A distribuicao inicial é decisiva na mudanca de leito fixo para leito de circulacao, por

determinar a vazdo de gas necessaria para suspensao dos solidos (Garcia-Calvo et
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al., 1999). Aumentando a vazao até valores proximos ao minimo necessario para a
fluidizagao do leito, o valor da fragdo volumétrica inicial de sdlidos correspondera aos
solidos inicialmente sedimentados na base do tubo interno. Se a vazdo de gas for
menor que a velocidade minima de fluidizagao, as particulas irdo sedimentar. Alguns
autores, como Heijnen et al. (1997), relatam que na partida dos reatores uma vazéao
de gas maior que a minima € necessaria para fluidizar o leito devido a resisténcia

oferecida pelas particulas em fung&o do arranjo entre elas.

No decréscimo da vazao de gas, de altos valores até uma vazao préxima da minima
necessaria para a fluidizacao, a expansao no tubo interno devera contrabalancear a
diferenga de solidos no tubo externo e interno, de maneira a garantir que a massa

especifica no tubo interno seja menor ou igual a massa especifica no tubo externo.

Reduzindo-se a vazao de gas a valores muito baixos, de maneira a provocar a
sedimentagao dos solidos na base do reator, o valor da fragdo volumétrica inicial de
solidos devera computar a diferenca de sélidos no tubo interno e externo. Garcia-

Calvo et al. (1999) calculam esta fragao pela Equacgao (4.2).

s si se (42)

Sendo,

¢, . fragéo volumétrica de solidos no tubo interno;

¢,, . fragédo volumeétrica de solidos no tubo externo.

Quando é atingido o estado de fluidizagdo, a distribuicdo de sdélidos muda com o
aumento da vazao de gas. Os reatores comegam a comportar-se como um sistema

trifasico — sélido, liquido e gas.

A diferenca entre o leito fluidizado e o leito de completa suspenséo e circulacdo de
solidos é estabelecida pelo valor da velocidade do liquido. Quando a velocidade do
liquido € maior ou igual a velocidade de sedimentagdo do sodlido, as particulas

comegarao a circular pelo tubo externo e interno.
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Reatores com uma baixa razao entre a area interna e externa mudam de leito fixo
para leito de completa suspensao de sdlidos diretamente (PETROVIC et al. apud
GARCIA-CALVO et al.,1999).

A velocidade do liquido no leito, quando os sdlidos encontram-se suspensos, €

maior que a velocidade de sedimentacéao, satisfazendo a condigao (4.3).

Vi zu, (4.3)

4.4. Efeito da relacao entre a area do tubo externo e interno sobre a

velocidade de circulagao

No que diz respeito ao projeto dos reatores que utilizam o sistema air-lift, os
aspectos geométricos podem apresentar forte influéncia no comportamento

hidrodinamico.

Alguns autores tém publicado trabalhos a respeito da relagdo entre a area
externa/interna (A</A)), na tentativa de controlar o comportamento hidraulico. Bello et
al. (1984), investigaram a influéncia da relacdo Ac/A;, em dois tipos de reatores,
sendo um deles de circulagéo externa e o outro em tubos concéntricos. Pelas figuras

4.3 e 4.4 observam-se os resultados obtidos.
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Figura 4.3: Expansao (fracao de gas) no tubo interno em fungao da poténcia inserida.
Adaptado de Bello et al. (1984)
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Figura 4.4: Variacao da expansao (fracdo de gas) no tubo interno. Adaptado de Bello et al.
(1984)
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Uma significativa influéncia deste parametro é observada nas figuras 4.3 e 4.4. O
aumento da velocidade de circulacdo apresentado nos resultados obtidos por Bello
et al. (1984) é acompanhado pelo aumento da relacdo entre os didmetros em

reatores de circulacido externa.

O acréscimo da velocidade explica a reducdo da fragcdo de gas no tubo interno
devido ao tempo de residéncia das bolhas ser cada vez menor a medida que a

velocidade cresce.

Gravilescu e Tudose (1998) estudaram o efeito dessa relacdo entre didmetros
externo e interno sobre a fracdo de gas e a velocidade. Sua experimentagcéo foi
idealizada em um reator de tubos concéntricos e foi verificado que ocorria um
aumento da forca motriz para a circulacdo a medida que AJA; aumentava,
concordando com os resultados em reatores de circulagdo externa apresentados por
Bello et al. (1984). Isto mostra que uma alteragdo da relagdo entre os diametros

realmente possibilita o controle da hidraulica dos reatores.

4.5. Efeito da fracao volumétrica de gas sobre a velocidade de

circulagao

A circulagdo do meio liquido ocorre devido a diferenga entre as massas especificas
existentes no tubo interno (subida) e no tubo externo (descida). Esta diferenca esta
relacionada com a quantidade de gas retido no compartimento interno e no externo.
Como a quantidade de gas no tubo interno € maior que no tubo externo, este se
apresenta menos denso. Desta forma, uma circulagdo dirigida para baixo —

movimento descendente — ocorrera.

O conhecimento da relagéo entre a fragdo de gas no tubo externo/interno e a vazao
de gas € importante, pois possibilita a determinacédo da velocidade de circulagdo do
liquido e dos solidos em um meio trifasico, bem como a expansao nestes reatores
(VAN BENTHUM et al,1999a, 1999b).
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O comportamento da velocidade se altera em cada regime de circulagdo de bolhas.
Van Benthum et al. (1999a, 1999b) descrevem que no regime | a velocidade do
liquido no tubo externo aumenta rapidamente a medida que € aumentada a vazao
de gas. Ja no regime Il, o tubo externo pode estar parcialmente ou inteiramente
preenchido pelas bolhas de gas; quando o tubo se encontra parcialmente
preenchido, forma-se uma cortina de gas, sendo que nao ha presenga de bolhas
abaixo desta cortina. Ao aumentar-se a vazéo de gas, a cortina movimenta-se para
baixo até ocupar todo o tubo externo, o que caracteriza o limite entre o regime Il e

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

A Figura 4.5 mostra uma representagao esquematica, segundo Van Benthum et al.
(1999a), do comportamento da expansao no tubo externo e interno em funcdo da

vazéao de gas.

expansio .
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Figura 4.5: Representacao esquematica da expansao no tubo interno e externo em funcgao
da velocidade superficial do gas. Adaptado de Van Benthum et al. (1999a)

No regime | ha gas apenas no tubo interno. O aumento da velocidade é explicado
pelo aumento da diferenca da fragdo volumétrica de gas entre o tubo interno e
externo. Quando o regime |l é atingido, a diferenga permanece constante, existindo

a tendéncia da velocidade a permanecer constante.
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A mudanca na declividade da reta observada na Figura 4.5 corresponde ao regime
Il ou regime heterogéneo, onde estdo presentes bolhas de diversos tamanhos. As
bolhas maiores tendem a apresentar uma velocidade de ascensao maior, diminuindo
a fracdo de gas no tubo interno e dificultando sua entrada para o tubo externo,
resultando no comportamento descrito pela figura. Este fato colabora, também, para
que a fragao de gas no tubo interno se desenvolva de forma muito mais rapida que

no tubo externo.

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

praticamente nula neste regime de operacao.

A observacdo do comportamento da velocidade e das fragdes de gas s&o bons
indicadores para identificar o regime em que os reatores estdo operando. A
abordagem hidrodinamica ainda pode se tornar dificil em cada regime devido aos
efeitos de escala. Heijnen et al. (1997) relata que pode ser complicado operar no
regime de completa circulacdo de gas (regime Ill) em modelos reduzidos. Isto acaba

impulsionando alguns autores a modelarem o regime Ill apenas em escalas maiores.

4.6. Efeito da concentragcao e da massa especifica de sélidos sobre

a velocidade de circulagao

A introdugdo progressiva de solidos nos reatores resulta em um significativo
decréscimo da fragao volumétrica de gas no tubo interno devido a uma reducéo da
area de fluxo do gas e do liquido. A presenca de sélidos ocasiona um aumento da

coalescéncia pelo fato das bolhas apresentarem uma tendéncia de agregacé&o na
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regidao préxima ao eixo longitudinal com o acréscimo da concentragao de sélidos, o

gue gera uma maior interacdo entre as mesmas (FREITAS et al., 2000).

De acordo com Freitas (op. cit.), a velocidade de circulagédo do liquido diminui com o
aumento da massa especifica dos soélidos em consequéncia dos efeitos citados no
paragrafo anterior. Além disto, essa diminuigao da fracao volumétrica de gas faz com
que a forga responsavel pela circulacdo do liquido no reator diminua em razao da
reducdo da diferenca de massa especifica do meio nos tubos interno e externo. Nas

figuras 4.6 e 4.7 observam-se os resultados encontrados por Freitas et al. (2000).

(%)

¢ tubo interno

Figura 4.6: Influéncia da concentracédo e massa especifica dos solidos sobre a fragédo
volumétrica de gas em funcao do didmetro do orificio do injetor e da vazao de ar (2100 I/h:
O - BME, ¢ - AME; 5300 I/h: O - BME, m - AME; 8000 I/h: ¢ - BME, ¢ - AME; 11800 I/h: V -

BME, ¥ - AME): BME - baixa massa especifica; AME — alta massa especifica. Adaptado de
Freitas et al. (2000)
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Figura 4.7: Efeito da concentracdo e massa especifica dos soélidos para trés diametros de
orificio — (a) sélidos de baixa massa especifica; (b) sélidos de alta massa especifica (e -
1,6 mm; O - 1,0 mm; ¥ — 0,5 mm). Adaptado de Freitas et al. (2000)

De acordo com Freitas et. al. (2000), o tempo de circulagdo € significativamente
afetado apenas para baixas cargas de sélidos. Para grandes quantidades de solidos,

este tempo n&o apresenta um comportamento definido.

Um aumento na concentragdo de solidos gera um tempo de circulagdo mais longo.
Além disso, o acréscimo da densidade dos sélidos ocasiona uma diminuicdo do
tempo de circulagéo, especialmente para baixas vazdes de ar, enquanto para altas

taxas de injecdo de ar o efeito da densidade é desprezivel.

Freitas e Teixeira (1997) observaram que a concentracdo e a massa especifica dos
soélidos teriam grande influéncia sobre a expansao, velocidade e tempo de mistura

em experimentos conduzidos em reatores de tubos concéntricos, em contradicéo a
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seus proprios resultados obtidos mais tarde, como pdde ser observado nas figuras
46e4.7.

4.7. Transferéncia de oxigénio

Em reatores aerdbios de leito fluidizado grande parte do ar injetado é requerida para
manter o meio suporte em suspensao. Entretanto, ao se definir a quantidade de ar a
ser injetada, deve-se considerar o oxigénio necessario para que 0s processos de
oxidagdo da matéria organica e nitrogenada nao sejam comprometidos. A
quantidade de oxigénio transferido durante a inje¢cao de ar, desta forma, torna-se um

importante parametro de controle nestes dispositivos.

De acordo com Bishop e Zhang (1994), a transferéncia de massa esta intimamente
relacionada com a quantidade de oxigénio dissolvido na camada externa do biofilme.
Em seu estudo, relatam que o acréscimo da carga organica, bem como da
velocidade do fluido e da rugosidade da superficie do biofilme, diminuiria a

resisténcia externa de transferéncia de massa.

A capacidade de um reator em transferir oxigénio para o meio é avaliada por
diversos indices que sao calculados a partir da determinagao do coeficiente global

de transferéncia de oxigénio, K a.

Diversos autores tém publicado valores de K a em varias geometrias de reatores de
leito fluidizado por jatos de ar e alguns destes trabalhos relatam o efeito do

comportamento hidrodinamico para este parametro.

Bello et al. (1984), apresentaram um trabalho cujo foco principal em suas discussdes
era a hidrodinamica e a transferéncia de massa em reatores de leito fluidizado em
tubos concéntricos e paralelos. Este trabalho apresentou também uma revisdo com

varios resultados de K a obtidos por outros autores.

O Quadro 4.1 apresenta alguns parametros geométricos de reatores com tubos

concéntricos relatados na literatura e citados no trabalho de Bello et al. (1984).
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Quadro 4.1: Dados de trabalhos com reatores de tubos concéntricos. Fonte: Bello et al.

(1984)
N° D+ ou D« Hn(Ha) . . . -
Autor, ano A A (m) (m) Liquido Tipo do injetor
El-Gabbani, 1977 0,29 0,095 1,65 (1,47) Agua Ring sparger
Fukuda et. al.,, 1978 0,38-1,67 0,20 1,82 (1,00) Na,SO;  Perforated plates
1,14 0,19 1,30 Na,SO3; Concentric-ring
Botton et. al., 1980 o
0,09 0,48 1,50 Na,SO; 3 Concentric rings
5 Hatch, 1973 1,12 0,30 2,80 (2,60) ermentation o
Medium
g Sinclaire Ryder, 3,00 015 023(0,18) Agua  Concentric-ring

1975

A Figura 4.8 apresenta os valores de K a em fungéo da poténcia de injecao de ar por

unidade de volume dos reatores, obtidos experimentalmente pelos trabalhos citados

no Quadro 4.1. Esta traz como identificagdo de cada curva os numeros dos

respectivos trabalhos no Quadro 4.1.

100

50

(K.a)T (s x 102)

0.5 1.0
(PAV), (kW/m?)

5.0

10

Figura 4.8: Curvas de K a dos trabalhos citados no Quadro 4.1. Adaptado de Bello et al.

(1984)

As figuras 4.9 e 4.10 apresentam valores de K a em fungdo da poténcia de injecao

de ar por unidade de volume dos reatores para diversos AJ/A..
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Figura 4.9: Valores de K_a em fungéo da poténcia injetada pelo ar por volume unitario.
Dados obtidos por Bello et al. (1984) em modelos de circulagdo externa. Adaptado de Bello
et al. (1984)

(K.a,). (s* x 10%)

Ae
Ai

= 0.00
A013
00.35
00.36

1 N I N Y I O
1 2 3 4 5 6 7 8

(P./V,), (Wim®x 107

Figura 4.10: Valores de K_a em fungéo da poténcia injetada pelo ar por volume unitario.
Dados obtidos por Bello et al. (1984) em reatores de tubos concéntricos. Adaptado de Bello
et al. (1984)

Os resultados apresentados na Figura 4.9 foram obtidos em modelos de recirculagéao

por tubo externo com 1,80m de altura total e com quatro relagbes diferentes entre as
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areas de descida e subida, variando entre 0,11 e 0,69. A curva com relagcado nula
entre as areas refere-se a uma coluna de bolhas, ou seja, sem recirculacdo. A
Figura 4.10 apresentou os resultados em fungédo da poténcia injetada para reatores
de tubos concéntricos, com circulacdo interna e 1,80m de altura. O Quadro 4.2

apresenta um resumo de valores de K, a em funcio da velocidade superficial do ar.

Quadro 4.2: Valores de K a em funcéo da velocidade superficial do ar. Fonte:
Lertpocasombut (1991)

Velocidade
Referéncia Superficial do ar K.a (s™) OBS
(cm/s)
0,16 0,0022
Lertpo1c§§1ombut, 028 0.0040
0,53 0,0073
0,5 0,0100 Agua limpa
1,0 0,0200 Agua limpa
Bigot,1990 1,5 0,0300 Agua limpa
2,0 0,0350 Agua limpa
2,5 0,0500 Agua limpa
2,4 0,0650 Agua limpa
Ryhiner et al.,1988 3,2 0,0250
41 0,0350

Nedeltchev e Schumpe (2007) avaliaram o efeito dos sdlidos na transferéncia de
massa. Eles afirmam que este efeito no Kia é constituido de dois parametros
distintos K| e a. O K_ estaria relacionado a uma difusdo do oxigénio no meio através
de uma camada liquida envoltéria da bolha com espessura variavel e a € a area
superficial das bolhas. Para os autores, particulas soélidas podem aumentar a
frequéncia de renovacao da superficie a baixas concentragdes de solidos a assim

aumentar o K|.

Nguyen-tien et al. (apud Nedeltchev e Schumpe, 2007) mediram valores de K.a
numa coluna de bolhas variando a concentracido e o diametro dos sdlidos utilizando
altas velocidades do liquido para fluidizar as particulas maiores. Para as particulas
menores (50 ym), os valores de K a aumentaram suavemente para baixas cargas de
solido. Para altas concentragdes, particulas menores aumentavam a viscosidade da
solucdo, diminuindo a turbuléncia e aumentando a coalescéncia de bolhas, o que

resultou num decréscimo de K| e de a.
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Esses dois parametros — K. e a —, no entanto, podem apresentar diferentes
desempenhos em fungao do tipo de material que é utilizado como meio suporte, do
diametro do solido, de sua densidade, da concentragdo de sodlidos utilizada, das
dimensbes do reator. Desta forma, o coeficiente de transferéncia de oxigénio pode
variar de acordo com a influéncia destes parametros no comportamento

hidrodinamico do reator.

Muitos modelos teoricos para prever a transferéncia de massa em sistemas gas-
liquido tém sido desenvolvidos desde o inicio do século XX. Em 1904, Nernst (apud
Cussler, 1997) apresentou a Teoria do Filme na qual afirma a existéncia de um filme
liguido estagnado proximo a superficie do gas. A Figura 4.11 demonstra o

comportamento das concentragdes do gas ao longo deste filme.

c ) Liquido
—(\
|
Cui |
<;‘
Gas E C4
(
| Filme
(} Liquido
\] |

Figura 4.11: Representacido esquematica da Teoria do Filme. Adaptado de Cussler (1997)

Esta teoria assume que a transferéncia de massa é diretamente proporcional a
difusividade, sendo que ao se dobrar a difusividade do gas no liquido, a

transferéncia de massa também sera duplicada conforme a Equacao (4.4).

S (4.4)

sendo 6 [m] a espessura do filme que sofre a difusdo influenciada pela hidrodinamica

proxima a interface e Dy, [m?/s] a difusividade do gas no liquido.
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A transferéncia de massa, no entanto, segundo Cussler (1997), varia ainda de forma
nao definida pela Teoria do Filme, em fung&o de outras variaveis como a viscosidade
do fluido e a agitagdo do meio, pois estas variagbes estdo embutidas na
desconhecida espessura do filme. Theofanous (apud Xu et al., 2006) classifica os

modelos embasados nesta teoria como modelos de difusividade do voértice.

Em 1935, Higbie (apud Cussler et al., 1997) propés uma teoria capaz de descrever
de forma melhorada a transferéncia de massa; esta teoria € conhecida como Teoria

da Penetracao. A Figura 4.12 descreve este modelo.

Fluxo do Liquido

/ tempo longo

Figura 4.12: Representagdo esquematica da Teoria da Penetragdo. Adaptado de Cussler
(1997)

De acordo com a teoria de Higbie, o coeficiente de transferéncia da fase liquida, K,

para uma bolha que se move, € dado por:

2 Dg/l

A= (4.5)

em que t, [s] € o tempo de renovacao da superficie.

A dificuldade na aplicacdo da Equacao (4.5) reside na determinacdo do tempo de

renovacgao da superficie. Duas abordagens basicas tém sido sugeridas, dependendo
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do grau em que o escoamento interfere na transferéncia de massa. A primeira
abordagem, sugerida pelo proprio Higbie (apud Alves et al., 2006), relaciona o tempo

de contato ao escoamento do liquido ao redor da bolha, assumindo que:

U (4.6)

em que dg é o diametro da bolha e Us a velocidade de deslizamento da bolha,

conduzindo a seguinte relagao:

_ i Dg/l Us
Vr | d, (4.7)

KL

Os modelos com a abordagem da taxa de renovacado da superficie sdo também
denominados de modelos de estruturas de vortices, segundo Theofanous (apud Xu
et al., 2006).

A outra abordagem deriva, segundo Alves et al. (2006), de um refinamento proposto
por Danckwerts em 1951 para a teoria de Higbie. De acordo com Danckwerts (op
cit.), a renovacdo meédia da superficie em contato com a bolha resultaria da

exposicao a vortices com tempos de contato variaveis, resultando em:
Ky =+ Ds (4.8)

em que s € a taxa relativa de renovagao da superficie. A Figura 4.13 representa o

modelo proposto por Danckwerts.
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Figura 4.13: Representacido esquematica da Teoria da Renovacao da Superficie. Adaptado
de Cussler (1997)

A dificuldade com ambos os modelos conceituais, segundo Xu et al. (2006), é que,
qualquer que seja o parametro caracteristico escolhido (6 ou ), ele deveria ser de
caracterizacao clara e facilmente relacionavel com a turbuléncia préxima a interface,

que controla a transferéncia de massa.

A medicao de vortices de renovacgéo da interface € dificil de ser correlacionada com
a velocidade de transferéncia de massa, porque é necessario definir o que constitui
um vortice de renovagao de superficie e como distingui-los dos outros vortices.
Devido a essas dificuldades, nao existe até o momento, segundo Xu et al. (2006),
um consenso amplo com relagdo a um modelo suficientemente robusto e geral, que
seja capaz de prever a velocidade de transferéncia de massa sob diferentes

condi¢des de escoamento.

Muitos modelos sdo baseados em parametros que sdo diretamente dependentes
dos meios empregados para gerar a turbuléncia, ou das condi¢gdes experimentais e
geometria. Tais modelos ndo podem ser aplicados sob outras condi¢bes de
turbuléncia. Xu et al. (2006) defendem que um modelo robusto deveria ser baseado
em parametros diretamente obtidos da estrutura da turbuléncia na vizinhanga

imediata da interface.

Lamont e Scott (apud Alves et al., 2006) calcularam a taxa relativa de reposi¢ao da

superficie, s, através de um modelo de células de vorticidade, postulando que a
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transferéncia de massa depende principalmente do movimento de vortices de
pequena escala, na faixa de dissipacdo do espectro de turbuléncia. Com isso,

deduziram a seguinte relagao:

PR o 5 1/4
A W (4.9)

em que ¢ é a dissipacao turbulenta de energia, v € a viscosidade cinematica e

¢ = 0,4 é uma constante.

A maior diferengca entre as equagdes (4.7) e (4.9) é que a Equacado (4.7) prevé
grande variagdo do K. com o didmetro da bolha, excluindo a turbuléncia como uma
variavel independente. Enquanto isso, a Equacgéao (4.9) prevé uma influéncia decisiva
da dissipagao turbulenta de energia sobre o valor de K, tornando-o independente do

didmetro da bolha.

Alves et al. (2006) registram que os dados experimentais disponiveis sobre a
ascensdo de bolhas isoladas em liquidos parados tendem a aproximar-se da
Equacéao (4.7), prevista pela teoria de Higbie. Dados de colunas de bolhas também
ajustam-se bem a teoria de Higbie. Por outro lado, quando a turbuléncia € gerada
por atrito com paredes ou por energia comunicada por impulsores (aletas, hélices,
agitadores), a turbuléncia passa a influenciar os resultados. Assim, dados de
contatores gas-liquido concorrentes e de tanques agitados mecanicamente tendem

a mostrar relagdo com a dissipagao de energia e ndo com o diametro de bolha.

Vasconcelos et al. (apud Alves et al., 2006) apresentaram dados de K, obtidos com
bolhas isoladas de diversos gases em agua estagnada, em fungdo do diametro da
bolha. Alves et al. (2006), estudando o modelo utilizado por Vasconcelos et al.,
conseguiram calcular a dissipagdo turbulenta de energia envolvida no aparato
experimental (£ = 0,04 m?/s™), encontrando um valor pelo menos uma ordem de
grandeza menor que os presentes em ensaios de tanques com agitadores. Esta
pequena dissipacdo deve-se as velocidades de bolha baixas utilizadas, cerca de

0,25 m/s. Com isso foi possivel testar a relacdo proposta por Lamont e Scott,
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Equacéao (4.9). Alves et al. (2006) verificaram assim que os dados de Vasconcelos et
al (2002) nao se ajustavam a Equacgao (4.9), ajustando-se por outro lado muito bem

a Equacéo (4.7).

Miron et al. (2000) apresentaram uma equacgao tedrica para relacionar o coeficiente
global de transferéncia de massa com o conteudo volumétrico e com a velocidade
superficial do gas, os quais sdo as principais variaveis operacionais em reatores

airlift e colunas de bolhas.

A area especifica da interface gas-liquido, a,, € relacionada com a fragao
volumétrica de gas e com o diametro médio da bolha. As equacdes (4.10) e (4.11)

apresentam estas relagoes.

g o 08

LT d,(1-¢) (4.10)
6K, &

K — L

H T (=) (4.11)

Sendo:

a.: area superficial das bolhas (m?);
¢: fragcao volumétrica do gas;
dg: diametro da bolha (m);

k.: coeficiente de tranferéncia de massa.

Miron et al. (2000) afirmam, através de evidéncias experimentais substanciais, que:

K
—L =cte=z

d, (4.12)

Independentemente do regime do escoamento e do tipo de fluido. Além disso, a
fracdo volumétrica de gas € necessariamente relacionada com a velocidade

superficial de gas e com a velocidade de deslocamento da bolha.
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_ Ug
“TU. (4.13)
Sendo:

Ug: velocidade superficial do gas (m/s);

Us: velocidade de ascensao de uma bolha (m/s).

Substituindo as equagdes (4.12) e (4.13), a Equacao (4.11) pode ser escrita como

sendo:

g
U[l Ugj U,-U, (4.14)

Para um dado fluido e regime de escoamento, a velocidade de deslocamento da
bolha depende apenas do didmetro da bolha, sendo Us = f(dg). Para as demais
condigbes fixadas, o tamanho da bolha €& controlado pela energia especifica

introduzida no reator e, para um reator de coluna de bolhas, tém-se:

dyaE'aleU, ) (4.15)

O expoente k € usualmente proximo a -0,4. Assim, a Equacao (4.14) pode ser escrita

como.

S eUb-U, Ul -1 (4.16)

O parametro ¢ é proximo a unidade para um regime de escoamento de bolhas,

assim:

KLaL =

U’ -1 (4.17)

g
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Sendo @ =6z. A equagao acima é dimensionalmente consistente sendo o produto

cU; adimensional; isto significa que ¢ tem unidade m™s”.

A Equacédo (4.17) foi deduzida para uma coluna de bolhas, porém uma relagéo

similar pode ser proposta para reatores airlift com a seguinte consideragao:

4, (KLaL )i +4, (KLaL )e
A+ A, (4.18)

K.a, =

Segundo Chisti (apud Miron et al., 2000), mesmo quando &, # 0, (K. ar)e << (K.a.)i €,

geralmente, A < A;. Consequentemente, em reatores airlift:

1

A+ 4, (4.19)

K,a, = Ai(KLaL )

E, portanto, seguindo a légica das equagdes anteriores,

(Da
R =0 (4.20)
Sendo @, = bzd, :
A + A

1 e

4.8. Modelagem hidrodinamica

Diversos autores tém buscado descrever o comportamento hidrodindmico de
reatores a partir de modelos matematicos que estimam principalmente a fragao
volumétrica das fases e a velocidade do liquido atuantes no reator; estes sao

usualmente denominados modelos hidrodinamicos.

O desenvolvimento desses modelos € essencial para possibilitar a utilizacdo de
reatores, como os de leito fluidizado, nos diversos ramos da biotecnologia e

tratamento de aguas residuarias.
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Jianping et al. (2005) desenvolveram um modelo que descreve o comportamento do
fluxo em um reator trifasico com circulagdo interna com grande recirculagado de gas

no tubo de descida e para particulas solidas de baixa massa especifica.

Chisti et al. (1987) e Lu et al. (1995) propuseram modelos hidrodindmicos baseados
no balango de energia. Chisti et al. (1987) considera em seu modelo energias
dissipadas pela cortina de bolhas no tubo de subida, pela estagnagdo do gas no
tubo de descida e pela reversao do fluxo no topo e na base do reator, enquanto que
Lu et al. (op. cit) apresenta uma evolugcdo do modelo de Chisti et al. (op. cit.)
considerando perdas de carga também nos tubos interno e externo, além de

englobar um parametro de distribuigdo de bolhas no reator.

Heijnen et al. (1997) basearam seu modelo no balango da quantidade de movimento
em reatores de escala reduzida operando no Regime Ill na tentativa de reproduzi-los
em escalas industriais. Este modelo pode ser utilizado em sistemas bifasicos (liquido

— gas) e ainda em sistemas trifasicos (liquido — gas — sélido).

4.8.1. Modelos hidrodinamicos baseados em balango de energia

Diversos modelos hidrodindmicos baseados em balango de energia tem como
referéncia o modelo proposto por Chisti et al. (1987). Jianping et al. (2005)
propuseram um modelo baseado em um balango de energia que considera que a
energia inserida durante a expansao de gas é dissipada no fluxo e na interface entre

as fases.

E=Er+Ew+Es (4.21)

Sendo E a energia inserida no sistema, Er a energia dissipada devido ao fluxo, Ew a
energia dissipada devido ao movimento turbulento e Es a energia dissipada na
interface gas — liquido. A energia dissipada considerada neste balangco € muito
semelhante ao de Chisti et al. (1987) que as consideram como provindas da cortina
de bolhas no tubo interno; da estagnagcéo do gas no tubo externo; da reversao do

fluxo na base e no topo do reator; e do atrito nos tubos interno e externo.
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Para reatores trifasico de circulagao interna com grande recirculagao de gas no tubo
de descida, o efeito da fase sdlida na massa especifica média dos tubos interno e
externo é considerado. Sdo assumidas duas diferentes fases pseudo-homogéneas
nas duas se¢des do reator. A Equacéao (4.22) apresenta as energias envolvidas no

sistema.

2
A A
PMUg.ln(l+p,. i—HJ = %!a.Kﬁpi[TJ +Kfepe] Ae .(1—856 —(s‘ge)3.VLe3 +
at i

i

(4.22)

0,642 N p,H(V,, V) . 2”7
D. 12B3N-1) 3N+1 3N

l

} + (ggipi + &4 Pe )Ung

Sendo,

Pwm: pressao para a injecao de ar (Pa);

Ug: velocidade superficial do ar (m/s);

pi: massa especifica da mistura pseudo-homogénea no tubo interno (kg/m?);
Pe: massa especifica da mistura pseudo-homogénea no tubo externo (kg/m?3);
g: aceleragao gravitacional (m/s?);

H: altura da coluna de liquido (m);

P.t: pressao atmosférica (Pa);

a: parametro relacionado ao fluxo bifasico;

Ks: coeficiente de atrito no tubo interno;

Kte: coeficiente de atrito no tubo externo;

Ag: area do tubo externo (m?);

Ai: area do tubo interno (m?);

€se. fracdo volumeétrica dos sdlidos no tubo externo;

€qe: fracdo volumétrica de gas no tubo externo;

ggi: fragédo volumétrica de gas no tubo interno;

Vi e: velocidade do liquido no tubo externo (m/s);

V\i: velocidade do liquido no tubo interno (m/s);

V| 0: velocidade do liquido no eixo longitudinal da coluna (m/s);
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N: parametro do perfil de velocidade do liquido;
Di: diametro do tubo interno (m);

Us: velocidade de deslocamento do gas (m/s).

O termo do lado esquerdo representa a energia inserida pelo injetor de ar. Do lado
direito da Equacao (4.22), o primeiro termo representa a energia dissipada devido ao
fluxo, o segundo termo indica a energia dissipada devido a turbuléncia e o terceiro
termo indica a energia dissipada na interface gas — liquido. Assumindo uma

distribuicao uniforme do gas e dos soélidos nos tubos interno e externo temos que,

p[ = pL (l_ggi _8Si)+ psgsi + pgggi (423)
loe = pL(l_gge _gse)+psgse +pg€ge (424)
Sendo,

pL: massa especifica do liquido (kg/m?3);
ps: massa especifica dos solidos (kg/m?3);

&si: fracao volumétrica dos solidos no tubo interno;

E considerando o balango de quantidade de movimento, proposto por Livingston e

Zhang (apud Jianping et al., 2005):

2
{(ggi & )_ (& - J'(g.vi & )i|'ngL = %[a'Kﬁpi (%} + K/'epe]-(l T & &g )2 'VLez

pL i
(4.25)

Lu et al. (1995) desenvolveram um modelo hidrodindmico que, assim como Jianping
et al. (2005), também considera uma mistura pseudo-homogénea em seus
equacionamentos. Chisti et al. (1987), todavia, utilizam em seu modelo a massa

especifica do liquido, o que implica em restricdes quanto as concentragdes de
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solidos utilizadas, que devem ser baixas, € quanto a sua massa especifica, que

necessita ser proxima a massa especifica da fase liquida.

A relagdo da fragdo volumétrica de gas no tubo de subida com as velocidades do
liguido e a velocidade de deslocamento do gas, de acordo com Jianping et al.

(2005), pode ser escrita por:

U

g

E, .=
S U +0,5V,.+V, (4.26)

Sendo que a velocidade média do liquido na regido proxima a parede do tubo V¢
[m/s] é calculada levando-se em conta o perfil parabdlico da velocidade do liquido no

tubo de subida e é apresentada na Equagao (4.27).

FREATEE

< lme,—e ) \N+2 (4.27)
O perfil da velocidade do liquido no tubo de subida, N, esta relacionado com a
distribuicdo das bolhas na secao transversal do tubo, definida por um pardmetro de
distribuicdo de bolhas C,. Este parametro também é considerado por Lu et al.
(1995), que o define de acordo com Zuber e Findlay (apud Lu et al., 1995) e é
apresentado na Equacgdo (4.28). Cabe salientar que Chisti et al. (1987) néo

utilizaram este parametro em seu equacionamento do balango de energia do reator.

1.
. A{gd/l

0 {114 | jdA}[; [ gdAJ (4.25)

A

Sendo j a velocidade superficial da mistura (j = Uy + U.) dada em m/s e U a

velocidade superficial do liquido.
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O balango do volume do ar na parte inferior do tubo interno considera a recirculagao
de ar e é a soma do ar no tubo de descida e do ar injetado no reator. A Equagao

(4.29) representa este balanco.

Ve ud =Vye A, + AU,

1€ g1 gelle (4.29)
Sendo,
Vge: velocidade do ar no tubo externo (m/s);
A: area total da secgéo do reator (m?).
A Equacéo (4.29) pode ser escrita ainda como:
(V, +U, e 4 =V, —U, )e A, + AU, (4.30)

Sendo:

Usi: velocidade de deslocamento do gas no tubo interno (m/s);

Use: velocidade de deslocamento do gas no tubo externo (m/s).

No entanto, pode-se considerar que as velocidades de deslocamento do gas nos

tubos interno e externo s&o iguais, e podemos reescrever a Equagao (4.30).

(VLi +Us )ggim = (VLe _US )ggE(l_m)+Ug (431)

Sendo,
m: fragcdo de area do tubo interno (m = Ai/ A).
O balanco da fase liquida pode ser escrito como:

V,.A. (1 —&y— 3”.): V,. A, (1 —Eg — gse)

(4.32)
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Sendo que o a fragao volumétrica do reator é:

g, =me,; +(1-m)e,,

(4.33)

Seguindo o critério de Livingston e Zhang (apud Jianping et al., 2005), a fragao de
solidos nos tubos interno e externo pode ser calculada como a razao entre o tempo
que as particulas demoram para se deslocarem no tubo interno e o tempo que as
particulas demoram para percorrerem uma volta completa no reator. A Equacéao
(4.34) escreve esta consideracdo em relacdo as velocidades do liquido e dos

solidos.

4 = V,, +u,
VLV, (4.34)

Sendo,

%, fracdo de solidos no tubo interno;

ur. velocidade de sedimentagao das particulas soélidas (m/s);

A fracdo de sodlidos no tubo de descida é facilmente determinada sabendo-se que
X: +x.=1. A fragdo volumétrica de solidos nos tubos interno e externo pode ser
calculada a partir da Equagéo (4.34) e definindo ¢! (&!=¢,/ m) como a fragdo

volumétrica dos sdlidos no tubo de subida quando todas as particulas estdo neste
tubo.

c _80 VLe +ut

SR A (4.35)
A V. —u

c 280_1 Li t

AV, Y, (4.36)

Assim,
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e, =me, +(1-m)g,,

(4.37)

Estimativa dos parametros

Para a aplicagdo do modelo hidrodindmico, parametros geométricos e as
caracteristicas do soélido e do liquido podem ser obtidos. Jianping et al. (2005)

admitiu N como sendo 2 e a igual a 2 de acordo com Garcia-Calvo (1999).

Os coeficientes de atrito s&o definidos de acordo com as caracteristicas geométricas
do reator e podem ser obtidos por meio da equagado de Fanning apresentada nas
equacdes (4.38) e (4.39).

Li
Ky=4f -

1

(4.38)

(4.39)

Sendo L; e Le 0s comprimentos dos tubos interno e externo e D; e D 0s didmetros
dos tubos interno e externo, respectivamente. Os fatores de atrito sdo obtidos a
partir da Equacdo de Blasius para fluxo monofasico e sao apresentados nas
equacdes (4.40), (4.41) e (4.42).

f=0,0791.Re”"*

(4.40)
pV.D;
Re, =—+*=+
S (4.41)
Ree — peVLeDe

“, (4.42)
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Lu et al. (1995) também utilizaram as equacdes de Fanning e de Blasius para
determinar o coeficiente de atrito nos tubos interno e externo. Chisti et al. (1987)
apesar de apresentarem este parametro em seu balango de energia, o consideraram

despreziveis por se tratar de fluidos Newtonianos de baixa viscosidade.

Chisti et al. (1987), contudo, aplicam em seu modelo um coeficiente de perda de
carga devido a reversao do fluxo no topo e na base do reator; os autores comentam
que estas perdas de carga podem ser calculadas da mesma forma que as perdas

localizadas em tubos, conforme apresentado na Equacao (4.43).

V2
AH — K Le/Li
Ly (4.43)

Sendo Kg o coeficiente de perda de carga na base para velocidades do liquido no
tubo externo (Vie) e Kt o0 coeficiente de perda de carga no topo para velocidades do

liquido no tubo interno (V).

Lu et al. (1995) desprezaram em seu modelo o coeficiente de perda de carga no
topo, por considerar que a perda na base do reator era muito maior do que a perda

no topo em reatores de circulagdo interna.

As viscosidades aparentes da mistura pseudo-homogénea (Uei) sa@o calculadas por
meio da Equacgéao de Oliver (apud Jianping et al., 2005).

C(1-075.£7)(1-215.,)
H =H (1—6“?)2 (4.44)

Sendo . a viscosidade do liquido dada em [kg/m.s].

Di Felice et al. (apud Jianping et al., 2005) propuseram uma equagao semi-empirica
para o calculo das velocidades de sedimentagcdo das particulas sélidas no liquido

como uma fungéo da velocidade terminal de sedimentagao us..
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2—¢ 03
ut=umsL(l—8s)£ 5 ] (4.45)
L 84 -p,)
e 18, (4.46)

Sendo ds o diametro da particula solida (m).

Jianping et al. (2005) consideram que em sistemas ar — agua, a velocidade de

deslocamento do gas € 0,25 m/s.

Uma grande dificuldade para a aplicagdo de modelos hidrodinamicos é justamente o
uso de relacbes empiricas em seus equacionamentos. A utilizacdo destas relagcdes
limita a aplicacdo destes modelos para determinadas configuragdes geométricas e

de operacao.

Lu et al. (1995), por exemplo, apresentaram em seu modelo uma equagéo empirica
para relacionar a fragao volumétrica de ar nos tubos interno e externo. Esta relacéo,
porém, ndo pode ser utilizada em outros experimentos que ndao sejam semelhantes
ao realizado pelos autores (op. cit.), uma vez que o comportamento da fragéo
volumétrica de ar é varidvel mediante a diferentes geometrias e condi¢des

operacionais.

Neste cenario, € importante que surjam modelos matematicos capazes de prever o
comportamento hidrodinamico destes reatores para diversas condicboes

operacionais, nao os restringindo a configuragdes particulares.

Nos modelos hidrodinamicos propostos por Jianping et al. (2005), Lu et al. (1995) e
Chisti et al. (1987) pode-se observar que todos apresentam a relagédo entre as areas
externa e interna do reator em seus equacionamentos, parametro este que possui

grande influéncia em diversos aspectos hidrodinamicos do reator.
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4.8.2. Modelo hidrodindmico baseado em balanco da quantidade de

movimento

Heijnen et al. (1997) propdem um modelo para reatores bifasicos (gas-liquido) e
trifasicos (gas — liquido - solido) de tubos concéntricos operando no regime lll. Suas
equacdes sdo baseadas no balanco de quantidade de movimento. Este balanco é

definido como sendo:
Forgas de gravidade = Forgas de fricgéo

Traduzindo em termos de pressao, pode-se escrever:
Ap, =Ap; (4.47)

Isto implica dizer que a forga motriz para o escoamento representada pelo termo Apg
devera superar as forgcas resistivas representadas por Aps, para que a circulagao
aconteca. A forca motriz para o escoamento é representada em termos de pressao

da seguinte forma:

Apg
Apg =p.gH, —p,gH, = oH =pP. — P (4.48)

Sendo,

peji: Massa especifica da mistura no tubo externo/interno (kg/m?);

H;: altura efetiva do tubo interno (m).

Pela Equacéo (4.48) é mostrado que a diferenga de peso no tubo interno e externo
causa a circulagdo do meio. A massa especifica em um meio trifasico segundo

Heijnen et al. (1997) pode ser representada por:
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p:ggpg +ngL +gsps (449)

Sendo,
p: massa especifica da mistura (kg/m?3);
pgiLis: Massa especifica do gas/liquido/sélido (kg/m?);

egiLss: fragéo volumetrica do gas/liquido/solido (kg/m?).

Desprezando a massa especifica do gas, obtemos a massa especifica da mistura no

tubo interno e externo, como pode ser observado nas equacgdes (4.50) e (4.51):
P =ELPL TEGP; (4.50)

pe = gLepL +gseps (451)

Sendo que os indices indicativos se tratam do tubo externo (e) e tubo interno (i).

A fragdo volumétrica para a fase liquida é dada pela Equagéao (4.52):

g =1-¢, ¢, (4.52)

Introduzindo as equacgdes (4.50), (4.51) e (4.52) em (4.48), o termo que representa a

forgca motriz pode ser escrita como:

Ap p
gH

= (e, — £, )0, — (&, —£.)(P, ~P,) (4.53)

i

A Equacao (4.53) mostra que se a concentragéo de solidos no tubo interno for maior
que no tubo externo a forga motriz sofrerd& um decréscimo. Outro aspecto a ser
notado é a possibilidade de trabalhar tanto em um sistema trifasico como em um

sistema bifasico, quando a massa especifica do sélido e do liquido forem préximas.
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As forcas de atrito foram apresentadas utilizando termos de pressao podendo entao

ser escritas na forma:

— 1 2
Ap, =K, EpLVL (4.54)

Sendo,

Ks: coeficiente de atrito;

V.: velocidade do liquido (m/s).

O coeficiente Kr do modelo apresenta dependéncia na velocidade do liquido, mas
Verlaan et al. e Van der Lans (apud Heijnen, 1997) demonstraram que este
coeficiente se comportava de forma constante em um sistema bifasico. O coeficiente
de atrito devera englobar todos os efeitos de fricgdo tais como o atrito da parede, o

fluxo reverso na base e no topo e as perdas devido a presenca dos injetores.
Na Equacéo (4.54) o calculo é realizado sobre a massa especifica do liquido, o que
€ uma simplificacdo quando se trata de meios trifasicos. Entretanto Heijnen et al.

(1997) afirmam que tal simplificacdo é bastante razoavel.

Substituindo as equacdes (4.53) e (4.54) em (4.47) obtém-se:

%
2gH, Ps
v, { K, {(ggf—gge)—(esi—ese)(m —lm (4.55)

A Equacao (4.55) é dependente ainda da fragdo volumétrica do gas e dos solidos

presente no meio; no entanto, trabalhar com estes parametros pode ser custoso.
Alguns autores tém langado méao de equagdes empiricas para contornar o problema.
Entretanto isto limita seu uso a um caso particular. Este problema & contornado por
Heijnen et al. (1997) realizando um balango de volume nas fases liquida, sdlida e

gas do sistema.
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O balango aplicado a fase gas incorpora o efeito da recirculagdo das bolhas. Pode

entao ser representado da seguinte forma:

Vieud, = ! + AU

gi*hi ge“ e g
JR
Vazdo de gds no tubo interno Vazdo devido a recirculagdo do gas Vazao injetada

Sendo,

Vgi: velocidade absoluta do gas no tubo interno (m/s);
Vge: velocidade absoluta do gas no tubo externo (m/s);
Ug: velocidade superficial do gas (m/s);

Agji: area do tubo externo/interno (m?);

A: area total (m?).

A velocidade absoluta do gas pode ser escrita como sendo:

Vgi = (Vu + Ugi)
Vge = (VLe - Uge)
Sendo,

Vgi € Vge: velocidade relativa do gas no tubo interno e externo (m/s);

Vi e Vie: velocidade do liquido no tubo interno e externo (m/s).

(4.56)

(4.57)

(4.58)

Heijnen et al. (1997) faz a suposicdo que a velocidade relativa das bolhas é

semelhante a velocidade desenvolvida por um grupo de bolhas podendo entdo ser

escrito que:
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Si se K} (459)
SendoUs a velocidade de deslocamento do gas dada em [m/s].

Tomando as equacgdes (4.57), (4.58) e (4.59) e introduzindo na Equacao (4.56) e

dividindo os membros por A, resulta:

(V, +Uslem=V,, ~U,Je, (A-m)+U, (4.60)

A . ,
Sendom = [7j a razao entre area do tubo interno e area total.

Balango de volume da fase liquida

A vazao da fase liquida no tubo externo deve ser igual a vazao no tubo interno.

Entao:

VLiAi (1 - ggi - gsi ) = VLeAe (1 - gge - 8se)
[ -

€L €le

(4.61)

No regime lll as diferengas entre as fragdes de liquido no tubo interno e no externo

nao devem ser muito grandes; desta forma, pode-se escrever que,

VLiAi = VLeAe (4.62)

A velocidade de circulacdo pode ser determinada como a média entre as

velocidades presentes no tubo interno e externo.

VL — VLiAi + VLeAe

p (4.63)

A relagao apresentada na Equacéo (4.62) juntamente com a Equacao (4.63) fornece

a seguinte relagao:



46

V, =2mV, =2(1-m)V,, (4.64)

Com este resultado pode-se reescrever a Equagéao (4.60) na forma:

(v, +2mU e, =[V, —20-m)U Je,, +2U, (4.65)

A Equacao (4.65) combinada com a expansao global resulta em uma relagao entre a
diferenca de expansdo do tubo interno e externo como fungdo da velocidade
superficial do gas, a expansédo global e a velocidade de circulagdo. A fragéo

volumétrica global de gas pode ser expressa como:

_ Vol +Vol,,

&,
8 Vol

=me, +(1-m)e,,

(4.66)
Sendo,

Volgi: volume de gas no tubo interno (m?3);

Volge: volume de gas no tubo externo (m?);

Vol: volume total (m3).

Portanto a combinagéao da Equacgao (4.66) com a Equacéo (4.65) resulta em:

v, -eU,)
(e 6. )= T (4.67)
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Balango de volume da fase sélida

Para a fase sélida a mesma aproximacéao feita para fase liquida pode ser usada.
Admitindo que n&o haja adicdo de particulas sélidas podemos dizer que o fluxo de

sélidos no tubo interno seja equiparado ao fluxo no tubo externo.

VsigsiAi = VsegseAe (468)

Sendo Vi e V¢ as velocidade absoluta do sélido no tubo interno e externo dadas em
[m/s]. A velocidade absoluta dos solidos pode ser escrita da mesma maneira que foi

adotada para o gas:

Vi=W,-Ug) (4.69)

I/se = (VLe + Usse) (470)

Sendo Uggi € Usse as velocidades relativas das particulas no tubo interno e externo
medidas em [m/s]. Novamente se faz a suposi¢cdo que a velocidade relativa das

particulas € semelhante a velocidade desenvolvida por um grupo de particulas.

Entao:

ssi sse ss (471)
Sendo Ugs a velocidade do grupo de particulas solidas [m/s].

Tomando as equacgdes (4.69), (4.70) e (4.71) e introduzindo na Equacao (4.68) e
dividindo os membros por A, resulta:

(VLi - Uss )gsim = (VLe + Uss )gse (1 - m) (472)

Adotando a relagéo obtida pela Equacéao (4.64) e combinado com a Equacgéao (4.72),

obtém-se:
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(VL —2m Uss )gsi = [VL + 2(1 - m)Uss ]gse (473)

A fracdo volumétrica de solidos presente no sistema pode ser determinada da

mesma forma que foi feita para a expansao global.

Vol ; + Vol
£ =M:mgﬁ +(1-m)e,,

s Vol (4.74)
Sendo,

Vols;: volume de sélidos no tubo interno (m3);

Volse: volume de sélidos no tubo externo (m?3);

Vol: volume total (m?3).
A combinacao das equacgdes (4.73) e (4.74) resulta em:

USS

(gsi - gse ) = 28&' VL (475)

A diferenca entre as fragoes de sdlidos presentes no tubo interno e externo passa a
ser uma fungdo da velocidade do grupo de particulas, da fragdo volumétrica de

sélidos presente no sistema e da velocidade de circulagao.

Tomando as equacbes (4.67) e (4.75) e introduzindo-as na Equagao (4.55), o

resultado é uma equacao explicita para a velocidade de circulagao.

%
4gH, Ps
v, = {[K—/]{Ug —&,U,—&,U, [P_L —1Jﬂ (4.76)

Se os pardmetros forem constantes, entdo a velocidade de circulacdo pode ser uma
funcdo da geometria do reator, representada pelos termos de atrito e altura efetiva
do tubo interno e pela velocidade superficial do gas, massa especifica do sdlido e

expanséo global. Deve também ser conhecida a relagédo entre a expanséao global e a
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velocidade superficial do gas. Nao ha nenhum termo explicito para a relagdo entre a

area do tubo interno e externo no modelo proposto.

O modelo, segundo os resultados apresentados por Heijnen et al.(1997), pode
prever a velocidade de circulagao do liquido no Regime Il razoavelmente. Entretanto
para obter mais precisdo nos resultados seria necessario um conhecimento maior

das relagdes entre fragées volumétricas de gas e a distribuicdo de gas e sdlidos.

4.9. Influéncia da hidrodinamica do reator no tratamento biolégico

4.9.1. Biofilme

O biofilme pode ser definido como uma estrutura complexa de células e produtos
extracelulares — como polimeros — que se forma espontaneamente aderida ou em
forma de flocos (NICOLELLA et al., 2000a).

Ainda de acordo com Nicolella et al. (2000a), no campo da biotecnologia ambiental,
o biofilme tem sido amplamente utilizado, principalmente por apresentar as seguintes

vantagens:

1. Capacidade de tratar grandes volumes de solugéo;

2. A existéncia de uma diversidade de microrganismos na estrutura do biofilme;
e

3. Os sistemas podem ser operados com alta concentragao de biomassa, sem a
necessidade de sedimentar a biomassa retida. Apenas um tratamento
posterior do efluente é necessario para remover o restante da biomassa

suspensa (desprendida).

O crescimento da biomassa em sistemas de tratamento de esgoto pode se dar de
duas formas principais. Em sistemas de lodos ativados, por exemplo, seu
crescimento é disperso, ou seja, a biomassa cresce de forma dispersa no meio
liquido, sem nenhuma estrutura de sustentacdo. No entanto, seu crescimento pode

ser aderido a um meio suporte — podendo ser um material sélido natural ou artificial
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—, formando um biofilme. Este processo é o que ocorre em reatores aerdbios de leito

fluidizado e pode ser observado na Figura 4.14.

Figura 4.14: Biofilme aderido a uma particula sélida. Fonte: Nicolella et al. (2000b)

Os biofilmes podem se desenvolver em praticamente qualquer superficie exposta a
um ambiente aquoso. O desenvolvimento de um biofiime sobre uma superficie
exposta ao escoamento de um fluido é resultado de varios processos fisicos,
quimicos e bioldgicos, incluindo os seguintes (TRULEAR e CHARACKLIS, 1982):

v’ transporte e adsor¢cao de moléculas organicas a superficie;

v transporte de células microbianas para a superficie;

v transformagdes microbianas na superficie, com producdo de polimeros

extracelulares que possibilitam a aderéncia do biofilme;
v' desbastamento do biofilme causado pela acao de tensdes de cisalhamento do

escoamento.

Segundo lwai e Kitao (1994), o processo de formagédo do biofilme ocorre em trés

estagios, cujas caracteristicas séo apresentadas no Quadro 4.3.
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Quadro 4.3: Estagios da formagao do biofilme. Fonte: lwai e Kitao (1994)

Espessura do .y
P Caracteristicas

biofilme
¢ O filme é fino e frequentemente ndo cobre toda a superficie
do meio suporte;
¢ O crescimento bacteriano se da segundo uma taxa
Fina logaritmica;

e Todos os microrganismos crescem nas mesmas condi¢des,
com o crescimento, sendo similar ao de uma biomassa

dispersa.

e A espessura do filme torna-se maior;

e A taxa de crescimento bacteriano torna-se constante;

e A espessura da camada ativa permanece inalterada,

independentemente do aumento da espessura total do filme;

Intermediaria e Caso o suprimento de matéria organica seja limitado, os
microrganismos assumem um metabolismo suficiente apenas
para sua manuteng¢ao, nao havendo crescimento bacteriano;

e Caso o suprimento de matéria organica seja inferior aos

requisitos para manutencgao, a espessura do biofilme torna-se

menor.

e A espessura do biofilme atinge um valor bastante elevado;
e O crescimento microbiano é contraposto pelo proprio
decaimento dos organismos, pelo consumo por outros
Elevada organismos e pela tensao de cisalhamento;
e Partes do biofilme podem ser desalojadas do meio suporte;
e Caso o biofilme continue a crescer, sem ser desalojado do

meio suporte, ocorrerdo entupimentos do biofiltro.

O transporte de massa ou, no caso, substrato por processos difusivos nos biofilmes
€ resultado da existéncia de um gradiente de concentragdo nas suas proximidades.
A profundidade da penetracao do substrato depende da porosidade, concentragao
do substrato, da taxa de transferéncia de massa na interface liquido-biofilme e da

taxa de reagao dos microrganismos (Nicolella et al, 2000a).
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A relevancia relativa desses fatores depende da estrutura fisica e propriedades
estruturais dos flocos e biofilmes. Assim, os transportes de massa sdo geralmente
mais rapidos em flocos devido ao seu pequeno tamanho e a sua alta porosidade.
Seguindo esta linha de raciocinio poderia ser considerado desvantajoso o uso de
biofilmes aderidos em particulas sodlidas; entretanto, a alta velocidade de

sedimentacgao colabora na retencédo da biomassa.

Os compostos necessarios para o desenvolvimento bacteriano sdo adsorvidos a
superficie do biofilme, sendo em seguida transportados por difusdo através do
biofilme, e metabolizados pelos microrganismos. Soélidos de natureza coloidal ou
suspensa necessitam, antes, ser hidrolisados a moléculas menores. Os produtos
finais do metabolismo sdo transmitidos em sentido contrario, na direcido da fase

liquida. A Figura 4.15 ilustra o funcionamento do biofilme no tratamento de esgotos.

Biofilme

| -

Meio Suporte Anaerdbio  Aerdbio Esgoto

DBO

oD
NH4+

(v

Figura 4.15: Representacédo esquematica de um biofilme. Adaptado de Von Sperling (1996b)
por Gebara (2006)

Nos reatores aerobios, como os de leito fluidizado, o oxigénio é consumido a medida
que penetra no biofilme, até atingir valores que determinam condigdes andxicas ou
anaerdbias. De tal forma, podem desenvolver-se duas camadas no biofilme,
dependendo da espessura do biofilme e da quantidade de oxigénio dissolvido (OD)
do fluido externo. Os gradientes de concentragcdo resultantes do processo e o

estabelecimento de camadas no biofilme sao ilustrados pela Figura 4.16.
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Figura 4.16: Gradientes de concentragao de substrato (S) em biofilmes de diferentes
espessuras. Adaptado de Lubberding (apud Von Sperling, 1996b) por Gebara (2006)

A formacao do biofilme é fortemente influenciada pelas condi¢cdes hidrodindmicas

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 condigdo do transporte de

nutrientes as regides mais profundas por meio de processos difusivos.

Além do atrito, as tensdes de cisalhamento entre o meio liquido e a superficie

também provocam alteragcdes de espessura. Pode-se observar o efeito do meio

liquido sobre as bioparticulas na Figura 4.17.
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Figura 4.17: Estrutura do biofilme — (a) representacado esquematica da influéncia da
concentracao do substrato (aumentando da esquerda para direita) e das forgas de atrito
(diminuindo da esquerda para direita); (b) simula¢do do biofilme sob a agao do campo de

velocidades. Adaptado de Nicolella et al. (2000b) por Gebara (2006)

A Figura 4.17a representa o efeito das tensdes entre o meio fluido e o biofilme. Estas
tensdes estdo aumentando da esquerda para direita, provocando uma mudanga na
sua superficie até o ponto de ocorrer o desprendimento do biofilme. A Figura 4.17b,
por sua vez, mostra uma simulagdo numeérica do escoamento proximo a superficie
do biofiime. Podem-se observar altos gradientes de velocidade, o que sugere a

existéncia de tensdes de cisalhamento nesta regido.

O aspecto negativo da influéncia da hidrodindmica é que, dependendo das
condigdes de fluxo, podera ocorrer o desprendimento de grandes quantidades de
biomassa ativa, o que implicara em seu carreamento para fora do reator devido a

alta velocidade de circulagao.
4.9.2. Distribuicao de microrganismos aerébios e anaerébios no biofilme
O biofilme possui uma estrutura espacial heterogénea, onde é possivel observar a

existéncia de diversas espécies de microrganismos. As figuras 4.18 e 4.19

apresentam o perfil de um biofilme aderido a uma particula sélida, idealizado por
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Hagedorn-Olsen et al. (1994), onde, de acordo com os autores, € possivel observar

como se comporta o perfil da concentragao de oxigénio no interior do biofilme.

A Figura 4.18 propde a existéncia de uma regido aerdbia localizada na camada mais
externa do biofilme e uma anaerdbia-andxica localizada na camada mais interna do

filme préxima ao material suporte.
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Figura 4.18: Perfil de concentragdo de oxigénio, Figura 4.19: Perfil de concentragéo de
matéria organica e nitrato no biofilme — oxigénio, matéria organica e nitrato no biofilme
Completamente penetrado pelo nitrato. — Parcialmente penetrado pelo nitrato.
Adaptado de Hagedorn-Olsen et al. (1994) por Adaptado de Hagedorn-Olsen et al. (1994) por
Gebara (2006) Gebara (2006)

A Figura 4.19 propde uma configuragdo um pouco diferente dependendo da
espessura do biofilme; ou seja, a existéncia de uma regido aerébia localizada na
camada mais externa do biofilme, uma anaerdbia localizada na camada mais interna

do filme, proxima ao material suporte e, no meio destas duas, uma camada andxica.

Segundo Hagedom-Olsen et al. (1994), pode ocorrer a condicdo apresentada nas
figuras 4.18 e 4.19, dependendo da espessura do biofiime, que é fortemente

influenciada pelas condigdes de fluxo do reator.

Com relacao a distribuicdo dos microrganismos no interior do biofilme, diversos
trabalhos apresentados na literatura propdem que os organismos heterotroficos

devem estar presentes na camada mais externa, ou seja, na linha aerdbia do
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biofilme e os organismos autotréficos, de crescimento mais lento, deverao aparecer

nas camadas mais internas.

A Figura 4.20 apresenta o perfil da concentragdo de nitrogénio através do biofilme,
conforme proposto por Iwai e Kitao (1994). Segundo os autores, a coexisténcia de
duas regibes anaerdbia e aerObia € conveniente para a remocgdo biologica de

nitrogénio.

| Conc.

= —1 —"NO,-N

superficie do

" biofilme

anaerdbia aerdbia

Figura 4.20: Perfil de nitrogénio no interior do biofilme. Adaptado de Iwai e Kitao (1994) por
Gebara (2006)

A eficiéncia no processo de nitrificacao e desnitrificacdo dependera da concentragao
de oxigénio no meio liquido e da espessura do biofilme. Ilwai e Kitao (1994)
argumentam que deve existir uma concentragcdo 6tima de oxigénio no meio liquido

para promover a maxima remog&o de nitrogénio.

Okabe et al. (apud Giseke et al., 2002) relatam que a presenca de substrato nos
esgotos resulta na competicdo por oxigénio dissolvido e espago no biofilme entre as
bactérias nitrificadoras e as bactérias heterotréficas. Segundo o autor a inibicédo ou a
eliminacao das bactérias nitrificadoras por esta competicao inter-espécies leva a um
decréscimo na eficiéncia ou até mesmo na faléncia do processo de nitrificacdo e

desnitrificacao.
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4.9.3. Influéncia das caracteristicas da particula na formagao do biofilme

A quantidade de biomassa que pode ser acumulada no reator depende da area
superficial das particulas e a espessura do biofiime. De acordo com Heijnen et al.
(1993), a penetracdo de oxigénio num biofilme raramente excede 0,1 mm de sua
camada. Desta forma, biofilmes mais espessos nado contribuem para a capacidade

de conversao aerobia.

O total da area superficial das particulas esta relacionado com a fragao volumétrica
de solidos no reator e o didmetro das particulas. Altos valores de fracdo volumétrica
de solidos levam ao decréscimo da transferéncia de oxigénio, além da possibilidade
do "air-lift" ndo suspender as particulas (HEIUNEN et al., 1993).

Para Heijnen et al. (1993), no que diz respeito a concentracdo de biomassa, existe
um didmetro ideal da particula — em torno de 0,2 mm - quando considerados
materiais suporte com a mesma densidade da areia. Um menor didmetro geraria
uma baixa velocidade de sedimentacdo, enquanto um didmetro maior provocaria
uma menor area superficial e logo menos biomassa. A Figura 4.21 apresenta estes

efeitos.

A  Limitagéo Limitag3o _
Velocidade de Superficie da
C, Sedimentacéo da Particula Particula
(kg/m?)
T 40
30
20
Vsup=12m/h
10 — Particula de Areia 10% (viv)
| | | >
0,1 0,2 0,3

— d_(mm)

Figura 4.21: Efeito do didmetro das particulas na concentragao de biomassa. Adaptado de
Heijnen et al.(1993)
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Quanto ao tipo de particula a ser utilizada, em relagdo aos processos de formagao

do biofilme, a rugosidade de sua superficie tem extrema importancia. Mulder (apud

Heijnen, 1993) obteve esta conclusdo apds observar que os biofiimes sempre

surgem na superficie das cavidades da particula. No entanto, ao se considerar

resisténcia mecanica suficiente e custos, a escolha se limita a materiais minerais

naturais.

Além disso, a velocidade de recirculagcao pode diminuir consideravelmente com altos

valores de solidos. Para o material particulado permanecer em suspensao, este

parametro € de grande importancia. Trés importantes resultados do experimento de

Heijnen et al. (1993) podem ser observados:

1.

2.

3.

Para baixas velocidades do gas a velocidade de circulacdo € maior que a
velocidade de ascensao de uma unica bolha (0,25 m/s), o que demonstra que
0 gas recircula no tubo de descida. Esse fato esta de acordo com a
constatagdo de que a incorporagdo de gas que ocorre € praticamente a

mesma que ocorre nas colunas sem recirculacao;

A adicado de material particulado (carreado) leva ao decréscimo de velocidade
de circulagao. Mais especificamente, leva a crer que exista uma velocidade
superficial critica do ar, abaixo da qual a circulacdo ndo pode ser mantida.

Esta velocidade pode variar de 0,005 a 0,015 m/s;

A velocidade de circulacdo obtida para a situacdo sem particulas concorda
com as correlagdes da literatura para a velocidade do liquido, (Heijnen et al,
1984), prevista por V,=(g.H.Uy)". Segundo Heijnen et al. (1993), os efeitos
de velocidade superficial do gas e a concentragao de particulas tém o mesmo
efeito tanto em escala natural, como no reator em escala piloto. Ha,
entretanto, duas diferencas que merecem atencgao; a velocidade de circulacéo
do liquido em escala natural € maior de acordo com a férmula citada, no
entanto, as particulas — também na escala natural — permanecem em

suspensao mesmo a baixas velocidades do gas.
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Destas observagdes considera-se que ocorre mistura ideal liquido/sdélido no reator
natural de air-lift. Mesmo considerando-se reatores de diferentes alturas nao se

detectou a existéncia de gradientes de concentragcéo de solidos.

4.9.4. Efeitos da hidrodinamica do reator na formagao do biofilme

O processo de formagédo do biofiilme é composto por trés estagios. O primeiro
consiste na evolugcdo de células a micro-colonias; este processo € positivamente
influenciado pela rugosidade do material suporte. O segundo estagio depende do
crescimento das micro-colbnias a pequenos biofilmes, o qual é influenciado
negativamente pela concentracdo do material suporte. Em uma terceira fase devera

ocorrer o crescimento do biofilme propriamente dito (HEIJNEN et al., 1992).

Segundo Heijnen et al. (1992), a formacao de biofiimes acontecera somente se a
taxa de diluicdo for maior do que a taxa de crescimento especifica maxima dos

microrganismos.

Na Figura 4.22 a seguir € mostrada a concentragdo de biomassa na particula

dividida pela concentracdo de biomassa em suspensao em fungdo da taxa de

diluigao.
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Figura 4.22: Relacao entre a biomassa na particula e a biomassa em suspensao, em fungao
da taxa de diluicdo. Adaptado de Heijnen et al. (1992)
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Na Figura 4.22 fica evidente que, quanto maior a taxa de diluigdo, maior a formagao
de biofilme. No reator havera sempre uma competicdo entre o crescimento de

microrganismos em suspensao e 0s microrganismos presentes nos biofilmes.

A formacao de biofiime somente ocorrera se os microrganismos em suspensao
forem retirados rapidamente do reator. Desta forma, o efeito do tempo de detencéao
hidraulica, a uma carga organica aplicada constante, € bastante significativo, ou
seja, quanto menor o tempo de detengéo hidraulica, maior a formagao de biofiime
(HEIUNEN et al., 1992).

Para confirmar tal afirmacéo, Heijnen (op. cit.) apresenta os resultados contidos nas

figuras 4.23 e 4.24 a seguir.

120

21

48

Biomassa na particula/Biomassa em suspensdo

Tempo de detencao hidraulica (h)

Figura 4.23: Relagao entre a biomassa na particula e a biomassa em suspensao, em fungao
do tempo de detengédo hidraulica. Adaptado de Heijnen et al. (1992)



61

100

TDH = 0,5h

Porcentagem (%)

Tempo (dias) Tempo (dias)

Figura 4.24: Efeito do tempo de detencéo hidraulica no desenvolvimento do biofilme em
reator Biofilm Airlift Suspension (BAS). Adaptado de Heijnen et al. (1992)

Nota-se ainda na Figura 4.24 que, de acordo com Heijnen et al. (1992), as trés fases
da figura correspondem aos trés estagios de formacédo do biofilme definidos

anteriormente.

Caso o tempo de residéncia seja longo, os microrganismos em suspensao podem
acumular no reator. Estes irdo competir com os microrganismos aderidos no meio
suporte; no entanto, os seres em suspensdo terdo a disposicdo uma maior
concentracdo de substrato. Como resultado, a taxa de crescimento dos

microrganismos em suspensao sera maior do que a dos aderidos.

Nogueira et al. (2002) observou em trabalho realizado com dois reatores com
biofilmes operando em dois tempos de retengao hidraulica diferentes (0,8h e 5,0h)
que a nitrificacdo e a remogao de carbono combinadas, em condigdes limitadas de
oxigénio, puderam ser efetuadas no reator com baixo tempo de retencéo, porém

falhou no outro reator.

Segundo esses autores, esta inesperada descoberta foi causada pela formacgao de
uma espessa camada heterotrofica sobre o biofilme responsavel pela nitrificagdo no
reator com TDH de 5 horas, a qual limitou o fornecimento de oxigénio. Assim, pode-

se concluir que o prolongamento do tempo de detencdo hidraulica nem sempre é
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suficiente para aumentar a nitrificacdo e a remocéo de nitrogénio em reatores que

utilizam biofilmes.

A velocidade de fluxo também esta intimamente ligada a formacéo do biofilme. Altas
velocidades aumentam a ocorréncia de choque entre as particulas, o que provoca
um desprendimento de parte das camadas externas do biofiime, alterando, assim,

suas caracteristicas.

A erosao, vista como a remocao continua de pequenas particulas da interface
biofilme-liquido, gera um biofilme com superficie mais lisa. Por sua vez, a perda de
pedacos maiores de biofiime, geralmente ocorrida préxima a interface biofilme-
substrato, leva a um aumento da rugosidade do biofilme (PICIOREANU et al., 2000).

O efeito da velocidade de fluxo ascendente sobre a concentragdo de biofilme, de
acordo com Shieh et al. (1981) pode ser resumido na Figura 4.25. As conclusdes

que podem ser obtidas da figura sdo as seguintes:

v' Quanto maior a espessura do biofilme, maior a taxa de diminuigdo da
concentragdo de biomassa com o aumento da velocidade. Portanto, o
decréscimo na concentracdo de biomassa, com o aumento da velocidade de
fluxo, € muito mais significativo quando o biofilme é mais espesso;

v' Para um dado tamanho do meio, existe uma velocidade superficial em que
duas diferentes espessuras de biofilme produzem a mesma concentracao de

biomassa no reator.
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Figura 4.25: Efeito da velocidade sobre a concentracao de biomassa. Adaptado de Shieh et
al. (1981)

As tensbes de cisalhamento que ocorrem devido ao atrito entre as particulas
proveniente do acréscimo da velocidade de circulagéo do fluido no reator provocam
o desprendimento de camadas, o que altera a espessura do biofilme e, desta forma,

sua estrutura.

O efeito da espessura do biofilme sobre a concentragcdo de biomassa € mostrado na
Figura 4.26. Verifica-se que, para meios de tamanho menor, a manutengdo de
biofilmes mais finos apresenta a vantagem de prevenir o arrastamento da biomassa

em altas velocidades de fluxo.



Figura 4.26: Efeito da espessura do biofilme na concentragdo de biomassa. Adaptado de
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A concentracdo de biomassa também depende do didmetro das particulas. Este

efeito é previsto por Shieh et al. (1981), em seu modelo, para varios didametros das

particulas e € apresentado na Figura 4.27.

Concentracao de biomassa (mg/l)

- densidade do meio 2,65 g/ml
- densidade do biofime seco 0,072 giml
- espessura do hiofilme 100 microns
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Figura 4.27: Efeito do tamanho do meio na concentracdo de biomassa. Adaptado de Shieh

et al.(1981)
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As curvas mostram, como uma tendéncia unica, um aumento na concentragao de
biomassa com o aumento de tamanho do meio, até que um maximo € atingido. O
valor maximo depende tanto do meio quanto da velocidade ascendente. A Figura
4.27 mostra também a tendéncia de carreamento de biomassa para meios de

tamanho menor quando uma espessura critica de biofilme ¢é atingida.

Devido a existéncia de um ponto de maximo para cada curva, € possivel obter a
mesma concentracdo de biomassa com tamanhos diferentes de particulas, para uma

velocidade de fluxo e espessura do filme bioldgico.

As transferéncias interna e externa de massa sao outro importante parametro no
estudo da formacdo do biofiime. E através deste estudo que se pode quantificar a
concentracao de oxigénio nas diversas camadas do biofilme e, consequentemente,

definir zonas aerdbias, andxicas e anaerdbias em sua estrutura.

Devido a baixa solubilidade do oxigénio na agua, seu fornecimento em quantidade
suficiente para atender a demanda dos microrganismos em biofilmes € uma das

maiores limitagdes do uso deste tipo de reator para o tratamento de esgoto.

Estudos do fluxo de oxigénio conseguidos com o auxilio de micro-eletrodos
apresentam maximos valores de fluxo de aproximadamente 10 g/m?.d (Nishidome et
al. apud Casey et al., 1999), um valor similar ao calculado por Tijhuis et al. (apud
Casey et al., 1999) e que corresponde a uma penetracdo de oxigénio calculada na

ordem de 100 um de profundidade.

No entanto, valores atuais dependem da densidade do biofilme, da difusividade
efetiva de oxigénio no biofilme e dos microrganismos presentes. Além do mais, a
espessura do biofilme geralmente excede a penetragdo do oxigénio, fazendo com
que uma fragao significativa do biofilme n&o participe dos processos aerobios de
degradacéao do substrato (CASEY et al, 1999).
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Casey et al. (1999) estudaram o fluxo de oxigénio em biofilmes em um Membrane-
Aerated Biofilm Reactor (MABR). A Figura 4.28 mostra a relagao entre o fluxo de

oxigénio e a espessura do biofilme em diferentes concentracdes de acetato.
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Figura 4.28: Perfil do fluxo de oxigénio em biofilmes em fungao das espessuras e
concentragdes de acetato. Adaptado de Casey et al. (1999).

Em todos os ensaios foi utilizada uma pressao de oxigénio intramembrana de 1 bar
para os calculos. Em altas concentragcdes de acetato nos biofiimes mais finos, a
penetracao de acetato do biofilme foi completa e o oxigénio foi o fator limitante.
Acima de uma espessura critica de biofilme, o acetato e o oxigénio se tornam
limitantes. Em baixas concentracdes de substrato, em biofilmes finos, ocorreu uma
penetracdo completa de oxigénio no biofilme, e a limitacdo deu-se por conta do
acetato. De forma geral, em biofilmes mais espessos, o substrato ndo é capaz de

penetrar totalmente, predominando, assim, uma dupla limitagao.

O uso de oxigénio puro proporcionaria uma maior penetracdo de oxigénio no
biofilme, mas esta estratégia ndo €& muito utilizada pela baixa eficiéncia na

transferéncia de oxigénio e ao seu alto custo operacional.
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5. MATERIAL E METODOS

Para o estudo hidrodindmico do reator, serdo utilizadas agua limpa (potavel) e areia,
que devera estar suspensa no meio. A bancada experimental foi instalada no
Laboratério de Hidrologia e Hidrometria da Faculdade de Engenharia de llha Solteira
(FEIS).

O desenvolvimento do presente estudo foi realizado utilizando quatro reatores
aerobios de leito fluidizado construidos com tubos de PVC (policloreto de vinila).
Cada reator possui um tubo externo de 250 mm e um tubo interno de didmetro

variavel.

A altura nominal do reator é 2,60 m e a altura da coluna de fluido é 2,35 m. O tubo
interno apresenta altura igual a 2,22 m, posicionado a 5 cm acima do fundo do
reator. Os reatores ainda sao dotados de injetores de ar comprimido, se fazendo

necessario um compressor de ar.

O tubo interno apresentava inicialmente uma altura de 2,10 m, no entanto seu
comportamento foi insatisfatério por proporcionar uma grande quantidade de gas no
separador de sélidos, o que pdde ser notado visualmente. Em decorréncia disto,

decidiu-se por prolonga-lo em 12 cm com a finalidade de minimizar este efeito.

Esses injetores foram confeccionados em PVC e possuem um didmetro de 40 mm

cada, perfurados em 6 carreiras com 26 furos. Cada furo possui um didmetro
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aproximado de 1 mm, proporcionando uma area total de injegdo de ar de cerca de
1,23 cm?. O topo do injetor encontra-se 15 cm acima do fundo do reator. A Figura 5.1
mostra detalhes do injetor, bem como do fundo do reator composto por uma entrada

de ar comprimido de 12,5 mm (%2") e por um dreno de 25 mm (17).

Figura 5.1: Detalhe do injetor de ar e do fundo do reator

Gebara (2006) observou, quando da utilizagdo de pedras sinterizadas como
difusores de ar, que a medida que se aumentava a vazao de ar, a heterogeneidade
do leito aumentava e surgiam grandes cavidades, sugerindo a ocorréncia do
pistonamento, além de apresentarem resisténcia mecanica insuficiente. Devido ao
comportamento hidrodindmico insatisfatorio, Gebara (op. cit.) prop6s injetores, como

os apresentados na Figura 5.1, os quais apresentaram bons resultados.

A vazao de entrada de ar comprimido no sistema & controlada por um rotametro, o
qual se localiza ap6s valvula reguladora de presséo. Estes equipamentos permitem

controlar a vazao de ar injetada no reator.

Por conveniéncia, os reatores sdao nomeados conforme o didmetro de seu tubo

interno em milimetros. Assim sendo, os reatores a serem utilizados no trabalho
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serdo: R100, R125, R150 e R200. A Figura 5.2 apresenta o esquema do reator
R100.

L —

g

Figura 5.2: Esquema de um reator R100
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Como pode ser visto na Figura 5.2, o reator € dotado de dois piezdbmetros,
localizados nos tubos interno e externo, os quais estdo posicionados a 10cm e a
20 cm da base do reator, respectivamente. O Quadro 5.1 resume a geometria

desses reatores.

Quadro 5.1: Caracteristicas geométricas dos reatores.

Reator A; (m?) A. (m?) AJA; H (m) Lcircutacso (M)
R100 0,00785 0,04123 5,25 2,35 4,70
R125 0,01227 0,03682 3,00 2,35 4,70
R150 0,01767 0,03142 1,78 2,35 4,70
R200 0,03142 0,01767 0,56 2,35 4,70

A Figura 5.3 representa de forma esquematica os diversos equipamentos utilizados
para a realizagdo dos ensaios hidrodinamicos presentes neste trabalho, que seréao
descritos a seguir.

I M eddorde OD
- |
Condutivin etto de 4 canaks
Com putador
- ]
D Sonda

/N Valuh rgubdom \—

de pressao
~ Com pressorde ar
Rotam etro e

Figura 5.3: Representagao esquematica dos equipamentos utilizados.
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5.1. Verificacao de suspensao do meio suporte

A verificagdo consiste em coletar, em uma proveta graduada, 1 litro de amostra no
tubo de descida do reator. O material coletado deve permanecer durante 1 minuto
em repouso e, logo apds, deve-se medir o valor do volume decantado. Para a
retirada da amostra, foi instalada uma tomada com valvula de fecho rapido na

parede do tubo externo, conforme apresentado na Figura 5.4.

Figura 5.4: Detalhe da torneira para retirada de amostra do reator

Para a constatagcdo de que a concentragdo de areia presente no reator é a desejada
de 100 g/l — conforme pré-estabelecido — foi preparada previamente uma mistura
com a mesma concentragdo, com o auxilio de uma balanga de precisao e, entao,

comparou-se 0s volumes de areia sedimentados na proveta.

A definicdo da concentragdo do meio suporte em 100 g/l para os ensaios de K a nos
quatro reatores foi definida em fungdo da necessidade de encontrar um equilibrio
entre a disponibilidade de superficies para a formacao do biofiime e da suspensao
da areia de forma homogénea. Estudos anteriores, como o de Hernandes (2002),

apresentam resultados satisfatérios para esta concentracio.
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Entretanto, para verificar o efeito da fragdo volumétrica de solidos na hidrodinamica
do reator foram realizados ensaios para concentragdes de areia que variam de 30 a
150 g/l, como é descrito neste capitulo. A verificacdo de suspensao do meio suporte

para estas concentragdes é realizada com o mesmo método, previamente descrito.

Quando da escolha do diametro das particulas, esses critérios também foram
decisivos, pois uma particula relativamente pequena proporcionaria, para mesmas
concentracdes, uma maior area de contato para o crescimento do biofilme. Desta

forma, o didmetro estipulado foi de aproximadamente 0,28 mm.

5.2. Ensaio de velocidade de circulagao do fluido

Os ensaios de velocidade de circulacdo foram realizados com o auxilio de um
sistema de medicao de condutividade elétrica da agua, composto por quatro sondas,
sendo duas posicionadas no tubo de descida e duas no tubo de subida. Estas
sondas possuem as pontas banhadas a ouro para evitar a oxidagao durante a

experimentagao.

As sondas estdo interligadas a um condicionador de sinais que prové alimentacgéo
com corrente alternada e o condicionamento do sinal elétrico resultante. Elas
detectam a presencga do tragador — cloreto de sodio (NaCl) — e emitem sinais para

que a leitura possa ser feita.

Os dados de tensdo de duas sondas sao lidos em intervalos constantes de tempo
pelo programa de aquisi¢ao de dados (dez leituras por segundo). O sistema efetua
esta leitura por meio de uma interface de conversao Analdgico-Digital de 12 bits de

resolucao.

Esse sistema permite o uso simultdneo de varias sondas e a aquisicdo dos dados
por meio de um computador, incluindo softwares para a operacéo e calibracdo do
sistema. O sistema foi baseado em equipamento desenvolvido por Guardia Filho

(2001) para estudos do tipo.
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A Figura 5.5 apresenta o detalhe da sonda instalada no reator, bem como o

condutivimetro de quatro canais utilizado para o ensaio.

(@) (b)

Figura 5.5: (a) sonda instalada no reator e (b) condutivimetro de quatro canais.

A adicao de NaCl se deu por meio de um suporte instalado no topo do reator provido
de um tubo de PVC de %" posicionado no alinhamento do eixo longitudinal do tubo
interno do reator. A solugao era armazenada no tubo do suporte — ainda fechado em
sua extremidade inferior — do qual, em seguida, era retirada a tampa para que o sal
fosse introduzido no reator em um curto espago de tempo, a fim de evitar uma prévia

dispersao do mesmo.

O resultado obtido de um ensaio deve ser semelhante ao mostrado na Figura 5.6.
Pode-se notar que a curva para cada sonda apresenta picos que representam o
instante em que a maior concentracdo da nuvem de tracador passa pela sonda,

diminuindo a tensao.
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Figura 5.6: Tensdo em fungao do tempo durante ensaio com tragador

O comportamento das resisténcias ao longo do tempo permite identificar dois
intervalos de tempo, t; e t4, como pode ser observado na Figura 5.6, os quais
representam o tempo necessario para o tragcador percorrer um ciclo completo. Os
intervalos de tempo t4 e t3, por sua vez, definem o tempo necessario para o tragador
percorrer a distancia entre as duas sondas. Teoricamente os intervalos t; e t3 devem

ser iguais, assim como o0 que deve acontecer com os intervalos t; e t4.

As vazdes de ar — controladas através do rotametro — utilizadas nos ensaios com
agua limpa sao 300 I/h, 500 I/h, 700 I/h, 1000 I/h, 1500 I/h, 2000 I/h e 2500 I/h. Para a
verificagcao do efeito da presenca de sélidos no reator de forma pormenorizada, foi
realizada uma bateria de outros ensaios com o reator R100 variando-se a
concentragéo de areia, sendo estas 30 g/l, 70 g/l, 100 g/l e 150 g/I, para uma vazéo
constante de 2500 I/h.

Essa configuracao foi selecionada, pois seria capaz de manter o material suporte em
suspensao para as concentragdes determinadas, uma vez que proporcionaria
maiores velocidades de circulagdo para uma mesma vazdo de ar, quando

comparado aos outros reatores.

Com posse dos graficos gerados pelo movimento dos tragadores ao longo do reator,
sdo estimados ainda os tempos de mistura para todas as configuragdes e

parametros de funcionamento descritos neste item. O procedimento para tal é
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baseado nas concentracbes de sal representadas como leituras de tensdo nos

ensaios com tragadores.

O tempo de mistura considerado € dado pelo momento em que todas as leituras de
tensdo realizadas em um ciclo forem menores ou iguais a 5% do valor maximo da
leitura de tensdo do primeiro ciclo em referéncia a leitura final ja estabilizada. A

Figura 5.7 ilustra este método.
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Figura 5.7: Exemplo de procedimento para determinagao do tempo de mistura

Outro parametro identificado através deste ensaio € o coeficiente de dispersao
longitudinal do reator. O coeficiente é estimado a partir do tempo de passagem do
tragador ao longo da sonda e sua comparagao ao tempo gasto pelo tracador na
proxima passagem. Teoricamente, o tempo gasto na segunda passagem é maior
que o tempo gasto na primeira ao passo que o sal dispersou-se neste intervalo de

tempo, gerando uma nuvem de tragador maior.

O calculo é baseado em que a solugdo analitica para a concentragdo em
langamentos instantaneos apresenta um comportamento gaussiano. Assim, a massa

de tragador se distribui num determinado tempo conforme uma curva de Gauss, em
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que o comprimento de aproximadamente 95% da massa corresponde a quatro vezes
o desvio padrao. A Figura 5.8 apresenta essa curva.

f(x)

Figura 5.8: Distribuigdo normal na Curva de Gauss

Sabemos que,

2 _
o =2D,1, (5.1)
Sendo,

o: desvio padrao (m);

D.: coeficiente de dispersao longitudinal do reator (m?#s);

tq: tempo de duragdo da passagem da mancha pela sonda (s).

Substituindo 40 pelo comprimento da mancha (L) e determinando o intervalo entre a

primeira e a segunda passagem do tragador pela sonda obtemos,

L L
E _E - 2'DL'(td2 - tdl) (5'2)
Sendo,

Ly e Lo comprimento da mancha na primeira e segunda passagens pela
sonda respectivamente (m);
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tqa1 € tg2: tempo de duragédo da mancha na primeira e segunda passagens pela

sonda respectivamente (s).

No entanto sabe-se que L=V, .t4, € assim obtém-se,

— (VL -tdz)z - (VL 'tdl)z

D
t 321, (5.3)

Sendo,
V\: velocidade do liquido (m/s);

t,: intervalo de tempo entre as duas passagens do tragcador pela sonda (s).

Substituindo V| por AL/t, obtém-se finalmente,

D :ALZ th_tjl
) £ (5.4)

Sendo,

AL: distancia do percurso do tragador na passagem entre as sondas (m).

GIOVANNETTONE e GULLIVER (2008) apresentaram uma equacgao para o calculo
do coeficiente de dispersao longitudinal na qual este coeficiente é determinado por
ajuste da equacao aos dados de passagem do tragador pela sonda. Para isto, foi
utilizada injecdo instantanea de tragador fluorescente num reator airlift (concentragao

em funcdo do tempo).

L [(Bot, )" (z+iH-U,1)
C=C <1 exp| — L’ B
’;[( 4t j Xp( 4U,H t ¢ (5.9)

Sendo:

Ct: concentracao do tragador em regime permanente (kg/m?3);
Bo: numero de Bodenstein (B, = U,.H/D,)

tq: tempo de passagem do tragador pela sonda (s);
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t: tempo (s)
z: distancia vertical em relagcéo ao fundo do reator (m);
H: altura da coluna do liquido (m);

U.: velocidade superficial do liquido (m/s).

5.3. Determinacao do coeficiente de aeragao

Os ensaios para determinacao do K a foram realizados nos reatores piloto com agua
limpa e em meio trifasico, com o objetivo principal de verificar a eficiéncia dos

borbulhadores e estimar as vazdes de ar necessarias para as cargas organicas.

Para isso, utilizou-se um medidor portatil de oxigénio dissolvido marca DIGIMED —
DM-4, com termdmetro embutido. A determinagdo do coeficiente Ka seguiu a
metodologia padronizada para emprego com agua limpa, método ndo estacionario,
recomendada pela ASCE (1990).

O cloreto de cobalto foi utilizado como catalisador e o sulfito de sédio utilizado como
reagente, para anular a concentragdo de oxigénio do meio fluido, o qual &, em

seguida, reoxigenado.

O processo de reoxigenacao se caracteriza pela etapa iniciada apés uma mistura
completa do reagente e, por conseguinte, o registro de leituras ndo nulas de OD.
Estas leituras serdo anotadas em intervalos de tempo pré-definidos até que o OD

alcance um nivel préximo ao de saturacao.

Nos ensaios com agua limpa (meio bifasico), as vazdes de ar utilizadas sao 1000 I/h,
1200 I/h, 1500 I/h, 1800 I/h, 2100 I/h e 2500 I/h. Em meio trifasico, utilizando-se areia
em concentracao igual a 100 g/l, os ensaios, devem repetir as mesmas vazdes de
ar. Outros ensaios em meio trifasico com concentracdo de areia variando em um
intervalo de 30 g/l a 150 g/l foram realizados no reator R100 a vazdes de ar de
2500 I/h.
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Para se obter valores confiaveis de K a, foram realizados dois ensaios para cada
vazao de ar, sendo que, caso houvesse um erro acima de 10%, outro ensaio seria

realizado, desconsiderando-se, entdo, o ensaio mais discrepante.

De posse dos dados obtidos no ensaio, procedeu-se o calculo do K_a através de
uma regressao nao linear, conforme algoritmo recomendado pela ASCE (1990).
Para isto, foi utilizado o programa em linguagem de macros apresentado por Gebara
et al. (2001).

Nesse programa, os valores de K_a, Cs (concentragdo de saturagado de oxigénio) e
Co (concentracdo de oxigénio no tempo t=0) s&o ajustados a partir de uma
estimativa inicial fornecida manualmente. A Figura 5.9 apresenta a visualizagdo dos

dados no ambiente do programa, com os resultados fornecidos em vermelho.

E3 Microsoft Excel - kla100sa
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Figura 5.9: Exemplo da tela apés execugao do programa

Conforme método recomendado pela ASCE (1990), pode-se determinar o fluxo de

massa de oxigénio transferido pelo ar para o meio liquido. Este fluxo, denominado
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Taxa de Transferéncia Padrao de Oxigénio SOTR (Standard Oxygen Transfer Rate),
€ calculado a partir do coeficiente de transferéncia global de oxigénio K a, e do valor
da concentragcdo de saturagcdo de OD (C.), os quais devem ser corrigidos para a
temperatura e pressdo padrdo, que tem valores usuais respectivamente de 20°C e

1atm.

O Kia com temperatura corrigida € denominado de Kiax e o C, corrigido €&

denominado de C_,, , e sdo determinados pelas equagdes (5.6) e (5.7).

K a,=K,ax0™" (5.6)

1
CooZO - Cs *(T*QJ (57)

Sendo,

T: temperatura durante o ensaio realizado (°C);

0: fator empirico de corregcao de temperatura, o qual € utilizado comumente
como 1.024, a menos que se prove ter um valor diferente para o sistema
de aeracao;

1. fator de correcéo de temperatura, sendo ele calculado pela Equagéo (5.7);

Q: fator de corregdo de pressdo, o qual pode ser dado pela a Equagao (5.8)

para tanques com profundidade de até 6,1m.

Cix (5.8)
P
o=-%
P, (5.9)
Sendo,

Cst: valor tabelado da concentracdo de oxigénio dissolvido a temperatura do

teste, a uma pressao total padrao de 1atm e 100% de umidade relativa
(mg/l);



81

Cs20: valor tabelado da concentragdo de oxigénio dissolvido a 20°C, press&o
padrao de 1atm e 100% de umidade relativa (mg/l);
Py: pressdo barométrica durante o teste (mBar);

Ps: presséo barométrica padrao de 1atm (mBar).

Apos a determinacado das variaveis anteriores, o SOTR pode ser calculado pela
Equacéao (5.10).

SOTR = KLa2() : COOZO : VOZ (510)

Sendo Vol o volume do reator utilizado (). KLaz é dado em [s™"], concentracdo em
[mg/l] e SOTR em [mg/s].

A eficiéncia padrdo de aeragado SAE (Standard Aeration Efficiency) em [mg/sW], traz
a efeito de comparacdes a taxa de transferéncia de oxigénio por unidade de

poténcia inserida, e pode ser calculada pelas equagdes (5.11) e (5.11)

SOTR
SAE =
Pot (5.11)
por = PeRTN (P
K P, (5.12)
Sendo,

pg: Massa especifica do ar (kg/m®);

Q. vazao de ar injetada (m*/s);

R: constante do gas (287 Nm/kg.K);

T4: temperatura antes da compressao (K);
P: pressao absoluta antes da compressao;
P»: pressao absoluta depois da compressao;
K: adimensional (0,283).
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A eficiéncia de transferéncia padrao ainda pode ser calculada como uma fragao
SOTE (Standard Transfer Efficiency as a Fraction), sendo representado pela
Equacéao (5.13).

P, (5.13)

5.4. Determinacao da fragao volumétrica de ar

A fragcdo volumétrica de ar foi determinada para os meios bifasico e trifasico. Para
isto, foram utilizados dois piezébmetros, sendo um instalado no tubo interno e outro
instalado no tubo externo, como mostra a Figura 5.2. O equacionamento para a

determinagao da rag&o volumétrica de ar é apresentado a seguir.
5.4.1. Meio bifasico
A fracdo volumétrica de ar para meio bifasico foi determinado conforme o

equacionamento apresentado a seguir, de acordo com o esquema apresentado na
Figura 5.10.
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Figura 5.10: Esquema para calculo da expansao do leito (Fonte: Dall’Aglio Sobrinho et al.,
2000)
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Seja uma coluna de bolhas com altura L com ar em seu interior, a expanséao do leito
€ dada pelo volume de gas dividido pela area do tubo. Pelo esquema tém-se que a
expansao e; do leito entre a secdo i e a superficie €,

e = Hi—hi (514)

A expansdo relativa ao tamanho total da coluna aerada, €4, representa o volume de

gas dividido pelo volume total de agua e gas.

g H (5.15)

5.4.2. Meio trifasico

Seja uma coluna de bolhas de altura hq com ar em seu interior e y, a altura da

coluna no piezébmetro, conforme a Figura 5.11, pode-se escrever que:
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Figura 5.11: Esquema para calculo da fragcao volumétrica de ar (Fonte: Ruggeri Junior,
2002)

7/M'hd:7L-yp (5.16)
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Sendo,
y M. peso espesifico da mistura (ar, sélido e liquido);
y L: peso especifico no piezbmetro;
hg: altura de dispersao (cm);

Yp: altura da coluna de agua no piezdbmetro (cm).

Dividindo-se a Equagao (5.16) por g, temos,
phy=p,y, (5.17)
Sendo,

p: massa especifica da mistura (g/l);

pL: massa especifica da agua (1000 g/l).

A massa especifica da mistura pode ser definida como,

p = p,Vol, + ps Vs
Vol, +Vol; +Vol, (5.18)

Sendo,
Vol.: volume do liquido (1);
Vols: volume do salido (1);
Volg: volume de ar (l);

ps: massa especifica dos solidos (areia = 2600 g/l).

Redefinindo a Equacao (5.18) obtemos,

(P, +C,5)Vol,

P = 5.19
Vol, +7cnS'V0[L +Vol, ( )
Ps

Sendo,

Crs: concentragdo nominal de solidos (g/l).
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O indice de vazios do leito e a fragcdo volumétrica de ar para um meio trifasico

podem ser escritos como,

Vol,
="
Vol, + Vol (5.20)

Sendo,

n: indice de vazios.

Vol

g

E =
* Vol, +Vols +Vol, (5.21)

Sendo,

gq: fragdo volumétrica de ar.

Rearranjando as equagdes, o indice de vazios passa a ser escrito como uma fungao
da relacdo entre a altura da coluna aerada e a altura da coluna de agua no

piezbmetro, da concentragcao de solidos e da massa especifica das fases sdlida e

liquida.
. 1+%
d Pr
n=—4"|———|-1
v, 1+& (5.22)
Ps

Da relagao entre indice de vazios e a fragao volumétrica de ar pode-se escrever que,

¢ (5.23)
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6. RESULTADOS E DISCUSSAO

Os ensaios foram realizados em trés condigbes: em meio bifasico (primeira etapa),
em meio trifasico com concentracado de areia constante (segunda etapa) e em meio
trifasico com variagdo na concentragédo de areia presente no reator (terceira etapa).

No proximo item discutiremos a primeira etapa.
Para uma melhor analise dos resultados, o Quadro 6.1 apresenta as velocidades
superficiais de ar e a poténcia inserida por volume unitario de reagdo para cada

vazao de ar.

Quadro 6.1: Velocidades superficiais de ar e poténcia inserida para vazdes de ar utilizadas

R Poténcia Uy (m/s)
Poténcia

Q. (I/h) unitaria
(W) R100 R125 R150 R200

(WIim?)
300 9,50 82,4 0,0106 0,0068 0,0047 0,0027
500 15,84 1373 0,0177 0,0113 0,0079 0,0044
700 22,17 192,2 0,0248 0,0158 0,0110 0,0062
1000 31,67 274,5 0,0354 0,0226 0,0157 0,0088
1200 38,00 329,4 0,0424 0,0272 0,0189 0,0106
1500 47,51 411,9 0,0531 0,0340 0,0236 0,0133
1800 57,01 494,2 0,0637 0,0407 0,0283 0,0159
2000 63,34 549,1 0,0707 0,0453 0,0314 0,0177
2100 66,51 576,6 0,0743 0,0475 0,0330 0,0186

2500 79,18 686,4 0,0884 0,0566 0,0393 0,0221
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6.1. Resultados para meio bifasico

6.1.1. Transferéncia de oxigénio

Para a realizagao da primeira etapa, alterou-se o tubo interno em fungdo dos quatro
didmetros previamente definidos. Para cada configuracéo, as vazdes de ar variaram
de 10001/h a 25001/h, num total de seis diferentes vazdes. Essas vazdes
correspondem a velocidades superficiais de gas entre 0,00265 a 0,08842 m/s para

os tubos internos empregados.

Os ensaios para a determinacdo do K.a foram realizados por duas vezes com a
intengdo de se obter resultados consistentes. O erro maximo admitido entre os dois

valores foi definido em 10%; caso contrario outro ensaio deveria ser feito.

Os dados obtidos de oxigénio dissolvido em fungdo do tempo para a determinagao
dos coeficientes globais de transferéncia de oxigénio foram trabalhados de acordo

com o método descrito no item 5.3.

A Figura 6.1 apresenta um grafico de OD em fungdo do tempo utilizado para o
calculo do K_a. Aparecem na figura duas curvas ajustadas aos dados: em rosa o
ajuste inicial para o processo iterativo e em vermelho o ajuste final. Pode-se notar a
precisdo do ajuste final ao se observar a proximidade da curva em relagdo aos

pontos referentes ao ensaio.
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> 5 - ° ensaio
— ajuste
o) — Final

0 100 200 300 400 500 600

Figura 6.1: Oxigénio dissolvido em fungédo do tempo para vazao de ar de 1000 I/h no reator
R100 em meio bifasico e sua curva ajustada

Para facilitar a comparacao dos valores, buscou-se padronizar os resultados obtidos
do K_a de acordo com a temperatura medida no momento do ensaio; para isto, foi
calculado o KLa com corregdo para a temperatura de 20°C, que é denominado
KLa 2. Os valores de K a », obtidos para os ensaios em meio bifasico em funcéo da

velocidade superficial do ar sdo apresentados na Figura 6.2.
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Figura 6.2: Valores de K_a ,, obtidos em meio bifasico

Os valores obtidos sdo semelhantes ao encontrados em outros trabalhos, conforme
descrito no item 4.1.7. A comparacao se torna facilitada ao analisar os reatores
R100, R125, R150 e R200 de acordo com a relacdo A./A. Estas séao,
respectivamente, 5,25; 3,00; 1,78; e 0,56.

Sinclair e Ryder (apud Bello et al., 1984), por exemplo, encontraram valores que
variam de aproximadamente 0,006 s™ a 0,011 s™ para uma relagcdo Ac/A; igual a 3,00
— a mesma relacdo do reator R125. Estes valores sdo muitos semelhantes aos
apresentados na Figura 6.2, numa faixa de vazao de ar compativel, como pode ser
observado na Figura 4.8, uma vez que 2500 I/h, por exemplo, equivale a uma

poténcia injetada por volume unitario de 686 W/m3.

Ao utilizar uma relagdo A/A; igual a 0,69, Bello et al. (1984) obtiveram valores de
KLa a vazdes menores iguais a cerca de 0,0085 s™'; valor este muito semelhante ao

obtido com o reator R200, a vazbées semelhantes, conforme Figura 6.2.

Hernandes (2002), ao estudar o coeficiente de transferéncia de oxigénio em reatores
aerobio de leito fluidizado com tubos concéntricos com didmetros interno de 100 mm
e externo de 200 mm e altura 6 m, constatou valores de K, a entre 0,008 s’ e

0,018 s™ para o tubo interno com saida submersa e entre 0,006 s™' e 0,014 s para
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saida livre do tubo interno ao trabalhar com vazdes entre 800 e 2500 I/h. Nota-se
que os valores sdo muito proximos aos obtidos com o reator R125 cuja relagao Ac/A;

€ a mesma.

Estas comparagdes sao importantes para validar a ordem de grandeza dos valores
obtidos, uma vez que os valores de K,a podem alterar de acordo com as
caracteristicas de cada tipo de reator, apesar de possuirem relagdes AJ/A;

semelhantes.

A Figura 6.2 explicita que para maiores velocidades de gas, maior € a transferéncia
de oxigénio para o meio, conforme previsto. Conclui-se ainda que os pontos
obedecem a uma curva na qual os valores de K_a tendem a estabilizar para maiores
velocidades de gas. Esta afirmagao é evidenciada principalmente nos resultados

para os reatores R100 e R125.

Essa ocorréncia deve-se ao fato de que esses reatores apresentam velocidades do
liguido maiores no tubo interno para mesmas velocidades superficiais de gas
(Figura 6.7). Desta forma, como a transferéncia de oxigénio € dada, sobretudo, no
tubo de subida e uma alta velocidade do liquido & atingida, quando comparada aos
demais reatores, se torna evidente uma limitacdo de K a para as maiores vazdes de

ar estudadas em virtude do menor tempo de contato liquido-gas.

Na Figura 4.8, apresentada por Bello et al. (1984), os resultados de K a obtidos por
diversos autores apresentam relagdes lineares. Este comportamento € semelhante
ao encontrado principalmente nos reatores R150 e R200 para a faixa de vazao de ar

estudada.

Ainda na Figura 6.2, pode-se notar que os reatores com relagdo A¢/Ai menores
atingem valores de K_a muito maiores para uma mesma velocidade superficial do ar.
A causa desta ocorréncia também reside no fato de que os reatores com maiores
diametros de tubo interno apresentam velocidades do liquido menores para as

mesmas velocidades superficiais do gas.
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O equacionamento apresentado por Miron et al. (2000) e descrito no item 4.7 deste
trabalho foi utilizado para se verificar sua compatibilidade com os reatores
empregados nos experimentos conduzidos neste trabalho. A Figura 6.3 apresenta os

) 624, .
valores encontrados de z para K,a, =—-—, sendo @, = — . Nos calculos

U -1 A +A,

foram considerados c = 1 e y = -1,4, conforme sugestao dos autores (op. cit.).

1,4
1,2
1,0 -
] i L R100
L 28 ) - R125
0,6 - . - . . R150
. . . . R200
0,4 - .
0,2 -
0,0 T T T T 1
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1
Ug (m/s)

Figura 6.3: Valores de z em fungao da velocidade superficial do gas obtidos para meio
bifasico
Por meio da Figura 6.3, observa-se que os valores de z ndo sdo constantes como
suposto por Miron et al. (2000). No entanto, nota-se que uma curva atende ao
comportamento do parametro z para os quatro reatores. Através de um ajuste dos
dados, obteve-se uma relagédo para z em fungado da velocidade superficial do gas a

qual é definida por

_ -0,466
z=0136U, 6.1)

Miron et al. (2000) consideraram em seu trabalho que o parametro z seria constante,
uma vez que € definido como uma razao entre k. e dg. A variagao dos valores de z
apresentados na Figura 6.3 pode ser explicada pelo fato de que o parametro k. pode

sofrer alteragdes de acordo com a velocidade superficial de ar aplicada.
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Outra explicagao seria o efeito de coalescéncia das bolhas, o qual acarreta em um
aumento do didmetro das mesmas, alterando assim os valores de z. Neste caso,
para que o parametro z apresentasse o comportamento observado na Figura 6.3, o
didmetro das bolhas deveria aumentar com o aumento da velocidade superficial do
ar, o que pode ter ocorrido em fungdo do movimento turbulento gerado a altas
velocidades de ar. Estas hipoteses, todavia, ndo eliminam o fato de que ambos os
fatos possam ter atuado simultaneamente provocando, assim, esta variacdo do

parametro z para diversas velocidades superficiais de ar.

Deste modo, foi definida uma equacgdo para a determinacdo do K,a capaz de
atender aos reatores utilizados neste trabalho e, possivelmente, a outros reatores de
leito fluidizado com circulagao interna, uma vez que esta equacéao foi testada para
quatro diferentes configuragbes geométricas, com relagdo A¢/A; variando entre 0,56
e 5,25.

~0,466

U, 4

1

0. -1) (4, +4,) 6.2)

K,a=0815.

Com os valores do coeficiente global de transferéncia de oxigénio podem ser
calculados os fluxos de massa transferidos para o meio, conforme exposto no item
5.3. As taxas de transferéncia de oxigénio calculadas para os quatro reatores séo

apresentadas na Figura 6.4.
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Figura 6.4: Taxa padrao de transferéncia de oxigénio (SOTR) em funcao da velocidade
superficial de ar para meio bifasico

Na Figura 6.4 nota-se que as curvas obtidas para os valores de SOTR tem as
mesmas caracteristicas das obtidas para o K a 2. Isto porque, como apresentado no
item 5.3, a taxa padrao de transferéncia de oxigénio é diretamente proporcional ao

coeficiente global de transferéncia de oxigénio.

Do ponto de vista econ6mico a transferéncia maior de oxigénio nado implica
necessariamente no menor custo por unidade de massa de oxigénio transferido.
Esta analise é proporcionada pela taxa de transferéncia de oxigénio por unidade de

poténcia do sistema de aeracdo (SAE). A Figura 6.5 apresenta esse resultado.
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Figura 6.5: Taxa de transferéncia de oxigénio por Watt consumido (SAE) em funcgao da
velocidade superficial de ar para meio bifasico

A Figura 6.5 mostra que os maiores valores de SAE atingidos foram para o reator
R125 a baixas vazbes de ar, enquanto que para altas vazdes esta taxa decresceu
significativamente. O reator R200 apresenta valores muito proximos aos do reator
R125, para as mesmas vazdes de ar aplicadas, porém para velocidades superficiais
de ar inferiores, em funcdo de sua maior area de sec¢do do tubo de subida. Os
reatores R100 e R150 apresentam pouca variagcdo desta taxa em funcdo da
quantidade de ar injetada no reator, apesar de o reator R150 apresentar taxas de
transferéncia de oxigénio por poténcia consumida maiores quando comparadas as

do reator R100.

A Figura 6.6 apresenta os dados de SOTE, que representa a fragdo do oxigénio

disponivel transferida ao meio liquido.
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Figura 6.6: Proporcao de oxigénio disponivel no ar injetado transferido ao meio (SOTE) em
fungao da velocidade superficial de ar para meio bifasico

Na Figura 6.6 nota-se que os valores de SOTE estdo variando entre 0,10 e 0,12
aproximadamente. Estes valores sao inferiores aos apresentados por Gebara (2006)
com tubos concéntricos e alturas de 6 m e 12 m. O autor, em seus experimentos,
encontrou valores maiores para o reator de maior altura para as mesmas vazodes de
ar e atribuiu o fato ao maior tempo de contato que este reator oferece. Este mesmo
comentario pode ser feito para os valores inferiores obtidos neste trabalho. Observa-
se ainda que as curvas sao semelhantes as apresentadas para os valores de SAE,

por estas serem diretamente proporcionais.

6.1.2. Comportamento hidrodinamico

A velocidade do liquido, como mencionado, possui importante influéncia na

hidrodinamica do reator. A Figura 6.7 apresenta valores para as velocidades do

liquido em fungdo da velocidade superficial do ar.
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Figura 6.7: Velocidade do liquido nos tubos interno e externo

Os resultados para velocidade do liquido apresentados na Figura 6.7 sao préximos
aos obtidos por outros autores com reatores semelhantes, demonstrando-se assim,

a consisténcia dos resultados.

Martins Jr. (2005) encontrou, para reatores aerobios de leito fluidizado com
circulagao com alturas iguais a 4 m e 6 m e didmetro externo de 200 mm, alterando-
se o interno a 75 mm, 100 e 150 mm, velocidades do liquido que variavam de 0,12 a
0,21 m/s; 0,14 a 0,26 m/s e 0,27 a 0,36 m/s; respectivamente, com vazdes de ar
entre 300 e 2000 I/h.

Ruggeri Junior (2002) estudou dois reatores de leito fluidizado com tubos
concéntricos de altura 6 m com diametro externo constante e igual a 200 mm e
diametros internos de 100 e 150 mm. Para o primeiro reator, operando com vazoes
de ar 150 a 2000 I/h, o autor obteve valores de velocidade do liquido de 0,41 a
1,18 m/s para o tubo de subida e 0,14 a 0,38 m/s para o tubo de descida. Ja para o
reator com didmetro interno de 150 mm, foram obtidas velocidades de 0,19 a
0,32 m/s para o tubo de subida e de 0,24 a 0,40 m/s para o tubo de descida,

operando a vazdes entre 300 e 2000 I/h.
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Martins Jr (2005) avaliou o comportamento da velocidade do liquido nos tubos de
descida em reatores de 4 m e 6 m e encontrou valores extremamente semelhantes
para as duas configuragdes. Assim, pode-se considerar que, para os reatores
estudados neste trabalho, o efeito da altura seja pouco significativo a titulo de
comparagdes dos resultados para velocidade do liquido obtidos pelos autores

citados.

Nos ensaios para a determinagao da velocidade de circulacdo pdde-se notar, a partir
dos graficos obtidos pela movimentagdo dos tragadores, que em alguns casos,
quando da inje¢cao de NaCl, conforme metodologia descrita no item 5.2, parte do
volume de sal entra em contato com a sonda superior do tubo interno antes de ser
transportada para o tubo de descida. Na Figura 6.8 pode-se notar este efeito com

nitidez.
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3300 ‘ ‘ ‘
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Figura 6.8: Resultado do ensaio de tragadores para o tubo de subida do R100 com vazao de
ar igual a 500 I/h

O circulo vermelho mostra o momento em que houve uma pequena alteracdo na

tensdo antes do tragador se deslocar para o tubo de descida. Neste caso, a sonda
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inferior deveria ser a primeira a receber a passagem do sal, uma vez que o fluxo é

ascendente neste tubo.

O comportamento observado na Figura 6.8 € provavelmente consequéncia da rapida
injecao do tragador no topo do tubo de subida. O jato de tragador continha uma
quantidade de movimento suficiente para fazer com que uma parte de seu conteudo
penetrasse no tubo interno e alterasse a tens&o lida na sonda superior do tubo

interno.

Na Figura 6.8 percebe-se também que ha uma variagao ininterrupta na leitura da
voltagem em ambas as sondas, diferentemente do que era esperado como
demonstrado na Figura 5.6, onde ha trechos em que a leitura é praticamente
constante. Isto implica que sempre existe uma concentracdo de sal passando pela
sonda, inclusive nos primeiros ciclos. Essa ocorréncia pode ter se dado gragas ao
grande potencial de mistura deste reator. As caracteristicas de mistura dos reatores

serdo discutidas posteriormente.

Nestes ensaios pdde-se perceber ainda que, em alguns casos, o tragador n&o esta
totalmente misturado na segao transversal durante a primeira passagem pela sonda

superior do tubo de descida, como é mostrado na Figura 6.9.
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Figura 6.9: Resultado do ensaio de tracadores para o tubo de descida do R100 com vazao
de arigual a 1500 I/h

Na regiao delimitada em vermelho pode-se notar que a tensao lida ndo atinge um
ponto de minimo no primeiro ciclo compativel com o apresentado no restante do
ensaio. Acredita-se que este fato ocorreu pela distribuicdo ndo homogénea do sal na

secao transversal do tubo externo na primeira passagem pela sonda.

Ainda na Figura 6.9 é demonstrado que ja na passagem pela sonda inferior, as
leituras se mostram coerentes a uma distribuicdo homogénea do tragador na secao
transversal. Portanto, pode-se alegar que ja no final da primeira descida do tragador
neste reator, este ja se encontra distribuido ao longo da sec¢ao transversal dos tubos,
nao influenciando consideravelmente os ensaios hidrodinamicos realizados neste
trabalho. Para que se adquira uma confiabilidade ainda maior nos resultados dos
ensaios com sonda, € interessante que a onda gerada pelo tragador seja abrupta,
pois, assim, mesmo que o escoamento seja helicoidal, o erro € menor, em

comparagao a uma onda suave.
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Este trabalho, no entanto, apresenta inovacbes para o processo de aquisicao de
dados de velocidade, em relacdo aos outros trabalhos do grupo de pesquisa destes
reatores da FEIS (HERNANDES, 2002; RUGGERI JUNIOR, 2002; MARTINS JR,
2005; RUFATO, 2005). Uma delas € o aumento da frequéncia de aquisigdo dos
valores de tensao lidos pela sonda, que foi duplicado para dez leituras por segundo,
0 que permite uma maior precisao no calculo das velocidades do liquido, do tempo

de mistura, entre outros.

Outra contribuicdo para uma melhor analise dos resultados € a instalacdo de sondas
no tubo interno, além das do tubo externo. Com isso, € possivel avaliar a
consisténcia dos resultados em relagdo a equacao da continuidade no escoamento,
uma vez que a expansao do leito também passa a ser medida nos tubos interno e
externo. A partir da Figura 6.10, que expressa as vazdes de liquido para os tubos de
subida e de descida, podemos verificar a consisténcia dos dados experimentais por

meio da continuidade de fluxo.
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Figura 6.10: Vazao de liquido nos tubos interno e externo calculada a partir de resultados
experimentais
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Na Figura 6.10 verifica-se que o reator R150 apresenta maior conformidade entre as
vazdes de subida e de descida, obedecendo melhor ao principio da continuidade do
escoamento; o R125, por sua vez, apresentou valores mais divergentes para as

vazoes do liquido.

Os erros para os resultados apresentados na Figura 6.10 foram calculados: o reator
R100 apresenta uma média de erros para as diversas vazdes de ar injetadas igual a
24,6%; o reator R125, de acordo com o que foi comentado, apresentou o maior erro,
32,1%; o reator R150, que mostrou maior consisténcia nos resultados, obteve erro

médio igual a 9,6%; ja o reator R200 atingiu uma média de erro de 18,9%.

De acordo com os comentarios anteriores, percebe-se, na Figura 6.7, que relaciona
a velocidade do liquido com a velocidade superficial do ar, que os reatores com
diametro do tubo de subida menores apresentam velocidades do liquido maiores
para mesmas velocidades do gas, confirmando a afirmagéo de Gravilescu e Tudose
(1998), que verificaram que ocorria um aumento da forga motriz para a circulagéo a
medida que A./A; aumentava. As velocidades sdo menores no tubo de descida para

estes reatores pelo fato de apresentarem grandes areas de descida.

A Figura 6.7 ainda mostra que conforme o didmetro interno aumenta, as velocidades
de subida e descida se aproximam. No reator R200, por exemplo, as velocidades de
descida chegam, em alguns casos, a superar as velocidades de subida, enquanto
que no reator R100 as velocidades de subida sdo muito superiores as velocidades

de descida.

Além da area da secado, a fracdo volumétrica de ar € um fator que influencia a
velocidade de circulagdo. Isto porque o movimento do liquido no reator ocorre em
funcdo das diferencas de massa especifica entre os tubos interno e externo,
consequentes das diferentes quantidades de ar. A Figura 6.11 apresenta os valores

da fracao volumétrica de ar medidas nos tubos de subida e de descida do reator.
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Figura 6.11: Fracao volumétrica de ar nos tubos interno e externo

Os valores de fragdo volumétrica de ar no tubo interno encontrados por Bello et al.
(1984) em um reator com relacédo Ac/A; de 0,69, de acordo com a Figura 4.3,
apresentam-se na ordem de quatro vezes os determinados para o reator R200 que

possui A¢/A; igual a 0,56, para poténcias injetadas por volume unitario equivalentes.

Ruggeri Junior (2002), no entanto, obteve valores proximos aos apresentados na
Figura 6.9, para reatores de 6 m de altura, com tubo externo de 200 mm e interno de
100 e 150 mm. Os resultados encontrados pelo autor atingiram valores da ordem de
0,08 para o tubo interno e 0,06 para o tubo externo na configuragado 200-100. Para a
configuragdo 200-150, a fragdo volumétrica de ar encontrada foi proxima a 0,065
para o tubo interno e 0,05 para o tubo externo. Para as duas configuragdes, os

valores apresentados correspondem a vazdes de ar de 2000 I/h.

Conforme a Figura 6.11, todos os modelos indicam a presencga de ar no tubo externo
mesmo para baixas vazdes de ar aplicadas, efeito este confirmado visualmente
durante a realizacdo dos experimentos. Acredita-se que a razao seja a existéncia,
em todas as vazdes, de bolhas de menores diametros, que sdao movidas para o tubo
externo em baixas velocidades superficiais de ar, devido a sua menor velocidade de

ascensao, o que facilita seu carreamento para o tubo de descida por meio do fluxo
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do liquido. A Figura 6.12 demonstra o transporte de pequenas bolhas para o tubo

externo.

Figura 6.12: Registro do momento em que parte das bolhas é transportada para o tubo
externo

Por meio da Figura 6.11 observa-se que as expansdes do leito no tubo externo sao
decrescentes de acordo com sua area, sendo que as maiores areas apresentam os
menores valores de fragdo de ar. Desta forma, percebe-se que quanto menor for a
relacdo A./A;, maior é a tendéncia do transporte de bolhas para o tubo de descida
para uma mesma velocidade do gas. No entanto, ndo se pode afirmar que o efeito
da area tenha total influéncia nas expansdes do leito no tubo interno, uma vez que
os resultados para o reator R100 nao corresponderam a realidade notada nos
resultados dos demais modelos em que quanto menor a relagdo A./A; maior é a

fracao de ar no tubo.

A fragao volumétrica de ar no tubo interno também pode ser diretamente relacionada
com o tamanho das bolhas ocorridas neste tubo provocadas pelo efeito da
coalescéncia, pois bolhas maiores apresentam maiores velocidades de ascenséo e
consequentemente menor periodo de residéncia no tubo, o que faz com que a
fracdo de ar neste tubo seja menor. Para o tubo externo, no qual o liquido faz o

movimento de descida, a fragdo de ar depende da quantidade de movimento com
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que as bolhas entram neste tubo, ja que a tendéncia de movimento das bolhas é
para cima e quanto mais extensa for a cortina de bolhas ocorrida no tubo externo

maior sera a fragdo volumétrica de ar neste tubo.

Na Figura 6.11 pode-se notar que o comportamento dos modelos R125, R150 e
R200 é compativel, o que indica que parametros hidrodinamicos semelhantes
influenciam seu comportamento. O R100, porém, apresenta um desempenho
diferente dos demais, o que indica que sua hidrodinadmica é influenciada de forma
distinta por estes parametros, com ponderacdes diferentes, ou até mesmo por
fatores diferentes. Isto faz com que se imagine a existéncia de diferentes classes
destes modelos, nas quais suas configuracbes geométricas tenham grande

influéncia nesta classificacio.

Muitos autores que utilizam equacgdes constitutivas externas trabalham com uma
gama de modelos que n&o abrange as diversas configuragbes geomeétricas que um
reator pode apresentar, ou pelo conceito descrito, as diversas classes destes
reatores. Esta poderia ser a razdo pela qual sao obtidos resultados satisfatorios por
estes autores em seus equacionamentos, ou modelos matematicos, porém em
muitos casos essas relacbes ndo sao aplicaveis a reatores que apresentem

caracteristicas que nao se enquadram neste conjunto, ou classe, de reatores.

Ainda pela Figura 6.11, pode-se afirmar que para as vazdes de ar injetado
estudadas n&o se pode trabalhar com o Regime | — caracterizado pela auséncia de
bolhas no tubo externo — pois ja nas menores velocidades superficiais de ar houve o

transporte de pequenas bolhas para o tubo externo.

O Regime Il, contudo, & percebido nos quatro modelos, pois pode-se observar a
crescente fracdo volumétrica de ar presente no tubo de descida, o que indica que
com o aumento da vazao de ar, a presenca de bolhas neste tubo também sofre um

acréscimo.

O Regime lll, que consiste na recirculagdo das bolhas para o tubo interno, estando
este desta forma repleto de bolhas em toda a sua extensdo, ndao pdde ser

constatado. Este regime é percebido pela estabilizagdo dos valores da fracéo
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volumétrica de ar no tubo externo apdés o intervalo correspondente ao Regime Il, o
que indicaria que ha, proporcionalmente, a mesma quantidade de ar nos dois tubos,

e, isto, entretanto, ndo ocorre, como evidencia a Figura 6.11.

Na Figura 6.11 também pode-se observar que ha uma tendéncia de estabilizagdo da
expansao do leito a partir de uma determinada velocidade superficial de ar, efeito
este que pode ser percebido ao menos nos reatores R150 e R200. Os reatores
R100 e R125 aparentam um acréscimo linear da fracdo volumétrica de ar para o

intervalo de velocidades superficiais de ar trabalhadas.

O efeito do transporte de bolhas para o tubo externo também pode ser verificado se
relacionarmos a fragcdo volumétrica de ar no tubo externo com a velocidade do
liquido no tubo de descida, a qual supde-se influenciar a passagem das bolhas para

o tubo externo. A Figura 6.13 ilustra este efeito.
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< 0,030 . - R150
] R200
0,020 - .
0,010 | y
0,000 T T T T T T ]
000 005 010 015 020 025 030 035
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Figura 6.13: Fracao volumétrica de ar no tubo externo em fung¢ao da velocidade de descida
do liquido

Na Figura 6.13 observa-se uma possivel influéncia da velocidade do liquido no tubo

externo na transferéncia de bolhas para este tubo ao notar-se que, nos reatores
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R125 e R150, a presenca de ar no tubo externo aumenta com maiores velocidades
do liquido na descida; nos reatores R100 e R200, porém, ndo € possivel constatar
alguma dependéncia entre estes dois fatores. Adicionalmente, como pode-se notar
neste grafico, os quatro modelos apresentam retas com coeficientes angulares

diferentes, caso se considere este comportamento linear.

Nessa mesma figura observa-se que os reatores com relagdo A./A; maiores sao
capazes de transportar bolhas para o tubo externo com menores velocidades de
descida. O reator R100, por exemplo, atinge valores de fragdo volumétrica de ar no
tubo externo acima de 0,030 com velocidade de liquido na descida proxima a
0,15 m/s, enquanto que o R150 necessita de velocidades em torno de 0,25 m/s para

alcancar esta mesma fracdo de ar no tubo externo.

As caracteristicas geométricas do separador de gases também influenciam
significativamente a passagem de bolhas do tubo interno para o externo, porém nao
sao usualmente contempladas nos modelos hidrodindmicos. Com isso, nota-se a
necessidade de modelos mais abrangentes, em que haja diversos parametros
geomeétricos de entrada para que estes modelos sejam aplicaveis as mais variadas
geometrias de reatores deste tipo. Da maneira geral, sdo encontradas nestes
modelos relagbes empiricas capazes de resolver uma determinada configuragao

geométrica para delimitadas caracteristicas operacionais.

Lu et al. (1995) estudaram um reator de circulag&o interna com tubo externo com
didmetro igual a 18 cm e altura 2,50 m e tubo interno com didmetro igual a 12 cm,
proporcionando uma relacdo A./A; de 1,07. Os autores propuseram uma equacao
empirica para relacionar a fragao volumétrica de ar nos tubos interno e externo em
meio trifasico, sendo ajustavel para meio bifasico. Esta relacdo é apresentada na
Equacéao (6.3).

-0,46
mS
€ g =0,88gi(1+20dp)[1+ m,J (6.3)
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A verificacdo de aplicabilidade desta equacao para os resultados obtidos neste

trabalho é apresentada nas figuras 6.14 e 6.15 nas quais as fragdes volumétricas de

ar para os tubos interno e externo sao apresentadas separadamente para os valores

experimentais e para os valores calculados pela equacédo proposta por Lu et al.

(1995).
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Figura 6.14: Comparacao entre a fragao volumétrica de ar experimental e a calculada pela

relacdo de Lu et al. (1995) para o tubo interno em meio bifasico
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Figura 6.15: Comparacao entre a fragao volumétrica de ar experimental e a calculada pela

relagdo de Lu et al. (1995) para o tubo externo em meio bifasico



108

Ao se analisar as figuras 6.14 e 6.15 nota-se o bom comportamento da Equacgéao
(6.3) para os resultados de fragdo volumétrica de ar dos reatores R125, R150 e
R200. Esta ocorréncia reforca a idéia de que ha grandes grupos de configuragdes
geométrica dos reatores, sendo que os reatores citados pertenceriam a uma dessas
classes, juntamente com o reator estudado por Lu et al. (1995), e o reator R100 ja
faria parte de outra classe de reatores na qual a relagdo apresentada por Lu et al.

(op cit.), por exemplo, ndo é compativel.

A demonstracdo de que ha influéncia da geometria do reator nos resultados de
fracdo volumétrica de ar pode ser observada, mais uma vez, nas figuras 6.16 e 6.17
nas quais estes parametros sao relacionados com a relagdo entre areas AJ/A; em

funcao da velocidade superficial de ar.
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Figura 6.16: Fracao volumétrica de ar do tubo interno multiplicada pela relagao A./A; em
funcao da velocidade superficial de ar
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Figura 6.17: Fracao volumétrica de ar do tubo externo multiplicada pela relagdo A./A; em
funcao da velocidade superficial de ar

Na Figura 6.16 observa-se que as curvas passam a estar ordenadas em relacéo ao
diametro interno do reator, sendo que o reator R100 apresenta os maiores valores
de g4i(Ac/Ai) e 0 R200 os menores. Alem disso, nota-se que os reatores R125, R150

e R200 possuem curvas proximas e semelhantes, diferentemente do R100.

As fracdes de ar no tubo externo relacionadas com a relagdo entre areas,
observadas na Figura 6.17, no entanto, apresentam curvas sobrepostas, nas quais
todos os modelos estudados possuem comportamentos semelhantes. Na figura
ainda pode ser observada a linearidade em relagdo a velocidade superficial de ar
nas curvas referentes aos reatores R100, R125 e R150. O R200, por sua vez,
demonstra uma tendéncia de estabilizacao para as maiores vazdes de ar aplicadas,

notada para velocidades superficiais de ar acima de 0,016 m/s.

A fim de elucidar o comportamento hidrodindmico no que diz respeito ao efeito da
fracdo volumétrica de ar na circulagédo do liquido no reator, € apresentado na Figura
6.18 um grafico que exprime a fragdo volumétrica de ar no tubo interno em funcéo da

velocidade do liquido no tubo de descida.



110

0,120 -
0,100 -
0,080 - .
= R100
- = R125
> 0,060 - .
W R150
. . R200
0,040 - . -
0,020 - .
0,000 T T T T T T ]
000 005 010 015 020 025 030 035

V\p (m/s)

Figura 6.18: Fracdo volumétrica de ar no tubo interno em funcdo da velocidade de descida
do liquido

Percebe-se pela Figura 6.18 que principalmente para os reatores R125 e R150 as
velocidades do liquido no tubo de descida aumentam conforme ha um acréscimo da
expansédo no tubo interno. Nesta figura nota-se que o R200 apresenta para a mesma
velocidade do liquido na descida (igual a 0,24 m/s) trés valores diferentes de fragéo
volumétrica de ar, o que pode indicar uma inconsisténcia dos resultados

experimentais nestes pontos.

O R100, contudo, mantém praticamente a mesma velocidade para as diversas
vazbes de ar aplicadas, o que indica que ha uma grande quantidade de energia
dissipada no tubo interno deste reator, provavelmente devido ao movimento

turbulento.

Como foi dito anteriormente, é a diferenca entre a fragao volumétrica de ar nos dois
tubos que promove a circulagao do liquido no reator. De tal modo, quanto maior for a
diferenga entre &5 e g4 maior sera a eficiéncia em promover a velocidade de
circulagdo. A Figura 6.19 ilustra este efeito para diversas velocidades superficiais de

gas.
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Figura 6.19: Diferenca entre ¢4 e £4¢ em fungao da velocidade superficial do ar

Seguindo o conceito de que é a diferengca de massa especifica a responsavel pela
circulagao, poderiamos concluir a partir do grafico que o R100 é o reator mais
eficiente no uso do ar para produzir velocidade de circulagéo, seguido pelos reatores
R125, R150 e R200. Desta forma, a velocidade do liquido deveria ser a maior para o

reator R100 para mesmas velocidades superficiais do gas.

Para essa verificagdo sdo apresentadas na Figura 6.20 as velocidades de
circulagdo, que levam em conta a velocidade do liquido ao longo de todo o reator e

nao separadamente nos tubos interno e externo como apresentado na Figura 6.7.
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Figura 6.20: Velocidades de circulagéo do liquido em fungéo da velocidade superficial de ar

Na Figura 6.20 nota-se que os reatores R125, R150 e R200 apresentaram
velocidades de circulacdo do liquido muito proximas para as mesmas velocidades
superficiais de ar. O R100, por sua vez, apresentou velocidades de circulagao

inferiores as dos outros trés modelos.

Com isto, percebe-se que a diferenca de massa especifica nos tubos n&o é o unico
parametro a ser considerado para geragdo de movimento no modelo R100. Este
efeito deve ocorrer associado a demais fatores, como por exemplo, o arraste do

liquido pelo ar por transferéncia de quantidade de movimento.

O comportamento dos reatores R125, R150 e R200 no que tange a circulagdo do
liquido é satisfatorio, pois a diferenca de massa especifica nestes reatores é proxima
assim como a velocidade de circulagado do liquido, mostrando-se compativeis. Por
meio dos graficos apresentados nas figuras 6.19 e 6.20 nota-se que nestes modelos
a diferenca entre a fracdo volumétrica de ar entre os tubos interno e externo possui
ampla influéncia na geragdao de movimento do liquido, diferentemente do modelo

R100, no qual outros parametros além da diferenca de massa especifica influem
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significativamente em sua circulagdo. Com isso, nota-se novamente que estes
reatores enquadram-se em classes diferentes e, portanto, apresentam
comportamentos hidrodindmicos distintos. A fim de explicitar estes efeitos, a Figura

6.21 apresenta g4 - £ge em funcdo da velocidade de circulag&o do liquido.
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Figura 6.21: Velocidade de circulagéo do liquido em fungdo da diferenga entre g4 e €4, para
os reatores R100, R125 e R200

Na Figura 6.21 constata-se que as diferencas de fragdo de ar nos tubos interno e
externo ndo geram o mesmo efeito na circulagéo do liquido no R100 em comparagéao
aos demais modelos estudados. As velocidades de circulagdo nos reatores R125 e
R200 atingem valores maiores com diferengcas de massa especifica muito menores
que as observadas para o R100. Além disto, percebe-se que no R100 as
velocidades do liquido n&o variam com o aumento da diferenca de massa especifica
entre os tubos interno e externo, o que evidencia a existéncia de outros fatores

atuantes na circulagao do liquido neste reator.

Os resultados obtidos para o reator R150 apresentaram alguns valores em que a
fracdo volumétrica de gas no tubo externo era maior que a medida no tubo interno.
Essas medidas ocorreram com os valores baixos de g5, devido a margem

relativamente grande de erro das leituras dos piezbmetros igual a + 10 mm. Todavia,
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nessas leituras obteve-se valores negativos para &g - €, € por esta razdo estes

pontos n&o sédo apresentados na Figura 6.21.

A fim de se avaliar de forma pormenorizada as caracteristicas de circulagdo do
liquido no reator, buscou-se verificar a adequabilidade do modelo Drift-flux proposto
em 1965 por Zuber e Findlay (apud Popovic et al., 2007) aos resultados

experimentais obtidos neste trabalho. A Figura 6.22 apresenta os resultados.
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Co(Ug+tU)+0,25

Figura 6.22: Teste de ajuste do modelo Drift-flux proposto por Zuber e Findlay (1965)

Na Figura 6.22 percebe-se que os primeiros valores no eixo horizontal
correspondem a velocidade de ascensao da bolha, igual a 0,25 m/s. O coeficiente de
distribuicdo C,, no entanto, independe da velocidade da bolha, pois graficamente
nota-se que este parametro € o coeficiente angular da reta. Para a confecgéo deste
grafico considerou-se que as bolhas estavam uniformemente distribuidas na secéo
do tubo (Co=1).

Popovic et al. (2007), apresentou este mesmo grafico simulando os valores
experimentais obtidos por Lu et al. (1995) em um reator de circulagdo interna de

didmetro externo de 18 cm e 2,50 m de altura e didmetro interno de 12cm e 1,10 m
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de comprimento e encontrou valores proximos para os eixos verticais e horizontais,
diferentemente do apresentado na Figura 6.22. Os valores de Ugy/<;, todavia, sé&o

semelhantes aos apresentados por Popovic et al. (2007).

As velocidades terminais de ascensdo da bolha ndo foram determinadas neste
trabalho; no entanto, decidiu-se por adotar um valor usual igual a 0,25 m/s, o qual é
utilizado por diversos autores. Clark e Flemmer (apud Lu et al., 1995), por exemplo,
determinaram experimentalmente que esta velocidade para sistemas bifasicos ar-

agua é 0,25 m/s para diametros de bolha entre 1,5 mm e 5,0 mm.

A medicdo das velocidades e da fragao volumétrica de ar nos tubos interno e externo
€ uma evolugdo do método de aquisigao destes dados do grupo de pesquisa destes
reatores da Faculdade de Engenharia de llha Solteira (HERNANDES, 2002;
RUGGERI JUNIOR, 2002; MARTINS JR, 2005; RUFATO, 2005), uma vez que

anteriormente estes parametros eram medidos apenas no tubo externo.

Com esta nova metodologia € possivel, por exemplo, avaliar qualitativamente os
dados obtidos a partir da Equacao da Continuidade. Para esta verificacdo é plotado
na Figura 6.23 um grafico de &/ee em relacdo a vazéo de ar injetada para fragdes
volumétrica de ar medidas experimentalmente e para as calculadas por meio do

conceito de continuidade do escoamento.
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Figura 6.23: Razao entre ¢; e ¢, calculadas pela equagao da continuidade e medidas
experimentalmente em fungcéo da vazao de ar injetada no sistema

Na Figura 6.23 nota-se que os valores de fragdo volumétrica de ar obtidas para os
reatores R125, R150 e R200 apresentaram-se satisfatorios em relacdo a condicao
de continuidade do fluxo. O reator R100, no entanto, obteve em seus resultados
experimentais valores muito altos de ¢/ec 0s quais ndo corresponderam de forma

regular a equagéo da continuidade.

O erro para os resultados do modelo R100 podem ter ocorrido pelo fato de que as
fracbes volumétricas de ar sdo as mais baixas encontradas dentre os quatro
modelos, e desta forma, pequenas variacdes nos valores deste parametro alteram

significativamente a razao ei/ce.

Além disso, os valores medidos por meio do piezbmetro ndo apresentam a melhor
precisdo para a aquisicdo dos resultados. Assim, propde-se que sejam utilizados
piezbmetros que apresentem maior sensibilidade, como o piezbmetro inclinado, ou
até mesmo um transdutor de pressdo capaz de realizar uma leitura dindmica da
expansao do leito o que permite estimar uma média desta leitura em um

determinado intervalo de tempo.
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A perda de carga na circulacao do liquido foi determinada para se avaliar a grandeza
deste parametro na hidrodinamica do reator. Esta perda de carga € obtida a partir da
poténcia inserida no sistema - determinada pela Equacdo (5.12) por

RT *
Pot = %!{%J 1} —, do peso especifico da agua e da vazao do liquido pela
1

equacao AH = Pot

. A Figura 6.24 apresenta estes resultados.
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Figura 6.24: Perda de carga em funcao da vazao de ar injetada no sistema

Na Figura 6.24 nota-se que as perdas de carga s&o proporcionais a vazao de ar
injetada no sistema, conforme esperado. Estas perdas variam de 0,2 m para as

menores vazdes de ar a 1,1 m para as maiores vazdes de ar.

Além disso, observa-se que os reatores R100 e R200 sdo os que apresentam as
maiores perdas de carga para as mesmas vazoes de ar. O reator R150 proporcionou
as menores perdas, juntamente ao reator R125. Deste modo, pode-se afirmar que

esta perda de carga € consideravelmente influenciada pela geometria do reator,
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porém nao apresenta um comportamento estavel ou linear em funcédo da relacéo
A¢/A; do reator.

Como mencionado, a partir dos graficos de leituras de tensdo para tragadores, o
tempo de mistura de cada reator também poderia ser estimado considerando que os
valores em miliVolts lidos deveriam ser 5% da tensdo maxima lida no primeiro ciclo
em relagdo a tenséo final do ensaio ja estabilizada. Um exemplo de grafico para a

determinagao dos tempos de mistura é apresentado na Figura 6.25.
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Figura 6.25: Resultado do ensaio da sonda inferior do tubo de subida do R125 a vazao de ar
300 I/h

Nesta figura percebe-se o0 momento em que os picos de tensao lidos durante os
ciclos sao inferiores a reta que representa o valor limite de 5% da tensdo maxima.
Desta forma, é considerado que o tempo de mistura para um reator a uma
determinada velocidade superficial do ar € exatamente o valor encontrado no eixo do
tempo para o pico da primeira curva de tensao posicionada totalmente abaixo da

reta observada no grafico.
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O tempo de mistura é diretamente relacionado ao tempo de circulacdo — tempo
necessario para um ciclo inteiro no reator — pois quanto maior for o tempo de
circulagdo, e consequentemente menor velocidade de circulagdo, menor sera a
capacidade do reator de realizar a mistura. A Figura 6.26 apresenta os tempos de

circulagao encontrados para diversas velocidades superficiais do gas.
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Figura 6.26: Tempos de circulagdo em fungao da velocidade superficial do ar

A Figura 6.26 mostra que quanto maior a velocidade superficial do ar menor é o
tempo de circulagdo, em consequéncia da maior velocidade do liquido gerada no

reator.

Observa-se ainda, principalmente no reator R100 que as curvas tendem a se
estabilizar ap6s uma determinada quantidade de ar injetada no sistema. Além disto,
pode-se perceber que os reatores com maior diametro interno apresentam tempos

de circulacdo maiores para uma mesma velocidade superficial do ar.

Por meio do método discriminado foram quantificados os tempos de mistura para os
quatro reatores estudados em funcado da velocidade superficial do ar. O resultado &

apresentado na Figura 6.27.
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Figura 6.27: Tempo de mistura em fungéo da velocidade superficial do ar

Na Figura 6.27 pode-se observar que todos os reatores obedecem a uma tendéncia
de que quanto maior a velocidade superficial do ar menor o é tempo de mistura.
Além disso, nota-se que reatores com menores diametros internos necessitam de

mais tempo para realizar a mistura.

Os resultados obtidos por Martins Jr. (2005) para os tempos de mistura apresentam
comportamento semelhante ao apresentado na Figura 6.27, em que os reatores com
tubo de subida de diametros menores requerem maior tempo para realizar a mistura

€ que quanto maior a velocidade superficial do ar menor é o tempo de mistura.

Além disto, o autor (op. cit.) obteve para os reatores com altura 4 m, e didmetros
externo de 200 mm e internos de 100 e 150 mm, tempos de mistura variando de 280
a 110 s a vazoes entre 400 e 2000 I/h, enquanto que para o reator com didametro

interno de 75 mm, os tempos de mistura variaram de 550 a 200 s.

Segundo Merchuk et al. (1998), para velocidades baixas de ar, devido ao pequeno
tamanho das bolhas geradas pelos sopradores, os tempos de mistura devem ser
mais longos gracgas ao fluxo homogéneo e menos turbulento. Para altas velocidades
de ar o tempo de mistura tende a ser constante, pois a influéncia da velocidade
superficial do ar diminui, ja que nestas condi¢gbes os diametros das bolhas ndo s&o

mais determinados pela dimensao dos furos do soprador. Este comportamento é
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mais evidente nos resultados obtidos para o R200, como pode-se observar na Figura
6.27.

Outro efeito que favorece a mistura é a presenca de bolhas mais proximas ao centro
em sua distribuicdo nas secdes do reator em funcao do perfil de velocidades do
fluxo. Popovic et al. (2007) afirmam que o parametro de distribuicdo de bolhas, C,, é
diretamente proporcional a velocidade superficial do gas. Este parametro indica que
as bolhas estdo uniformemente distribuidas quando se iguala a unidade; para
Co > 1, as bolhas estdo mais concentradas no centro da secdo do tubo e para

Co < 1, as bolhas estdo mais préoximas a parede do tubo.

Com os tempos de mistura determinados péde-se quantificar o numero de ciclos (n)
que sdo necessarios para realizar a mistura em cada um dos quatro reatores. A

Figura 6.28 apresenta estes resultados.
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Figura 6.28: Numero de ciclos para mistura em funcao da velocidade superficial do ar

O grafico mostra que ndo ha uma clara relagdo entre o numero de ciclos e a
velocidade superficial do ar. No entanto, podemos perceber que os reatores com
relagdo A¢/A; maiores necessitam de mais ciclos para alcancarem uma mistura

satisfatoria.
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Hernandes (2002) notou em seu experimento com reatores com relagao A¢/A; igual a
3 e altura 6 m, que eram necessarios de 20 a 30 ciclos completos de circulagao para
a homogeneizagdo — valores estes muito superiores aos apresentados na Figura

6.28 —, 0 que o autor considerou como uma situacao de baixa mistura axial.

Em um reator de circulagao interna de base (0,50 x 0,50) m? e 3 m de altura, Talvy et
al. (2007) verificaram experimentalmente e por meio de modelos hidrodinadmicos que
a mistura é completa a partir do quarto ciclo para velocidade superficial de ar de
1,7 cm/s. Heijnen et al. (1997) cita para os reatores estudados em seu trabalho, com

diversas escalas geométricas, cerca de sete ciclos para a mistura completa.

Moo-Young et al. (apud Martin, 2002) propuseram para a modelagem de reatores
airlift com tubos concéntricos uma expressao adimensional para a previsao dos

tempos de mistura.

A (6.4)

Sendo:
tm: tempo de mistura (s);
t.: tempo de circulagao (s);
Ae: area externa da secéo transversal (m?);

Ai: area interna da sec¢ao transversal (m?).

Nesta equacdo nota-se que o tempo de mistura pode ser determinado apenas em
funcdo do tempo de circulagdo e da relagdo entre areas. Moo-Young et al. (op cit.),
no entanto, consideram desta forma, que o numero de ciclos para a mistura (n) é
constante para as diversas vazdes de ar aplicadas no reator, 0 que n&o ocorreu nos
resultados experimentais do presente trabalho, como pdde ser observado na Figura
6.28. O Quadro 6.2 descreve os resultados experimentais obtidos em comparacgao

aos calculados pela Equacao 6.4.



123

Quadro 6.2: Comparagao entre os resultados experimentais e calculados pela equagéo de
Moo-Young et al. para o tempo de mistura

Vazao de ar (I/h) 300 500 700 1000 1500 2000 2500

R100 201,19 219,41 229,51 170,44 181,16 145,72 103,06
tm (S) R125 231,73 249,66 207,34 192,83 121,84 98,50 77,50
Exp. R150 238,99 234,13 220,23 158,09 93,19 76,39 63,16
R200 118,71 102,90 84,55 77,40 69,57 63,24 55,84

tm (S) R100 95,81 92,68 126,41 97,65 79,21 70,21 66,38
Moo- R125 119,93 110,35 95,01 83,73 71,88 58,25 46,08
Young R150 103,94 90,48 81,90 79,38 58,96 61,51 63,26
et al. R200 70,49 62,75 65,66 69,83 58,28 47,45 45,05

R100 110,0 137,0 81,6 74,6 128,7 107,5 55,3

R125 93,2 126,2 118,2 130,3 69,5 69,11 68,2
Erro (%)

R150 129,9 158,8 168,9 99,2 58,1 24,2 0,2

R200 68,4 64,0 28,8 10,8 19,4 33,3 24,0

Pelo Quadro 6.2 observa-se que a Equagao proposta por Moo-Young et al. (op cit.)
nao pode ser empregada nos modelos utilizados neste estudo, uma vez que grande
parte dos erros foi superior a 50%. No entanto, nota-se que para maiores vazdes de
ar este erro tende a diminuir, 0 que leva a crer que esta expressao pode apresentar
resultados mais eficazes caso se trabalhe em com grandes inje¢cbes de ar no

sistema.

Moo-Young et al. (apud Martin, 2002) aplicou a equagdo 6.4 para reatores com
relagcdo A./A; em uma faixa que variou de 0,11 a 0,56, para velocidades superficiais
de ar semelhantes as experimentalmente utilizadas neste trabalho, porém atingindo
velocidades do liquido inferiores, as quais oscilaram entre 0,038 e 0,24 m/s. O reator
R200, o qual possui a menor relagéo entre areas e igual a 0,56 foi 0 que apresentou
menores divergéncias entre os resultados ensaiados e os calculados; assim
percebe-se que a aplicagado desta equagao pode ser conveniente para reatores com

pequenas areas de descida.

O numero de ciclos, como ja foi dito, mantém-se constante para as diversas
velocidades superficiais de ar, diferentemente do que é observado na Figura 6.28 na

qual nota-se que a velocidade do ar influi diretamente neste parametro. Para o reator
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R200, porém os valores de n apresentaram pouca variagdo, demonstrando assim a
possivel aplicabilidade desta expressao para este reator, se operado em condigdes

compativeis as utilizadas por Moo-Young et al. (op cit.).

O reator R100 apresentou, segundo a Equacgao 6.4, um numero de ciclos igual a
8,02, seguido dos demais reatores R125, R150 e R200 que apresentaram valores de
n iguais a 6,06; 4,67; e 2,63 respectivamente. Com isso, € percebido que 0 numero
de ciclos necessarios para a mistura diminui juntamente com a redugéo das relagdes

entre areas.

Conforme descrito no item 5.2 deste trabalho, o coeficiente de dispers&o longitudinal
do reator foi calculado para os quatro reatores com diversas vazdes de ar aplicadas.
Entretanto, p6de-se notar que o método utilizado ndo correspondeu com resultados
aplicaveis. A Figura 6.29 apresenta o grafico para os valores calculados no reator
R100 no tubo de descida.
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Figura 6.29: Coeficiente de dispersao longitudinal do reator em fungao da vazao de ar
aplicada para o tubo de descida do R100

Como pode-se observar na Figura 6.29, embora os resultados sejam razoavelmente
consistentes para uma mesma vazdo de ar, os coeficientes calculados n&o

apresentam uma tendéncia coerente, como observado por Wu e Jong (apud



125

Merchuk et al., 1998) que afirmam que o coeficiente de dispersdo longitudinal
aumenta com o aumento da velocidade superficial de ar. Devido a esta disparidade

entre os valores encontrados, decidiu-se por ndo considera-los neste trabalho.

Todavia, ha possibilidade de se obter melhorias qualitativas no ensaio. A injecéo do
tracador no reator € um fator determinante para a qualidade do ensaio; para isto,
sugere-se que a solugdo salina seja introduzida com velocidade proxima a
velocidade do liquido a fim de minimizar quaisquer efeitos improprios ao fluxo. Nos
ensaios com tragador realizados neste trabalho alguns resultados se mostraram
comprometidos, pois o tempo de formacédo da pluma foi muito maior que o de

langamento do jato.

A sensibilidade do equipamento de leitura das tensdes também é importante, pois
quanto maior for esta sensibilidade menor sera a quantidade de sal necessaria para
a realizagdo do ensaio, evitando assim efeitos indesejaveis principalmente sobre a

coalescéncia das bolhas.

6.2. Resultados para meio trifasico

Os ensaios para meio trifasico foram realizados em duas condi¢des diferentes: em
uma delas manteve-se a concentragao de areia constante no reator e igual a 100 g/l
(segunda etapa) e na outra variou-se esta concentragdo em uma faixa de 30 a
150 g/l (terceira etapa).

6.2.1. Concentragcao de areia constante

Os ensaios da segunda etapa foram realizados para todos os reatores e para
vazdes de ar até 2500 I/h com a intencao de simular, de maneira mais aproximada, o

efeito do material suporte na transferéncia de oxigénio.

Nestes ensaios pdde ser verificada a dificuldade em manter a areia em suspensao,
principalmente em vazdes de ar baixas. Apenas nos reatores R100 e R125 foi

possivel realizar ensaios com ao menos trés das vazdes de ar utilizadas em meio



126

bifasico. Por esta razdo, nao foram realizados ensaios com os reatores R150 e
R200. Definiu-se um minimo de trés vazoes de ar diferentes a fim de se estabelecer

uma curva relativamente precisa.

No entanto, quando o reator operar com esgoto, a presenga do biofiime aderido ao
material suporte causara uma relevante diminuigdo do peso especifico da particula,

0 que favorecera a suspensao das mesmas.

A Figura 6.30 compara os valores obtidos de Kia 3y nos dois reatores. Como
esperado, o reator que apresenta maior diametro interno é capaz de transferir uma

quantidade maior de oxigénio, com a mesma vazao de ar.
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Figura 6.30: Comparagao da média aritmética dos valores de K a », obtidos entre os
reatores R100 e R125 em meio trifasico

Nos ensaios, novamente se verificou que de acordo com o acréscimo da vazao de ar
injetada no sistema, a transferéncia de oxigénio aumenta. Percebe-se que a curva

formada é semelhante a curva dos ensaios em meio bifasico.

Neste grafico nota-se que a transferéncia de oxigénio em meio trifasico é inferior em
relacdo aos ensaios em meio bifasico nos dois reatores. No R100, a diferenca entre
os valores chega a atingir 34,1% a uma velocidade superficial do ar de 0,053 m/s. A

menor é de 1,7% com ar injetado a uma velocidade de 0,074 m/s.
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No R125, a maior diferenca é 28,4% a uma velocidade superficial do ar de 0,041
m/s, no entanto a menor diferenga permanece alta, sendo igual a 15,1% a uma

velocidade do gas de 0,057 m/s.

Na Figura 6.30 pode se observar ainda que todos os valores em meio trifasico sao
menores quando comparados aos em meio bifasico, o que possibilita concluir que a

presenga de areia no reator seria desfavoravel a transferéncia de oxigénio.

Gebara (2006), entretanto, em ensaios também realizados com reatores aerdbios de
leito fluidizado com circulagdo, observou acréscimos significativos do Kia 2 com a
adicdo de areia no reator a concentragdées de 50, 100 e 150 g/l. O autor considera
que esse acréscimo tenha ocorrido devido a diminuicdo do tamanho das bolhas
causado pela presenca das particulas soélidas, o que teria acarretado um aumento

na area superficial de contato entre as fases gasosa e liquida.

Freitas et. al. (2000) afirmam, entretanto, que a presenca de solidos ocasiona um
aumento da coalescéncia pelo fato das bolhas apresentarem uma tendéncia de
agregacao na regiao proxima ao eixo longitudinal com o acréscimo da concentragéo
de solidos, 0 que gera uma maior interagdo entre as mesmas, contrapondo a idéia
de Gebara (2006).

Uma explicagdo para os resultados encontrados por Gebara (2006), contudo, seria
um aumento de K., ao invés de um aumento de a. Nedeltchev e Schumpe (2007)
afirmam que, em algumas situagdes, particulas solidas podem aumentar a
freqiéncia de renovacao da superficie e, assim, haveria um acréscimo no valor de
Ki; neste caso, o aumento de K_ seria mais influente no valor do coeficiente de

transferéncia de oxigénio do que a diminuigao da area superficial das bolhas.

Yoshimoto et al. (2007), operando com reatores airlift de circulagao interna, de
circulagado externa e coluna de bolhas, verificou que a area superficial das bolhas
diminui com o aumento da viscosidade do liquido. Esta afirmacdo é valida se
considerarmos uma viscosidade pseudo-homogénea maior para o meio trifasico,

como estudado por Nedeltchev e Schumpe (2007).
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Portanto, a diminuigdo do K,a com o acréscimo de solidos apresentada na Figura
6.130 pode ser atribuida ao parametro area superficial de bolhas a, o qual
apresentou grande influéncia no valor do coeficiente global K a, quanto comparado
ao paradmetro K. que deve ter aumentado suavemente em funcdo da maior
turbuléncia no filme liquido gerada pela presenca de particulas solidas de maior

tamanho.

A partir dos valores do coeficiente global de transferéncia de oxigénio foram
calculados os fluxos de massa transferidos para o meio. As taxas de transferéncia
de oxigénio para meio trifasico foram comparadas com as determinadas para meio

bifasico e s&o apresentadas na Figura 6.31.
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Figura 6.31: Taxa padrao de transferéncia de oxigénio (SOTR) em fungao da velocidade
superficial de ar para meio trifasico

Na Figura 6.31 nota-se que os valores obtidos para meio trifasico com o reator R100
sao menores que os determinados em meio bifasico. No entanto, para o reator

R125, quando operado com vazdes de ar maiores, apresentam maiores taxas de
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transferéncia de oxigénio em meio trifasico quando comparado aos ensaios em meio

bifasico.

Na Figura 6.31 observa-se ainda que as taxas padrao de transferéncia de oxigénio
aumentam conforme se aumenta a velocidade superficial de gas, demonstrando

mesmo comportamento para meios bifasico e trifasico.

A taxa de transferéncia de oxigénio por unidade de poténcia do sistema de aeragéo
(SAE) pode, contudo, demonstrar em aspectos econdmicos a eficiéncia de aeragao
em termos de transferéncia de oxigénio. Para isto, sdo apresentados os resultados

obtidos nos ensaios para meio trifasico na Figura 6.32.
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Figura 6.32: Taxa de transferéncia de oxigénio por Watt consumido (SAE) em fungao da
velocidade superficial de ar para meio trifasico

A Figura 6.32 mostra que os valores de SAE para o reator R125 s&o praticamente
constantes para as velocidades de ar estudadas, o que indica que a energia inserida
no sistema €& capaz de transferir, proporcionalmente, a mesma quantidade de

oxigénio em quaisquer das vazdes de ar em questao.
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O reator R100, por sua vez, apresenta valores crescentes até velocidades
superficiais de ar proximas a 0,75 m/s. A partir deste ponto, o rendimento em
transferéncia de oxigénio, em termos de energia injetada no sistema, diminui

substancialmente.

Na Figura 6.32 nota-se também que os valores obtidos para o R100 ndo superaram
em nenhum momento os valores determinados para o reator R125, diferentemente

do ocorrido em meio bifasico.

A Figura 6.33 apresenta, para meio trifasico em concentragdo de areia constante e
igual a 100 g/l, os resultados de SOTE, que representa a fragdo do oxigénio

disponivel transferida ao meio liquido.

0,16 -
0,14
0,12 4 ]

0,10 fm 2 a ,
= = R100 bif

. 4 = R125 bif
2 R100 trif
2 R125 trif

0,08 -

SOTE
>

0,06 -

0,04 -

0,02 4

0,00 T T T T 1
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1
Ug (m/s)

Figura 6.33: Proporcao de oxigénio disponivel no ar injetado transferido ao meio (SOTE) em
funcao da velocidade superficial de ar para meio trifasico

Na Figura 6.33 nota-se que os valores de SOTE para meio trifasico sédo inferiores
aos obtidos para meio bifasico no reator R100. Isto significa que para uma mesma
vazao de ar injetada a transfere-se menos oxigénio ao meio liquido quando o reator

funciona em meio trifasico.
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Neste reator, no entanto, percebe-se que, a velocidades de ar préximas a 0,75 m/s
(2000 I/n), este valor encontra seu ponto maximo, indicando uma velocidade ideal
para esta configuragdo no que se trata de fracdo de oxigénio transferido ao meio

para uma mesma quantidade de ar injetada.

O reator R125, porém, ndo apresenta variagao significativa deste parametro, o que
demonstra que a fragdo de oxigénio transferida ao meio, em relagdo a quantidade de
ar inserida no reator, independe da velocidade superficial de ar aplicada. Além disso,
observa-se que a maiores velocidades de ar o SOTE em meio trifasico € maior do

que em meio bifasico.

6.2.2. Variagao da concentragao de areia

Com a finalidade de verificar o efeito da introdugao progressiva de solidos no reator,
a terceira etapa dos ensaios consistiu em variar a concentracdo de areia em valores
iguais a 30, 70, 100 e 150 g/I. Para isto, manteve-se uma mesma configuragao

geomeétrica do reator em todos os ensaios.

O reator utilizado foi o R100 e a vazao de ar injetada foi 2500 I/h, obtendo-se, assim,
a maior velocidade superficial do ar possivel dentre os parametros estudados sendo
esta 0,08842 m/s. Desta forma, esta configuragao seria a mais indicada para manter

0 meio suporte em suspensao.

A determinagao do K, a foi feita de acordo com o descrito no item 5.3. A Figura 6.34

apresenta os resultados.
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Figura 6.34: Valores de K_a 5, obtidos em fungéo da concentracao de areia

A Figura 6.34 mostra que o coeficiente de transferéncia de oxigénio tende a diminuir
com o acréscimo da fracdo volumétrica de sélidos no reator. Este comportamento
pode ser explicado pelo aumento da coalescéncia gerado pelo aumento na

concentracéo de areia.

Para altas concentragbes, a viscosidade pseudo-homogénea da solugdo aumenta,
diminuindo a turbuléncia e aumentando a coalescéncia, o que resulta num
decréscimo de K. e de a (NEDELTCHEV e SCHUMPE, 2007). Para menores
concentragdes, o efeito da diminuicdo da area superficial € mais significativo em

relacdo ao aumento de K.

Para a concentracdo de areia igual a 30 g/l, porém, observa-se um acréscimo do K.a
em relagdo ao meio bifasico. Neste caso, conclui-se que o K. € mais significativo no

valor do coeficiente global de transferéncia de oxigénio do que o parametro a.

Hernandes (2002) observou em experimentos com concentragdes de areia de 50,
100 e 150 g/l em um reator de tubos concéntricos, que n&o era possivel identificar
uma tendéncia clara no comportamento hidrodindmico. O autor atribui o ocorrido ao
fato da variabilidade dos resultados conseguida com o método de ensaio ser maior

que o efeito da concentragao de areia.



133

Yoshimoto et al. (2007) notaram, em reatores de circulagéo interna e externa e em
coluna de bolhas, que para velocidades superficiais entre 0,02 e 3,5 m/s o parametro
K. diminui com o acréscimo da concentragcdo de sdlidos. Este efeito, juntamente ao
aumento da coalescéncia, aumentada com a fracdo volumétrica de sdlidos,

esclarece o comportamento observado na Figura 6.34.

As taxas de transferéncia de oxigénio foram calculadas para os quatro reatores a

partir dos resultados adquiridos para K_a e sdo apresentadas na Figura 6.35.
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Figura 6.35: Taxa padrao de transferéncia de oxigénio (SOTR) em fungdo da concentragéo
de areia

A Figura 6.35 evidencia o fato de que a presenga de solidos tem fundamental
importdncia na taxa padrao de transferéncia de oxigénio. O aumento da
concentracao de areia no reator diminui esta taxa da mesma forma que os valores

de K_a diminuiram com a maior quantidade de sélidos no reator.

Para a maior concentragao de areia utilizada (150 g/l) o valor de SOTR reduziu-se a

cerca de 60% quando comparado ao valor encontrado em meio bifasico. O efeito
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dos sodlidos na transferéncia de oxigénio, porém, pode ser medido em termos de

poténcia inserida; este efeito é apresentado na Figura 6.36.
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Figura 6.36: Taxa de transferéncia de oxigénio por Watt consumido (SAE) em fungao da
concentracao de areia

Como pode-se perceber na Figura 6.36, os valores de SAE decrescem com a
introducdo de sdlidos no reator, o que indica que quanto maior a concentragcdo de
areia menor € a eficiéncia do reator, no que tange a energia consumida, em

transferir oxigénio.

Como pode ser visto na Figura 6.36, ha uma tendéncia linear de decrescimento com
0 acréscimo da fracdo volumétrica de sélidos para as velocidades superficiais de ar
estudadas, embora ndo se possa admitir que esta condicdo permaneca para

concentragdes maiores de areia.

A fracdo do oxigénio disponivel transferida (SOTE) ao meio liquido é outro
parametro importante na avaliagdo da aeragao de reatores. A Figura 6.37 apresenta

os valores encontrados para meio trifasico com variagao da concentracéo de areia.
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Figura 6.37: Proporcao de oxigénio disponivel no ar injetado transferido ao meio (SOTE) em
fungao da concentracéo de solidos

Como descrito no item 5.3, os parametros SOTE e SAE sdo diretamente
proporcionais. Isto pode ser percebido na tendéncia linear que os pontos
apresentam de forma que quanto maior a concentracdo de areia menor é a fragcao

de oxigénio transferida ao meio por volume de ar injetado.

A presenca de solidos no reator também é capaz de alterar as caracteristicas de
circulagao do liquido, alterando sua velocidade. Por meio da Figura 6.38 pode-se

visualizar este efeito.
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Figura 6.38: Velocidade do liquido nos tubos de subida e de descida em fungéo da
concentragao de areia

A Figura 6.38 mostra que com o aumento da concentragédo de sélidos, a velocidade
do liquido nos tubos de subida e de descida tende a diminuir, 0 que coincide com os
resultados obtidos por Freitas et al. (2000). No entanto, a configuracdo R100 teve
um comportamento diferente na transicdo da agua limpa para a concentragdo de
30 g/l, na qual os valores mostram uma tendéncia de aumento das velocidades no

tubo de subida, para posteriormente decair.

O autor (op. cit.) afirma que a introdugao progressiva de solidos nos reatores resulta
em um significativo decréscimo da fragdo volumétrica de ar no tubo interno devido a
uma reducao da area de fluxo do gas e do liquido. Desta forma, de acordo com
Freitas et al. (2000), a velocidade de circulagcéo do liquido diminui com o aumento da

massa especifica dos sdlidos.

Além disto, essa diminuicdo da fragdo volumétrica de ar faz com que a forca
responsavel pela circulagdo do liquido no reator diminua em razdo da redugéo da
diferenca de massa especifica do meio nos tubos interno e externo, caso os solidos

estejam homogeneamente distribuidos ao longo do reator (FREITAS et al. 2000).

Os resultados também se mostram coerentes ao analisarmos a equacgado de

continuidade, em que para que se obtenha uma razao entre V| e V. menor, a
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fracao volumétrica de ar no tubo interno deve diminuir, como observado por Freitas
et al. (2000).

Para a constatagcdo de que ha uma diminuicdo da fracdo volumétrica de ar é
apresentada a Figura 6.39 em que a fragao de ar varia em fungado da concentracéo

de areia no reator.
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Figura 6.39: Fracao volumétrica de ar nos tubos de subida e de descida em fungéo da
concentragao de areia

A Figura 6.39 mostra, conforme esperado, uma diminui¢cado da fracdo volumétrica de
ar com o aumento da concentragdo de solidos no reator, confirmando a hipotese
considerada para o comportamento da velocidade do liquido apresentado na Figura
6.38.

Na Figura 6.39 ainda pode-se perceber que a diferenga entre a fragdo volumétrica
de ar nos tubos interno e externo sofre uma pequena diminuicdo com o aumento da
concentracdo de areia. Entretanto, ndo se pode afirmar com estes dados que isto
tenha causado uma diminuicdo da forga motriz para circulagcido, pois as particulas
sdlidas também apresentam importante influéncia neste efeito, caso nido se

distribuam uniformemente, por possuirem alta massa especifica.

A equacao proposta por Lu et al. (1995) obtida empiricamente em um reator de

altura 2,50 m, de circulagdo interna, com tubo externo com diametro de 18 cm e tubo
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interno com didmetro de 12 cm, foi testada para verificar sua aplicabilidade em meio
trifasico. Nesta equacéo, os autores relacionam a fragdo volumétrica de ar nos tubos
interno e externo em meio trifasico, tomando como variaveis o diametro da particula
sélida e as massas do solido e do liquido presentes no reator, como ja apresentado

na Equacgao (6.3).

Os resultados obtidos na verificagdo da equagao podem ser vistos na Figura 6.40,
na qual sdo apresentados os valores experimentais em comparacao aos calculados

pela equacao de Lu et al. (op cit.).
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Figura 6.40: Comparacao entre a fragdo volumétrica de ar experimental e a calculada pela
relacao de Lu et al. (1995) em meio trifasico

Pela Figura 6.40 nota-se que a equacéao proposta por Lu et al. (1995) n&o é aplicavel
as caracteristicas operacionais e geomeétricas utilizadas neste trabalho para meio
trifasico, pois ha wuma grande divergéncia entre os valores obtidos

experimentalmente e os calculados por meio da equacéo.

Esta equacdo, contudo, prevé na verdade uma diferenga muito menor do que a
ocorrida entre a fragao volumétrica dos dois tubos ao se verificar separadamente os
dois resultados, ja que os valores de fragao de ar no tubo interno sdo obtidos com os

resultados experimentais do tubo externo e vice-versa.
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Lu et al. (1995), no entanto, também observaram que a expansao do leito diminuia
com o acréscimo de solidos no reator alegando que isto faria com que a area para o
fluxo do ar e do liquido diminuisse, ocasionando a coalescéncia das bolhas. Verlaan
e Tramper (apud Lu et al., 1995) ainda notaram em seus experimentos que as
bolhas apresentavam uma tendéncia de se agregarem no centro da coluna com o
aumento da taxa de aeracao ou da quantidade de sdlidos, intensificando ainda mais

o efeito da coalescéncia.

Os tempos de mistura também foram determinados para se verificar o efeito dos
sélidos neste parametro. A Figura 6.41 apresenta os valores calculados em funcéo

da concentragao de areia no reator.
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Figura 6.41: Tempo de mistura em fungao da concentracao de areia

Na Figura 6.41 nota-se que os tempos de mistura para concentragcbes até 100 g/l
aumentam suavemente. No entanto, ao se utilizar a concentracdo de 150 g/l este
tempo diminui consideravelmente. Desta forma, n&do se pode diagnosticar uma
tendéncia de comportamento do tempo de mistura para diversas concentragdes de

solidos.

Ao notar-se que as velocidades do liquido diminuiram para maiores concentracdes
de areia, esperava-se que o tempo de mistura aumentasse para a mesma situagao

como ocorreu para concentragdes até 100 g/l. No entanto, percebe-se que o tempo
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de mistura para meios trifasicos depende de outros fatores além da velocidade do

liquido, como, talvez, a turbuléncia em certas regides do reator.

A partir dos valores de tempo de mistura, pode-se obter o numero de ciclos
necessario para a mistura para cada fragcdo volumétrica de sdlidos. A Figura 6.42

apresenta este resultado.
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Figura 6.42: Numero de ciclos para mistura em funcdo da concentracao de areia

A partir da Figura 6.42, pode-se observar que uma maior concentragao de areia
favorece a mistura, pois quanto maior € a quantidade de sodlidos que circula no
reator menor € o numero de ciclos que o liquido deve realizar no reator para realizar

a mistura.

Para meio bifasico, porém, o numero de ciclos para a mistura completa nao se ajusta
ao comportamento observado nos demais pontos do grafico uma vez que seu valor é
praticamente metade do valor encontrado para a menor concentracdo de areia
30 g/l, sendo que a partir desta concentragdo os numeros de ciclos se mostram

decrescentes.
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7. CONCLUSOES

O objetivo principal do trabalho foi atingido, com a verificagdo do efeito da relagéo
entre didmetros nas caracteristicas hidrodindmicas dos reatores de leito fluidizado
com circulagdo interna, disponibilizando informagdes importantes para a
determinacao da configuragdo geomeétrica destes reatores quando da sua utilizagao

em condi¢des operacionais no tratamento de efluentes.

A metodologia empregada para a determinacdo da transferéncia de oxigénio foi
satisfatéria, obtendo-se valores de K a consistentes e compativeis com os relatados
na literatura. Observou-se que os valores de K a tendem a estabilizar para maiores
velocidades de gas, o que pdde ser notado principalmente nos resultados obtidos
para o R100 e para o R125 em meio bifasico. O reator R150 foi o que apresentou
maior eficiéncia na transferéncia de oxigénio dentre as vazdes de ar aplicadas. O
equacionamento para a determinagao do K a apresentado por Miron et al. (2000) foi
ajustado podendo ser possivelmente aplicado aos demais modelos com circulagao
interna em meio bifasico, uma vez que foi utilizada uma grande faixa de trabalho das

relacdes A./A; que variou de 0,56 a 5,25.

Em meio trifasico, a transferéncia de oxigénio mostrou-se inferior quando comparada
a obtida em meio bifasico, provavelmente devido ao aumento do tamanho das
bolhas ocorrido em fungcdo da coalescéncia, fendbmeno este intensificado com a
presencga de solidos. O efeito global da adicdo de areia é resultado de modificagbes

simultdneas nos parametros K. e a, os quais, no entanto, ndo podem ser
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determinados individualmente pela metodologia adotada. Para isto, recomenda-se
um estudo detalhado das caracteristicas das bolhas presentes no reator, como
distribuicdo de tamanhos e velocidades de ascensao, para que os efeitos de K| e de

a sejam mais bem distinguidos, o que propiciaria facilidades na modelagem do K_a.

As velocidades do liquido apresentaram-se maiores com o acréscimo da velocidade
superficial do ar, conforme esperado, sendo as velocidades do tubo de subida
superiores as determinadas no tubo de descida, com excec¢ao do reator R200, o qual
€ 0 unico dos quatro modelos que apresenta relacao Ac/A; inferior a unidade. Os
reatores com menores diametros internos apresentaram maiores velocidades de
subida, em funcdo de sua area reduzida; para as velocidades de descida, os
reatores que apresentaram maiores velocidades foram os que possuem menores
relagdes A¢/Ai. O reator R125 apresentou maior eficiéncia em promover a circulacao
do liquido para as vazbes de ar utilizadas em meio bifasico. Com a introducéo
progressiva de solidos no reator observou-se que as velocidades em ambos os

tubos tendem a diminuir devido a uma redugdo da area de fluxo do gas e do liquido.

Na realizagcdo dos ensaios de velocidade, notou-se que o tracador se deslocava na
regidao superior do tubo interno antes de iniciar sua circulagdo pelo tubo externo.
Para isto, sugere-se que seja desenvolvido um sistema de injecdo da solugao salina
no qual esta quantidade de movimento que faz com que o tragador se desloque pelo
tubo interno seja anulada. Nestes ensaios, contudo, foram realizadas importantes
inovagdes qualitativas como a duplicagdo da frequéncia de leituras de tensdo que
passou a ser feita dez vezes por segundo. Além disto, foram instaladas sondas no
tubo interno, além das do tubo externo, tornando possivel a avaliagdo da

consisténcia dos resultados em relagcdo a equacéo da continuidade no escoamento.

As fragbes volumétricas de ar foram maiores de acordo com o aumento da
velocidade superficial de ar. O modelo R200 obteve fracbes de ar muito proximas
nos tubos interno e externo, o que indicaria uma menor forga motriz. As maiores
fragbes de ar no tubo interno foram obtidas no modelo R100, assim como as
menores no tubo externo. O desempenho deste reator, contudo, ndo se assemelhou
ao dos demais, indicando a existéncia de diferentes classes de comportamento

hidrodinAmico, nas quais é a configuragdo geométrica o principal fator de
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diferenciagcdo. O Regime Il foi predominante em todos os reatores, inclusive para as
menores vazdes de ar trabalhadas, ndo sendo constatada a ocorréncia do Regime
lll. A fragdo de ar em meio trifasico diminuiu com o acréscimo de areia no reator nos
tubos interno e externo. A precisao na determinacédo da fracdo volumétrica de ar,
todavia, pode ser melhorada ao se utilizar um piezédmetro inclinado ou até mesmo

um transdutor de pressao.

A equacdo empirica apresentada por Lu et al. (1995) que relaciona a fragéo
volumétrica de ar no tubo interno com a fragado de ar no tubo externo, utilizando o
didmetro das particulas e a concentragcado de solidos como parametros, foi verificada
para meios bifasico e trifasico. Os resultados obtidos foram satisfatérios apenas para
os reatores R125, R150 e R200 em meio bifasico, o que refor¢a a idéia da existéncia
de classes distintas pela configuragcdo geométrica do reator, bem como a validade
limitada das expressdes empiricas desse tipo utilizadas na maioria dos modelos

encontrados na literatura.

Por meio das curvas obtidas pela passagem do tragador pela sonda foram
estudados os tempos de mistura e o numero de ciclos para mistura. Para os quatro
modelos foi verificado que o tempo de mistura diminui com o aumento da velocidade
superficial do ar. Adicionalmente, notou-se que os reatores com menores didmetros
internos necessitam de mais tempo para realizar a mistura. Para meio trifasico,
observou-se um acrescimo do tempo de mistura até a concentragao de areia igual a
100 g/l, sendo que para 150 g/l ocorreu um decréscimo significativo deste tempo. O
numero de ciclos em meio trifasico mostrou-se decrescente com a introducdo de
solidos no reator. Em meio bifasico, entretanto, percebeu-se que os reatores com
relacdo Ac/Ai maiores necessitaram de mais ciclos para obterem uma mistura

completa.

Ainda por meio das curvas do tragador, buscou-se determinar o coeficiente de
dispersao longitudinal. Os resultados, porém, nao se mostraram confiaveis, por néo
apresentarem uma tendéncia coerente, como descrito na literatura. Assim,
recomenda-se uma melhor tecnologia de inje¢gdo da solugdo salina e uma maior
sensibilidade do equipamento de leitura das tensbes para que seja possivel obter

valores seguros deste coeficiente.
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De maneira geral as equacgcdes com relagdes auxiliares utilizadas nos modelos
hidrodindmicos encontrados na literatura, também chamadas de equacgdes de
fechamento, ndo foram bem sucedidas na explicacdo do comportamento observado
em todas as configuragbes ensaiadas. Entretanto, essas mesmas relagdes
empiricas mostraram-se capazes de explicar o comportamento das configuragdes
geométricas e caracteristicas operacionais para as quais foram propostas. Portanto,
nota-se a necessidade de equagdes mais abrangentes, ou ainda de maior definicdo
de faixas de aplicagdo das relagdes propostas, abrangendo as mais variadas

configuragdes desse tipo de reatores.
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ANEXOS

RESULTADOS DOS ENSAIOS



RESULTADOS PARA MEIO BIFASICO

K.a (s)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 0,0057 0,0067 0,0066 0,0061
1200 0,0066 0,0080 0,0074 0,0074
1500 0,0088 0,0094 0,0091 0,0087
1800 0,0106 0,0110 0,0109 0,0106
2100 0,0116 0,0112 0,0127 0,0109
2500 0,0129 0,0131 0,0153 0,0125

SOTR (mg/s)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 8,090 9,731 9,501 9,106
1200 9,450 11,768 10,728 11,115
1500 12,564 13,846 13,257 12,859
1800 15,293 16,153 15,683 15,417
2100 17,256 15,934 18,680 16,043
2500 20,420 18,654 22,463 18,394

SAE (mg/sW)

Vazao de ar
(ih) R100 R125 R150 R200
1000 0,2552 0,3084 0,3015 0,2873
1200 0,2484 0,3106 0,2832 0,2921
1500 0,2640 0,2923 0,2797 0,2712
1800 0,2677 0,2840 0,2754 0,2709
2100 0,2593 0,2400 0,2823 0,2419
2500 0,2585 0,2359 0,2851 0,2329
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SOTE

Vazao de ar
(Ih) R100 R125 R150 R200
1000 0,1033 0,1243 0,1214 0,1163
1200 0,1006 0,1253 0,1142 0,1183
1500 0,1070 0,1179 0,1129 0,1095
1800 0,1085 0,1146 0,1113 0,1094
2100 0,1049 0,0969 0,1136 0,0976
2500 0,1043 0,0953 0,1148 0,0940

Velocidade de subida do liquido (m/s)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
300 0,6248 0,3369 0,2594 0,1071
500 0,6883 0,3667 0,3140 0,1497
700 0,4569 0,3998 0,3376 0,1294
1000 0,6301 0,5122 0,3650 0,1405
1500 0,7836 0,5085 0,4996 0,1922
2000 0,9247 0,6878 0,4506 0,2118
2500 0,9834 1,0004 0,4113 0,2349

Velocidade de descida do liquido (m/s)

Vazao de ar
(Ih) R100 R125 R150 R200
300 0,1620 0,1383 0,1626 0,2430
500 0,1260 0,1497 0,1708 0,2435
700 0,1394 0,2000 0,1981 0,2464
1000 0,1419 0,1684 0,1877 0,2128
1500 0,1680 0,2842 0,2444 0,2312
2000 0,1489 0,2905 0,2626 0,3082
2500 0,1523 0,2364 0,2822 0,3129
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Fracao volumétrica de ar no tubo interno

Vazao de ar

(i) R100 R125 R150 R200

300 0,0290 0,0103 0,0103 0,0120
500 0,0387 0,0149 0,0141 0,0192
700 0,0496 0,0195 0,0187 0,0277
1000 0,0608 0,0266 0,0238 0,0347
1200 0,0693 0,0327 0,0280 0,0389
1500 0,0778 0,0351 0,0346 0,0414
1800 0,0869 0,0400 0,0474 0,0418
2000 0,0917 0,0420 0,0502 0,0430
2100 0,0979 0,0444 0,0502 0,0435
2500 0,1078 0,0468 0,0526 0,0463

Fracao volumétrica de ar no tubo externo
Vazéao de ar

(i) R100 R125 R150 R200

300 0,0056 0,0056 0,0128 0,0103
500 0,0056 0,0094 0,0170 0,0162
700 0,0081 0,0107 0,0195 0,0243
1000 0,0124 0,0216 0,0249 0,0297
1200 0,0149 0,0262 0,0282 0,0335
1500 0,0191 0,0282 0,0328 0,0335
1800 0,0257 0,0307 0,0422 0,0368
2000 0,0277 0,0307 0,0450 0,0376
2100 0,0277 0,0335 0,0454 0,0376
2500 0,0322 0,0360 0,0482 0,0414
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RESULTADOS PARA MEIO TRIFASICO

(concentracao de areia constante)

Kia (s™)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 - - - -
1200 - - - -
1500 0,0058 - - -
1800 0,0083 0,0096 - -
2100 0,0114 0,0113 - -
2500 0,0125 0,0135 - -

SOTR (mg/s)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 - - - -
1200 - - - -
1500 8,880 - - -
1800 12,195 14,377 - -
2100 16,101 16,793 - -

2500 16,929 20,328 - -




SAE (mg/sW)

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 - - - -
1200 - - - -
1500 0,1886 - - -
1800 0,2159 0,2577 - -
2100 0,2437 0,2582 - -
2500 0,2172 0,2627 - -

SOTE

Vazao de ar
(i) R100 R125 R150 R200
1000 - - - -
1200 - - - -
1500 0,0756 - - -
1800 0,0865 0,1020 - -
2100 0,0979 0,1021 - -
2500 0,0865 0,1038 - -
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RESULTADOS PARA MEIO TRIFASICO

(variagao da concentragcao de areia)

R100
Concentragao
] Kpa (s-1) SOTR (mg/s) SAE (mg/sW) SOTE
de areia (g/l)
30 0,0135 19,794 0,2539 0,1011
70 0,0101 15,646 0,2007 0,0799
100 0,0101 14,588 0,1869 0,0745
150 0,0084 12,484 0,1597 0,0638
R100
Concentragao
Vi (m/s) Vie (M/s) & €e
de areia (g/l)
30 1,1370 0,1567 0,121 0,0385
70 0,7737 0,1392 0,1006 0,0297
100 0,6565 0,1291 0,0873 0,0192
150 0,6182 0,1216 0,0374 0,0068
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