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NOMENCLATURA

A — area do tubo de aeragao (m?)

Ad — area transversal do “downcomer” ou tubo de reciclo (m?)
Ar - area transversal do “riser” ou tubo de aeracao (m?)
A/M — relacéo alimento/microrganismo (dia™")

ALFB — reator “air-lift” de leito fluidizado

ALR-TCD - reator “air-lift” tubo convergente-divergente
CB - coluna de bolhas

C - concentracdo de oxigénio no liquido (mg.L™"

¢ — concentracéo do soluto na regiao liquida (Kg.m™)

& - concentracdo de soluto no liquido na interface (Kg.m™)
Cg — concentragédo de oxigénio no gas (mg.L™")

C. ~ concentracao de saturacdo de oxigénio (mg.L™

Co -~ parametro de distribuigéo

D — taxa de diluicdo (h™)

D* - diametro da coluna (m)

DBO — demanda bioquimica de oxigénio (mgDBO.L™)
DQO — demanda quimica de oxigénio (mgDQO.L™)
(dS/dt) — taxa de consumo de substrato

Eg — coeficiente de retencéo de gas (“gas hold-up”) ;

(Eg)q - coeficiente de retengéo de gas no tubo de reciclo
(Eg): - coeficiente de retencéo de gas no tubo de aeracao
(Egs)- coeficiente de retencdo de gas na regiéo de subida
(Egq)- coeficiente de retengao de gas na regido de descida
(Egr)- coeficiente de retencéo de gas global

F — vazao de alimentacao (mL.h™")

F/M — food/microorganism rate (dia™)

GR — velocidade de recirculacao do gas (m.s™)

H - constante de Henry

H* - altura do reator (m)

He — numero de Henry (m® .atm.Kgmol™)
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HL - altura do liquido no reator (cmCA)

IDL — indice de densidade de lodo (mlL.g™")

IVL — indice volumétrico de lodo (mL.g™")

K — constante de velocidade de reducao de DQO (L.mgSSV'.h™

k — constante especifica de redugéo de substrato (h™)

K4 — coeficiente de morte celular (h™)

Ke — coeficiente de transferéncia de massa na face gasosa (Kgmol.m™ s7 atm™)
K, - coeficiente de transferéncia de massa na face liquida (Kgmol.m™ .s™'.atm™)
K, — coeficiente de transferéncia de oxigénio (h™")

K, — coeficiente de transferéncia de oxigénio na fase gasosa (h™")

Na — fluxo molar (Kgmol.m™ s™)

Nv — taxa de transferéncia de oxigénio (mmoles O..L7.h™")

(Nv), - taxa de transferéncia de oxigénio em reator pressurizado (mmolesO,L.'h™)
OD -~ oxigénio dissolvido (mgO2.L™" ou %)

P — pressao absoluta (mmHg ou Kgf.cm?)

p — pressao parcial do oxigénio na bolha (mmHg)

p* - pressao parcial de oxigénio em equilibrio com C (mmHg)

p; — pressao de oxigénio na interface gas-liguido (mmHg)

Pa/VD — forga pneumatica do gas por unidade de volume do liquido no reator
(KW.m™)

PHB - polihidroxibutirato

PY — pressdo de vapor da agua (mmHg)

Q — vazao de ar (mL.min™)

q — taxa especifica de consumo de substrato (h™")

QD - vazéo de gas no tubo de recicio (m®.h™)

QLr — vazéo de liquido no tubo de aeragdo (m*.h™)

QLd - vazao de liquido no tubo de reciclo (m>.h™)

QR - vazao de gas no tubo de aeracao (m®.h")

QS — vazido do gas no dispersor (m>.h™)

r — raio da particula em suspensao (mm)

S — substrato residual (mg.L'ou g.L™")

SS — sblidos em suspenséo (mgSS.L™"



S, — concentracao de DQO na alimentagao (mgDQO.L™);

S, — concentragdo de DQO do efluente (mgDQO.L™)

SSTA - solidos em suspensao no tanque de alimentacao (mg.L™)
SSV — solidos suspensos volateis (mgSSV.L™)

t — tempo médio (h)

th — tempo de retencao hidraulica (h)

TPR - reator tri-fasico convencional

Ugr — velocidade terminal das bothas na origem (m.s"’)

(U1), — velocidade superficial do liquido no tubo de aeracao (m.s™)
(Ul)s — velocidade superficial do liquido no tubo de reciclo (m.s™)
(Ug): - velocidade superficial do gas no tubo de aeracao (m.s™)
Usg — velocidade superficial do gés na entrada da coluna (m.s™)
UsL — velocidade superficial do liquido na entrada da coluna (m.s™)
V ~ volume do reator (L)

v — velocidade de sedimentacgao do lodo (cm.s™)

VLr — velocidade linear do liquido no tubo de aeracgao (m.s™)

VLd —~ velocidade linear do liquido no tubo de reciclo (m.s™)

Vol — volume da dispersao gas-liquido (m°)

Volg — volume ocupado pela fase gasosa (m°)

Vs — velocidade superficial (cm.s™")

Vsg — velocidade superficial do gas (cm.s™)

Vu — volume util (L)

X — concentracao final de biomassa (mgSSV.L™)

X4 ~ concentragao inicial de biomassa (mgSSV.L™")

Y — rendimento de iodo

AP — variagdo de pressdo (cmCA)

AXv — producéo liquida de biomassa no reator (g.dia”)

n - eficiéncia de redugéo de DQO (%)

u - taxa especifica de crescimento celular (h™)

XEXI



Resumo

RESUMO

Reatores “air-lift’ sdo uma ciasse especial de coluna de bolhas, sendo
recentemente utilizados em processos quimicos, bioguimicos e em tratamento de
aguas residuarias. Neste trabalho, estudou-se o desempenho de um reator “air-lift”
de tubos concéntricos no tratamento de agua residuaria sintetica ufilizando lodo
ativado. O reator construido de ago-inox, com tubos de aeragdo e reciclo de 1,2 e
1,5 m respectivamente, foi alimentado com agua residuaria sintética, sendo o lodo
separado em sedimentador na parte superior do reator e reciclado ac mesmo. A
pressao manomeétrica no reator variou de 0 a 1,2 Kgf.cm?, vazao de ar de 200 a
1600 mL.min~' e vazdo de substrato de 200 a 400 mL.h™'. Para cada taxa de
alimentacao, vazéao de ar e pressao, o reator foi operado de forma continua até
que o estado estacionario hidraulico e microbiolbgico fossem atingidos. As
amostras foram retiradas na altura média do reator e analises da Demanda
Quimica de Oxigénio (DQO) e biomassa (quantificada como sélidos suspensos
volateis - SSV) foram feitas de acordo com métodos descritos pelo “Standard
Methods for the Examination of Water and Wastewater” (1985). Os trés
parametros, vazao de alimentacdo, vazdo de ar e press&o, variaram
gradativamente, além da concentraggo de DQO do substrato (1100 a 8600
mgDQO.L™), de forma que foi possivel aumentar a concentracéo de lodo no reator
(SSV) de 1010 a 15000 mgSSV.L™", sendo este Gltimo valor cerca de cinco vezes
maior que os de processos convencionais de lodo ativado, que € de 2000 a 3000
mgSSV.L™' (Ramalho, 1983). Isto permitiu aumentar a eficiéncia de redugdo de
DQO de 47 a 87%, respectivamente para reator operado a pressao ambiente e
com variacao de pressdo. O coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki)
aumentou com o aumento da vazao de ar até o limite de 1000 mL.min™" (5,41 h™"),
decrescendo para vazdes superiores a esta, possivelmente devido & coalescéncia
de bolhas. O coeficiente de retencdo de gas (Eg) foi determinado e, para as
vazfes de ar testadas (200 a 1400 mL,min"?), variou de 2,08.10” a 12.95.10°,

proporcionalmente as vazdes de ar utilizadas.
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Abstract

ABSTRACT

Air lift reactors are a special class of bubble columns and are been recently
used in chemical and biochemical processes, as well as in wastewater treatment.
in this work, it was studied the performance of a concentric fube air lift reactor in
the synthetic wastewater treatment by activated sludge. The reactor was
constructed of stainless steel, 1.2 m high of riser and 1.5 m high of downcomer. it
was fed with synthetic wastewater and the sludge was separeted in a sedimentator
in the top of reactor and recycled. The manometric pressure varied from 0 to 1.2
kgf.cm™, the air flow rate from 200 to 1,600 mL.min" and the feed solution from
200 to 400 mL.h *". To each feed solution of synthetic wastewater rate, air flow rate
and pressure, the reactor was operated in continuous form until the hidraulic and
microbiological steady-state was reached. The samples were collected in the half
of the reactor. Chemical oxygen demand (COD) and volatils solids concentration
(VSS) was determinated according to in Standard Methods for the Examination of
Water and Wastewater (1985). Feed solution rate, air flow rate and pressure
ranged gradually, as well as concentration of feed synthetic wastewater (1,100 of
8,600 mgCOD.L™), and then it was possible to increase the sludge concentration in
the reactor (VSS) from 1,010 to 15,000 mgVSS -1, being this last value five times
bigger than the concentration of activated sludge processes from 2,000 to 3,000
mgVSS ' (Ramalho, 1983). This permited to increase the efficiency of COD
reduction from 47 to 87%, respectively reactor operated with atmospheric pressure
and 0.8 kgf.cm™ of pressure. The oxygen transfer coefficient (k.) increased with
the air flow rate until 1,000 mL.min™" (5.41h™), decreasing to upper flow rate,
possibly due to the bubble coalescence. The gas hold-up (Eg) was determinated
and to air flow rate used (200 to 1,400 mL.min™") its value ranged from 2.08 107 to
12.95 107
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Introducao

INTRODUCAOQ

O acelerado desenvolvimento ocorrido nos Gltimos anos, em decorréncia da
implantacdo de uma sociedade eminentemente industrial, tem gerado graves
problemas ambientais. A atual preocupagao com o bem estar funciona! do meio
ambiente, traz a necessidade da implantacao de novas téchicas de tratamento de
efluentes, de tal forma que o crescimento e o desenvolvimento industrial possam
ser compativeis com a preservacao dos recursos naturais.

O tratamento biolégico de aguas residuarias pelo processo de lodo ativado
convencional e suas modificacdes tém sido amplamente utilizados devido as suas
caracteristicas de estabilidade, facil operacdo, serem facilmente aplicaveis a
efluentes cuja remogac de carga segue cinética de primeira ordem e por
permitirem redugdo da carga poluidora até limites de ifangamento com custos
moderados. Porém, guando a concentragdo da Demanda Bioquimica de Oxigénio
(DBO) e aita, a aplicagé@o dos mesmos torna-se limitada, em vista do alto consumo
de energia necessaria na transferéncia de oxigénio do ar a agua em tratamento,
que podera inviabilizar a sua implantagdo, bem como a necessidade de grande
area necessaria a sua construcio, que tem limitado sua aplicagao, principalmente
nos grandes centros, onde a disponibilidade de area, na grande maioria das
vezes, nao existe.

Desta forma, vem-se estudando novas alternativas para o tratamento de aguas
residuarias. Os métodos convencionais de colunas de bothas, nos quais 0 ar &
aspergidc em uma quantidade de liquido, estdo sendo muito utilizados em
inddstrias quimicas & em processos biotecnolégicos. O desenvolvimento
significativo dos processos biotecnologicos nos ultimos anos tem levado a
necessidade de inUmeras modificagbes das colunas de bolhas, sendo os reatores
“air-lit” uma das formas mais importantes das classes de colunas de bolhas,
sendo portanto investigados para uma variedade de processos quimicos e
biologicos.

A agitacao em reatores tipo colunas de bolhas € menos eficiente do que a

agitagcdo mecéanica em tanques agitados classicos, mas justifica-se 0 seu uso pela
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auséncia de partes moéveis (que provocam muitas vezes 0 rompimento de
micélios) e baixo custo, em contrapartida ao misturador mecanico com acessorios
de controle. O que distingue um reator “air-lift” de uma coluna de bolhas é a
recirculac&o orientada do liquido através do “downcomer” ({tubo de recicio) que
pode ser conseguido pela insercao de um tubo central ou linha de reciclo externa
(“loop reactor”) na coluna de bolhas onde o ar €& aspergido orientando o
movimento do liquido.

Assim, o estudo de reatores “air-lift” no tratamento de aguas residuarias
justifica-se por dispensar agitadores mecénicos (facilidade de construgdo e
operagao) e por apresentar altas taxas de transferéncia de oxigénio, que € uma de
suas caracteristicas. Neste tipc de reator, com 0 aumento da taxa de transferéncia
de oxigénio, a concentracdo de lodo pode ser maior que as utilizadas em
processos convencionais de tratamento e assim, ou o tempo de tratamento &
menor, ou o volume do reator pode ser diminuido, tornando o processo mais

eficiente e com menor custo.
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Objetivos

OBJETIVOS

O presente trabalho teve como objetivos principais:

Estudar o desempenho de um reator “air-lit’ de tubos concéntricos no
tratamento de aguas residuarias utilizando lodo ativado.

Determinar parametros cinéticos como taxa especifica de consumo de
substrato (q), taxa especifica de crescimento (u), constante de velocidade de
reducdo de DQO (K), coeficiente de morte celular (Kq), rendimento celular (Y),
eficiéncia de reducgdo de DQO (n) e comparar com dados de literatura.

Determinar  caracteristicas  hidrodindmicas como coeficiente de
transferéncia de oxigénio (Kis) e coeficiente de retencdo de gas (“gas hold-up” —
Eg), estudando-se os efeitos dos mesmos no desempenho do reator “air-lift” de
tubos concéntricos.

Avaliar a eficiéncia do reator na reducdo de DQO através da variacéo de

pressao.
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1.1. LODO ATIVADO

1.1.1. HISTORICO

A capacidade microbiana em catabolisar diferentes compostos, utilizando-
os como fontes nutricionais e energéticas, possibilitou o uso de agentes
microbiolégicos como solugéo aos problemas gerados pelo langamento de rejeitos
no meio ambiente. Recentemente, tem-se observado maior interesse no
desenvolvimento de sistemas biologicos (biorreatores) capazes de promover
degradacgéo de poluentes recalcitantes e perigosos ao meio ambiente, pela acéo
de determinadas espécies de microrganismos (Vazoller ef al., 1989).

Os processos de tratamento estéo relacionados ao metabolismo microbiano
que selecionam. Assim, a versatilidade metabdlica de bactérias e fungos &
atualmente explorada pelo menos em duas areas de maior impacto para o
saneamento ambiental: tratamento biologico de residuos liquidos e solidos e
biorremediagéo (Vazoller ef al, 1989; Alexander, 1994).

A evolugcdo tecnoldgica do biotratamento tem resultado em diversas
solugbes para as aguas residudrias, porém mais restritas para os residuos soélidos.
Os obstaculos a0 desenvolvimento de novos processos biotecnolégicos podem
ser identificados pela falta de conhecimento dos fundamentos dos sistemas
bioldgicos empregados na “purificagdo” dos ambientes afetados por poluentes.
Assim, processos aerébicos tradicionais, como processos de lodo ativado, sdo
operados com parémetros quimicos e fisicos rudimentares, se comparados a
outros processos biotecnoldgicos empregados na produc&o de bens de consumo.
A pequena compreensao dos sistemas biologicos néo impede sua aplicagcdo com
bons resultados para o ambiente, mas, com certeza, nao permite a exploragéo
maxima do potencial microbiano (Alexander, 1994).

Com a finalidade de aumentar a eficiéncia no tratamento de aguas

residudrias, iniciou-se nas primeiras décadas do século passado o
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desenvolvimento do tratamento secundario, que se caracterizou pelo uso de
processos biologicos para obter remogéo mais completa do material organico. Foi
na busca de um sistema eficiente de tratamenio secundario, que o processo de
lodo ativado, pesquisado pela primeira vez por Arden & Lockett em 1914 na
Inglaterra, foi assim chamado por envolver a produgao de uma massa microbiana
capaz de estabilizar aerobicamente um residuo. Os microrganismos oxidam a
matéria organica em presenca de oxigénio, transformando-a em CO2, H20 e novas
células. E um dos processos mais utilizados no tratamento biologico de aguas
residudrias domésticas e industriais. A grande contribuicgo de Arden & Lockett foi
a constatacao de que a adigdo deste lodo a outra batelada de residuo resultava
em aceleracdo notavel do processo de remogdo de material orgénico com
crescimento adicional de lodo. A capacidade de acelerar a remog¢éo do material
organico de aguas residuarias fez com que o lodo biolGgico fosse chamado de
lodo ativado. Na versdo original o sistema de lodo ativado operava em regime de
bateladas, a agua era introduzida em um reator biolégico onde se encontrava o
lodo ativado e depois de encher o reator, o contetido era aerado, resultando na
degradacdo dos compostos sollveis da agua residuaria. A aeracédo era entao
interrompida e, através de sedimentacéo, separava-se a biomassa da agua
residudria tratada. Apoés a descarga da agua depurada introduzia-se nova batelada
de agua residudria bruta e iniciava-se novo ciclo de tratamento. A primeira
mudanga no desenvolvimento do sistema de lodo ativado foi a transformagao do
regime de batelada em regime continuo através da adi¢ao de um decantador de
lodo ao reator biolégico (Moreira, 2001).

O processo de lodo ativado consiste na agitagdo de mistura de aguas
residuarias com volume de lodo biologicamente ativo, mantido em suspensao na
presenca de quantidade adequada de oxigénio, durante o tempo necessario para
elaborar e flocular grande parte de substancias, seguidas de decantagdo para
separar o lodo produzido. A atividade do lodo é assegurada e mantida pela
aeracdo adequada, que pode ser feita com ar comprimido (ar difuso) ou por meios
mecanicos como aeracio mecénica por escovas, rotores, turbinas, etc. (Metcalf &
Eddy, 1991).
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O reator biolégico opera com uma mistura de agua residuaria e lodo
ativado, que & denominada licor misto. No licor misto, os flocos de lodo sao
mantidos em suspensao através da agitagdo provocada pelo sistema de aeracao,
que também fornece o oxigénio necessario para a oxidacéo do material organico.
No sistema, ha uma descarga de lodo ativado, porque sem ela o crescimento
continuo do lodo no reator provocaria aumento de sua concentracao. Na pratica, a
concentracdo de lodo ndo pode exceder determinado valor, garantindo o
funcionamento adequado do decantador de lodo como unidade de separagao de
fases. Quando esse valor da concentragao € atingido havera descarte de jodo, de
tal modo que, no reator biolégico, se mantenha constante a concentracéo, isto €, a
descarga é igual ao crescimento do lodo. A producdo de lodo em excesso da uma
dimensao extra ao sistema de lodo ativado; além do tratamento da agua
residuaria, existe a necessidade de encontrar um método adequado para ©
tratamento e disposicdo final do excesso de lodo, que na pratica geralmente &
submetido a um processo de estabilizagdo, cujo objetivo & reduzir a fragéo de
material biodegradavel no lodo e assim evitar a putrefacdo do mesmo. Em
seguida, remove-se grande parte da agua do lodo, obtendo-se um produto final
solido ou semi-sélido, que pode ser usado na agricultura, ser enterrado ou
incinerado (Moreira, 2001).

Na década de 50, introduziu-se um processo adicional ao da remog¢éo do
material organico nos sistemas de jodo ativado, a nitrificagéo, denominacao para
oxidacao bioldgica de amdnia a nitrato, tendo o oxigénio como agente oxidante. A
nitrificac@o era aplicada para reduzir a demanda de oxigénio dos efluentes que
continham aménia. Observou-se que a nitrificacao do sistema de lodo ativado era
perfeitamente possivel, porém era necessario aumentar a idade do lodo (diminuir
a descarga de excesso de lodo), dado o lento crescimento das bacterias
responsaveis pela oxidagdo da amoénia, implicando na necessidade de tempo de
permanéncia longo no reator biolégico. Na década de 60, ficou claro que ©
tratamento secundario ainda ndo era suficiente para remocao eficiente da poluicao
das aguas de superficie. Estabeleceu-se que a descarga de grandes quantidades
de nutrientes (nitrogénio e fésforo), junto com os efiuentes de sistemas municipais
de lodo ativado, tendiam a causar sério desequilibrio ecologico nos corpos
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receptores. Esse fendmeno, chamado de eutrofizacio, se devia ao crescimento
exagerado da flora aquatica, que se desenvolvia na presenca de teores elevados
de macronutrientes. Nas primeiras unidades construidas para a remogao biologica
de nitrogénio, o efluente nitrificado do sistema de lodo ativado era descarregado
em um segundo sistema, este ndc aerado, ao qual se adicionava material
organico, geralmente na forma de metanol. Desse modo, tinha-se dois sistemas
com lodos diferentes, sendo que no primeiro ocorria a nitrificacdo e no segundo a
desnitrificacao. Nos sistemas de lodo tnico, o reator biolégico se divide em zonas
aerada (nitrificagdo) e n&o aerada (desnitrificacdo). A remocio de fésforo se
efetiva atraves de descarga junto com o excesso de lodo, j& que a remocéo
adicional € possivel através da introducéo de uma fase anaerébia no reator
bioiogico do sistema de lodo ativado, passando para a fase aerada que faz com
que se desenvolva massa de lodo rica em fosforo, sendo assim possivel a
remocao de fosfato da fase liquida. O mecanismo da remocao do fésforo através
do “enriquecimento” do lodo com fosforo sé recentemente ficou esclarecido
satisfatoriamente (Wentzel ef al., 1990).

Apbés a descoberta do sistema de lodo ativado, varios pesquisadores
fizeram contribuicdes importantes, que melhoraram o desempenho do sistema
tanto em termos de eficiéncia de remocao quanto em termos de capacidade de
tratamento por unidade de volume do sistema, além de aumentar a estabilidade
operacional dos sistemas (van Haandel & Marais, 1999).

O sistema de lodo ativado € amplamente utilizado em nivel mundial para o
tratamento de despejos domeésticos e industriais, em situagbes em que sao
necessarias elevada qualidade do efluente e reduzidos requisitos de area (von
Sperling, 1997). O lodo ativado pode ser operado de forma convencional, mistura
completa, com oxigénio puro, com aeracdo escalonada, em reator batelada
sequencial, entre outros. Todos os tratamentos por lodo ativado apresentam
digestdo aerdbia e muitos estudos tém sido realizados com o intuito de aprimorar
cada vez mais esse tipo de tratamento, reduzindo custos, principalmente com
aeragao, diminui¢ao da area dispendida na sua construgéo, etc.

A posicao de destague que o sistema de lodo ativado j& ocupava
tradicionaimente foi consolidada nas Ultimas décadas gracas ao desenvolvimento

10
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de variantes do sistema, capazes de remover, além do material orgénico, os
macronutrientes nitrogénio e fosforo. Mais recentemente, a incorporagao de
sistemas anaerdbicos para o pré-tratamento de aguas residuarias e a
estabilizacdo do lodo gerado, resultou em uma importante reducéo do
investimento necessario e dos custos operacionais. Temperaturas acima de 20°C
facilitam tanto a remocao dos nutrientes gquanto a aplicagdo da digestao
anaerdbia. Todavia, na pratica, os sistemas de lodo ativado nas regides de clima
quente geralmente s&o projetados a partir da pesquisa e experiéncias acumuladas
em regides de clima frio, visando a remogao de material orgénico e dos sélidos em
suspensdo. O uso de critérios de projetos ultrapassados e inadequados para as
condigbes operacionais especificas tem trés desvantagens: 1) a qualidade do
efluente final é bem abaixo da desejada; 2) nao se prevé o desenvolvimento de
processos que a temperatura ambiente na regido tropical s&o praticamente
inevitaveis, como nitrificacao, o que resulta em instabilidade operacional; 3) n&o se
aproveitam as vantagens da temperatura elevada. Nao surpreende que, sob estas
condigcbes, o custo do tratamento seja elevado e sejam numerosos os sistemas
que tém desempenho insatisfatério (van Haandel & Marais, 1999).

A grande preocupacdo da maioria dos pesquisadores € aliar custos
reduzidos e alta eficiéncia no tratamento de aguas residuarias, ja que a questdo
de preservacao ambiental nunca esteve tao evidente; assim, técnicas alternativas

de tratamento devem ser desenvolvidas.

1.1.2. LODO ATIVADO NO BRASIL

Atualmente dispbe-se de sistemas de lodo ativado capazes de realizar o
tratamento de aguas residuarias, descarregando efluente livre de sélidos em
suspensdo, de material orgénico biodegradavel e dos macronutrientes. Milhares
destes sistemas tém sido construidos em diversos paises, sendo que a maioria
esta localizada em paises de clima frio ou moderado, na Europa e na América do
Norte. Nas regides de clima guente destaca-se a Africa do Sul, onde se encontra
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em operacao grande numero de sistemas de lodo ativado para tratar aguas
residuarias municipais. No Brasil, ha mais de uma dezena de sistemas de lodo
ativado de grande porte para o tratamento de esgoto municipal, além de grande
numero de sistemas para o tratamento de aguas residuarias industriais. Quanto ao
desempenho dos sistemas de lodo ativade no Brasil, observa-se que, infelizmente,
existem algumas unidades que descarregam efluente de péssima qualidade. Isto
pode ser atribuido, em parte, & falta de verbas para a operagdo e manutencao
adequadas, porém frequentemente o problema se deve ao uso de critérios
inadequados do projeto do-sistema-detodo-ativado. Como no-Brasita experiéncia
com esses sistemas ainda é limitada, os critérios de projetos muitas vezes sio
adaptacbes daqueles desenvolvidos nas regides de clima temperado, onde
operam a maioria dos sistemas existentes (van Haandel & Marais, 1999).

No Brasil, os esforgos desenvolvidos para a elucidacdo da microbiologia
ambiental s&o incipientes quando comparados aqueles dos paises desenvolvidos.
Porém, existe grande interesse as linhas de pesquisa que contemplem a avaliacdo
microbiologica de biorreatores aplicados ao tratamento de residuocs, nao somente
pela sua importéncia intrinseca, mas também devido ao melthor conhecimento da
diversidade microbiana existente nos ecossistemas brasileiros (Ponezi et al.
2000).

1.1.3. LODO ATIVADO CONVENCIONAL (FLUXO CONTINUO)

No sistema convencional de lodo ativado, para se economizar energia para
a aeracdo, parte da matéria orgénica em suspensao, sedimentavel & retirada
antes do tanque de aeragéo, através do decantador primario. Assim, os sistemas
de lodos ativados convencionais tém como parte integrante o tratamento primario.
No sistema convencional, a idade do lodo é usualmente da ordem de 4 a 10 dias,
e o tempo de retengao hidraulica no reator, da ordem de 6 a 8 horas. Com esta
idade do lodo, a biomassa retirada do sistema no lodo excedente requer ainda

uma etapa de estabilizacao, por conter ainda elevado teor de matéria orgéanica
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armazenada nas suas celulas. Ha ainda uma variante, similar conceitualmente aos
lodos ativados convencionais, mas com uma maior carga de DBO por unidade de
volume do reator. Esta variante, denominada aeragdo modificada ou lodos
ativados de altissima carga, possut as mesmas unidades do sistema convencional.
No entanto, devido as maiores cargas aplicadas, os volumes das unidades sao
menores, implicando em economias do ponto de vista de custo de implantagao,

mas trazendo uma operacgao mais sensivel (von Sperling, 1997).

1.1.4. MICRORGANISMOS NO PROCESSO DE LODO ATIVADO

Em sistemas de lodo ativado, embora o meio ambiente seja aquatico, os
organismos presentes ndo s&o necessariamente os mesmos de ambientes
naturais de aguas doces, issO porque o processo apresenta caracteristicas
especificas, como turbuléncia, por causa da aeracao, e turbidez devido ao material
em suspensao (Gray, 1990).

Apenas a microfauna € encontrada nesses processos, pois a turbuléncia
nao permite o desenvolvimento de organismos maiores € a turbidez do meio
provoca a auséncia de luz, evitando o desenvolvimento de aigas. Na sua
microbiota normaimente sao encontrados varios tipos de bactérias, entre elas as
filamentosas, formando a biomassa e, as vezes, fungos e leveduras. As bactérias
s&0 organismos saprébicos consumidores primarios que degradam a matéria
orgénica do despejo, promovendo a sua estabilizacdo. Um exame microscopico do
fodo revela que este é formado por uma populagdo heterogénea de
microrganismos, os quais mudam continuamente em resposta a variagdo na
composicdo do residuo e condicdes do meio. Microrganismos presentes sdo
bactérias, protozoarios, fungos, algas e rotiferos. Destes, bactérias sao
possivelmente os mais importantes, sendo encontrados em todos os tipos de
tratamento bioldgico, sendo as principais formadoras de flocos. Alem destas,
ocorrem as nitrificadoras (Nitrobacter e Nitrosomonas) e as filamentosas. As

filamentosas sdo necessarias a formacdo de um bom floco, porém, gquando em

13



Capitulo 1 - Revisdo Bibliogrifica

quantidade excessiva, provocam o intumescimento, ma decantacdo e lodo
filamentoso. Assim, nos exames microscopicos para o acompanhamento do
processo de lodo ativado € importante observar o desenvolvimento relativo das
bactérias filamentosas e tomar providéncias para evitar sua proliferagdo, antes
que se estabeleca um lodo intumescido, de dificil recuperacdo. Como
representantes da microfauna, encontram-se protozoarios e micrometazoarios. A
presenca de microfauna é um importante indicio de funcionamento do processo, e,
como um observador experiente pode identifica-la com certa facilidade, é utilizada
como indicador bioldgico. A identificacdo de bacférias € um processo em geral
mais lento e oneroso em relagdo & dos protozodrios, o que dificulta sua utilizagao
como indicadores. Para serem utilizadas nas estacbes de tratamento, os métodos
de analise devem ser simples (Vazoller et al., 1989).

A determinagéo quantitativa e qualitativa da microfauna vem sendo ha anos
realizada no controle do processo de lodo ativado. Entretanto, ainc}a se encontra
pouco desenvolvida como instrumento de diagnéstico, pois, na prética, aparecem
problemas de amostragem, de contagem e de aproveitamento dos dados obtidos
devido a complexidade das interagbes. A populagao de bactérias (decompositoras
primarias) fixam um substrato complexo, geralmente varidvel em quantidade e
qualidade. A partir destes microrganismos decompositores vive uma fauna de
consumidores primarios, também sujeitos a predacio entre si (;")roto'zoério_s). As
Interaces, tanto de competicdo quanto de predacao, sdo muito diversificadas. O
aspecto do lodo ac microscépio em geral pode ser descrito da seguihte forma: as
bactérias se agregam formando flocos biologicos, que também congregam
bactérias filamentosas. Nq superficie destes flocos fixam-se. os protozodrios
sesseis, ciliados pedunculares ou peritriquias. Ha protozoarios que vivem em
estreita ligagdo com ds flocos, alimentando-se destes e niantend@se sempre em
torno deles, sem estarem poréni, fisicamente ligados a eles. Por ultimo, existem os
ciliados livres natantes, que se rhovem no espaco entre os flocos, os flagelados e
as amebas, podendo estes dois ultimos estarem preferencialmente tanto na
superficie do floco quanto no espago entre eles, dependendo da espécie. Os
micrometazoarios (rotiferos e pequencs vermes) também se locomovem, em
geral, no espago entre os flocos. A determinacéo precisa de todas as espécies
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presentes & dificil de ser realizada num tfrabalho de controle. Assim, utilizam-se
contagens simplificadas de microfauna, arranjadas em classes ou grandes grupos.
A natureza da microfauna presente & caracteristica da idade do lodo, que é o
tempo médic de permanéncia do lodo no reator. E também caracteristica da
saprobicidade, a qualidade da agua refletida pelas especies aque constituem a
comunidade presente, de acordo com a matéria organica biodegradavel, expressa
em DBO (Demanda Bioguimica de Oxigénio), que representa o resultado analitico
da quantidade de oxigénio necessario para oxidar biologicamente uma
determinada quantidade de matéria organica ao longo de cinco dias de incubacao
a 20°C. Assim, uma determinada comunidade & indicadora do nivel saprobico de
determinado meio (Vazoller et al., 1989).

1.1.5. REQUISISTOS DE NUTRIENTES

Os microrganismos responsaveis pela estabilizacdo da matéria organica
necessitam de nutrientes como carbono, fésforo e nitrogénio para suas atividades
metabdlicas, além de outros elementos em concentragdes diminutas. Para que ©
sistema de tratamento remova a DBO ou, em outras palavras, o carbono orgénico,
& necessario que este seja o nutriente limitante no meio, e os demais nutrientes
estejam presentes em concentracbes acima da minima requerida pelos
microrganismos. No esgoto domestico tal condicgo & usualmente satisfeita,
enquanto gue em um certo despejo industrial pode haver falta de um determinado
nutriente, fazendo com gue a biomassa ndo se desenvolva como desejado. A
quantidade de N e P requerida depende da composi¢cdo da biomassa.
Expressando-se a composicao tipica de uma célula bacteriana em termos das
formulas empiricas CsH7O2N ou CeoHerO2:aN+P (Metcalf & Eddy, 1991), tem-se
gue a biomassa sintetizada no tratamento contém aproximadamente 12.3% de
nitrogénio e 2,6% de fésforo. Segundo Eckenfelder (1989), citado por von Sperling
(1997), o residuo celular apds a respiracdo endbgena possui em torno de 7% de

nitrogénio e 1% de fosforo. O nitrogénio, para que seja utilizado pelos

o
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microrganismos, deve apresentar-se em uma forma assimilavel pelos mesmos,
como amonia e nitrato. O nitrogénio orgénico deve primeiro sofrer uma hidrélise
para tornar-se disponivel para a biomassa. Valores usualmente citados na
literatura sao de uma relacdo DBOs:N:P de 100:5:1, no entanto, deve-se ter em
mente que tais valores se aplicam apenas a lodos ativados convencionais (von
Sperling, 1897).

1.1.6. REPRESENTAGAO DOS SOLIDOS MICROBIANOS (BIOMASSA)

O tratamento de aguas, para fins gerais e, especificamente, o tratamento de
aguas residudrias tem por objetivo a retirada efou transformacdo seletiva de
materiais estranhos a agua, impurezas no estado gasoso (CQOy), outras no estado
solido (silica) e outras no estado liquido (6leos). E interessante conhecer o total de
materia que nao € agua e para tanto o feste que procura medir este total é o teste
de solidos ou sdlidos totais.

A unidade de massa das células microbianas é normalmente expressa em
termos de sofidos em suspensédo (SS), uma vez que a biomassa é constituida de
solidos que se encontram suspensos no reator. Entretanto, nem toda a massa de
solidos participa da conversdo do substrato organico, havendo uma fracdo
inorganica que nao desempenha fungdes em termos do tratamento bioldgico.
Assim, a biomassa e frequentemente expressa em termos de sofidos suspensos
volateis (SSV). Estes representam a fracdo orgénica da biomassa, ja que a
matéria orgénica pode ser volatilizada, ou seja, convertida a gas por combustao,

oxidag&do (von Sperling, 1997).
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1.1.7. RELAGAO ALIMENTO/MICRORGANISMO

A relacao A/M (alimento/microrganismo) ou F/M (food/microorganism rate)
ou ainda carga de lodo € um conceito bastante utilizado por operadores de
sistemas de lodo ativado e baseia-se no conceito de que a quantidade de alimento
ou substrato disponivel por unidade de massa dos microrganismos & relacionada
com a eficiéncia do sistema. Assim, pode-se entender que quanto maior a carga
de DBO fornecida a um valor unitario de biomassa (elevada relagdo F/M), menor
sera a eficiéncia na assimilacio deste substrato mas, por outro lado, menor sera
também o volume requerido para o reator. Inversamente quanto menos DBO for
fornecida as bactérias (baixa relagdo F/M), maior sera a avidez pelo alimento,
implicando em maior eficiéncia na redugdo da DBO, conjuntamente com o
requisito de maior volume para o reator. Na situagdo em que a quantidade de
alimento é baixa, passa a prevalecer o mecanismo de respiracao endogena. O
objetivo do seu controle é o de se manter constante esta relagéo, de forma a
garantir remoc¢ao uniforme de substrato. A relagdo F/M assume geralmente os
seguintes valores: 0,3 a 08 KgDBOsKgSSV'dia", para lodo ativado

convencional (von Sperling, 1997) e pode ser expressa por:

F/M=DQOxQalim/SSTAxV, (1.1)
Onde:

DQO = demanda quimica de oxigénio (mg.L™);

Qalim = vaz&o de alimentagdo do sistema (dia™);

SSTA = concentragao de sodlidos em suspensdo volateis do tanque de
aeracao (mg.L™);

V, = volume util do tangue de aeracgao (L).

17
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1.1.8. AERACAO NOS SISTEMAS DE LODO ATIVADO

A aeragdo no sistema de lodo ativado é aplicada principalmente para
efetuar a transferéncia de oxigénio atmosférico para o licor misto, onde é
consumido para oxidacao de material orgénico e, eventualmente, aménia. Ao
mesmo tempo, a agitagdo provocada pela aeracio deve provocar turbuléncia
suficiente para manter o lodo ativado em suspenséo (Haandel & Marais, 1999).

Para se manter um bom tratamento de residuo pelo método de lodo
ativado, a presenca de oxigénio dissolvido no tanque de aeracéo é de fundamental
importancia. Uma vez conhecida a faixa de operagdo do processo em quantidade
de oxigénio dissolvido, uma queda desta varidvel podera trazer como
consequéncia um efluente pobre e, por outro lado, excesso podera acarretar
excesso de nitrificacgo. Para bom funcionamento do processo de lodo ativado, a
concentragdo de oxigénio dissolvido deve estar entre 1-3 mgOD.L™" no reator
(Ramalho, 1983).

1.1.2. CONTROLE DE pH EM SISTEMAS DE LODO ATIVADO

O valor do pH néo indica a quantidade de acidos (isto & dado pelo teste de
acidez) e nem de alcalis (isto & dado pelo teste de alcalinidade) dos residuos.
Indica sim, uma intensidade de acidez e de alcalinidade. Os organismos presentes
no tratamento biologico de residuos sd@o exigentes em relagdo ao pH, pois
normalmente sao inibidos em pH superior a 9 e inferior a 6, ou seja, a faixa boa
para crescimento de microrganismos no processo de lodo ativado é de 6,5 a 8,5.
Baixos valores de pH provocam aparecimento de fungos, podendo também

ocorrer desfloculacio e crescimento de fungos filamentosos (Silva, 1977).
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1.1.10. SEDIMENTAGAO EM PROCESSOS DE LODO ATIVADO

Quando se tem elevada concentragao de sdélidos, estes tendem a formar
um manto que se sedimenta como uma massa unica de particulas. Observa-se
uma nitida interface de separacao entre a fase sdlida e a fase liquida, e o nivel da
interface se move para baixo como resultado da separagdo da manta de lodo.
Para que a manta se mova para baixo, o liquido inferior tende a se mover para
cima. Neste processo, a velocidade de sedimentacio da interface e utilizada no
dimensionamento dos decantadores. Em coluna de sedimentacido totalmente
homogeneizada com suspensao de elevada concentragao de sélidos, forma-se,
apos reduzido intervalo de tempo e em condicdes de repouso, uma nitida
interface. A medida em que a interfface se move para baixo, o liquido
sobrenadante torna-se clarificado, ao mesmo tempe em gue se estabelece uma
camada no fundo da coluna, de concentracdo mais elevada. Muitos problemas
associados com o processo de lodo ativado envolvem pouca sedimentabilidade.
Por essa razdo, um método rapido de avaliar a sedimentabilidade é vital para
assegurar boa separagdo do lodo no reator. O problema mais tipico de
sedimentacdo € o intumescimento filamentoso (“bulking”). Os lodos (flocos) nao
sedimentam ou apenas decantam muito lentamente e grande quantidade passa
para o efluente, sendo perdida e causando a elevacdo da DBO. Dois indices
podem ser usados para assegurar a qualidade da sedimentacao do lodo: ¢ indice
de volume do lodo (IVL) e o indice de densidade de lodo (IDL), sendo o primeiro
mais largamente utilizado. O IVL ou indice de Mohiman ou ainda indice de
intumescimento & expresso como sendo o volume (em mlL} ocupado por 1g de
sedimento do sélido suspenso apés 30 minutos de sedimentacdo. Um alto VL
indica sedimentabilidade pobre e em geral um lodo com IVL acima de 120 mL.g™
tem propriedade ruim de sedimentacdo. Um lodo com boas caracteristicas de
sedimentacao teria [VL abaixo de 80 mL.g” em torno de 50 mL.g™" (Gray, 1990).

As formas mais apropriadas de se ftratar lodos com problemas de

intumescimento, dependendo do grau, 540 as seguintes:
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- aumento da concentracdo de oxigénio no tanque de aeracio, visto que
bactérias filamentosas, responsaveis pelo intumescimento, desenvolvem-se
melhor que as formadoras de flocos a niveis baixos de oxigénio dissolvido (0,1 a
0,5mg.L");

- corte no suprimento de oxigénio dissolvido por algumas horas, visto que
as bactérias filamentosas resistem menos a auséncia de oxigénio;

- reducdo na carga aplicada, visto que elevadas cargas favorecem o
intumescimento;

- adig&o de cloro ao lodo de retorno (5 a 60 mg.L™).
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1.2. REATORES "“AIR-LIFT”

1.2.1 - INTRODUGAO

Dentre os processos de tratamento de aguas residuarias, os sistemas de
lodo ativado tém sido amplamente utilizados devido ao fato de serem facilmente
aplicaveis a efluentes cuja remog¢ao de carga segue cinética de primeira ordem e
por permitirem redug¢ao de carga poluidora ate limites de langamento com custos
moderados. Deste modo, o aprimoramento destes tratamentos {ém sido estudado,
objetivando reduzir seus custos, principalmente com aeracao, bem como reduzir a
area dispendida na sua construgdo, que tem limitado sua aplicagéo principalmente
nos grandes centros urbanos.

Grande numero de reacdes quimicas, bioldgicas e processos de tratamento
de efluentes envolvem manejo de sistemas de trés fases (gas-liquido-sélido). As
particulas sélidas s@o microrganismos na forma de granulos, suportes enzimaticos
ou particulas catalisadoras. Os sistemas bioldégicos aerdbicos usam
essencialmente ar para fornecer o oxigénio dissolvido aos microrganismos e a
reacdo ocorre em fase aquosa contendo gas dissolvido, o qual tem intimo contato
com as particulas sélidas. Esses processos de tratamento de efluentes sao feitos
em sua grande maioria em reatores convencionais (tanques agitados) e colunas
de bothas.

De acordo com estudos realizados por Blenke (1979), citado por Furigo
(1986), o fermentador “air-lift” pertence a familia dos “loop-reactors®, que sao
reatores bioguimicos, no qual uma direcdo definida de circulagdo € produzida.
Este reator pode ser melhor explicado e definido, tendo-se como sua forma
primaria a coluna de bolhas, que esta diretamente ligada a seu desenvolvimento
historico.

A literatura mais antiga trata da agitagio de sistemas pela injecao de gas,
como reportado por Furigo (1986): Quillen (1954) fez recomendagdes quanto ao
volume de gas necessario para agitacdes de diferentes intensidades; Lamont

(1958) preocupou-se com a energia transferida do gas para o liquido na agitacéo
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por ar e relacionou, teoricamente, esta poténcia com a altura do fluido, sua massa
especifica, a press@o atmosférica e o volume do ar utilizado e Shiuger! & Lucke
(1977) que estudaram o comportamento de biorreatores de coluna de bolhas
utiizando leveduras como meio de cultura. Estes Gltimos autores mostraram que
em biorreator de coluna de bolhas, na auséncia de anti-espumantes e com meios
de cultura de baixa viscosidade, podem ser conseguidas altas taxas de
transferéncia de oxigénio com emprego de pequena energia, concluindo que a
coluna de bolhas € um reator econémico, especialmente para culturas aerdbicas.
Merchuk e Stein (1981) estudaram a variagdo do aumento de volume pela
retengdo de gas (“gas hold-up”) em reator “air-lift’, através de uma técnica
manometrica e a influéncia da velocidade superficial do gas na velocidade de
circulacao do liquido.

Pollard e Shearer (1977) mostraram um desenvolvimento matematico para
calcular o aumento de volume pela retengéo do gas (“gas hold-up”}, o coeficiente
de transferéncia de oxigénio (Ki.) e a poténcia requerida em reator “air-lift”.
Quando comparado o reator “air-lift” com tanque agitado convencional, o consumo
de poténcia caiu de 1,9 para 0,5 Kw.m™ e o Ki, aumentou de 2.10% ms™ para
3,4.10% m:s”, além da nao necessidade da utilizagdo de bombas ou agitadores
internos para misturar o liquido.

A producao de acido itaconico (Okabe ef al, 1993), de Sacharomyces
cerevisae (Ghosh & Bhattacharyya, 1993; Shamlou ef al., 1994) e de bactérias
laticas (Trystam & Pigache, 1993), bem como o tratamento de aguas residuarias
com utilizacdo de particulas imobilizadas (Heijnem et al, 1992) tém sido
estudados em reatores “air-lift". Inimeros estudos sobre as diferentes geometrias
dos reatores “air-lift” (Gasner, 1974; Orazem & Erickson, 1979; Bello et al., 1985;
Siegel & Merchuck, 1987) foram realizados mostrando que a maior vantagem
destes reatores € a maior transferéncia de oxigénio e alto coeficiente de retencéo
de bolhas (“gas Hold-up”).

De acordo com Chisti ef al. (1986) e Royse (1987), citados por Tavares &
Pradella (2000), o tipo mais comum de biorreator usado em fermentacdes
aerdbicas, o tanque agitado e aerado, naoc é a melhor configuracéo para cultivo

microbiano devido ao elevado cisalhamento provocado em células sensiveis, a

22



Capitulo 1 - Revisdo Bibliogréfica

elevada energia mecanica requerida e portanto elevados gastos e dissipacgio de
calor no meio, dificuldade de operacdo asséptica, necessidade de compiexos
selos mecanicos para prevenir contaminacdo do biorreator por espécies
microbianas indesejaveis e elevado custo de confeccdo em relacdo a outros tipos
de biorreatores.

Teoricamente, os biorreatores “air-lift” podem ser empregados para
qualquer tipo de processo envolvendo sistemas gas-liquido ou gas-meio. Doran,
1991 (citado por Tavares & Pradella, 2000), em seu trabaltho com células vegetais,
concluiu que os biorreatores “air-lift” proporcionam as melhores condicdes de
cultivo para baixa densidade celular em relacdo aos biorreatores convencionais
mecanicamente agitados, devido ao baixo cisalhamento provocado as células e ao

completo suprimento de oxigénio requerido pelas células vegetais.

1.2.2 - TRANSFERENCIA DE MASSA

A transferéncia de oxigénio a partir do ar € importante em muitos processos
de tratamento de aguas residuarias e tambéem em processos industriais,
principalmente aqueles que envolvem atividade bioldgica. A solubilidade do
oxigénio € muito baixa, da ordem de 7 a 10 ppm em temperaturas e pressdes

ambientes, quando dispositivos convencionais sao utilizados (Gongalves, 1999).
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1.2.2.1 - PRINCIPIOS DA TRANSFERENCIA DE MASSA

Quando um gas ¢ transferido para um iiguido através de uma interface que
os separam, a resisténcia de transferéncia de massa em cada fase causa um
gradiente de concentragdo como mostra a Figura 1.1 (Perry, 1986).

A concentracdo do material difundido nas duas adjacentes a interface
geralmente s@o desiguais e relacionadas cada uma com a lei do equilibrio de
fases termodinémico. ' | o

FIGURA 1.1: Gfadiénte das concentragdes proximo a interface Gés—LEquide
(Perry, 1986). o

Para o sistema no Qnal as :éondéntragées do soluto nas fasés gasosa e
liquida séo diluidas, a taxa de transferéncia pode ser expressa péia equacao que
prediz que a taxa de transferéncia de rhassa ] prop'ércional a diferenca entre a
concentracao da solugéo e na interface gas-liquido. Portanto: _

Na= ke(p-p)=ki(ore) (12
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Cnde:

Na = densidade de fluxo molar (Kgmol.m™s™;

ke = coeficiente de transferéncia de massa na face gasosa do sistema
(Kgmol.m%s"atm™);

p = pressao (atm); .

pi = pressio de oxigénio na interface gas-liquido (atm);

ki = coeficiente de transferéncia de massa na face liquida (m.s™);

¢ = concentragéo do soluto na regido liquida (Kg.m™);

¢ = concentragio de soluto no liquido na interface (Kg.m™).

1.2.2.2 - TRANSFERENCIA DE MASSA GAS-LIQUIDO EM SISTEMAS

CELULARES

De acordo com Bailey & Ollis (1986), descrito por Gongalves (1999),

um gas soluvei, geralmente oxigénio, é transferido a partir da fonte, como bolhas
de ar subindo dentro da fase liquida contendo céiulas. O oxigénio necessita

passar por uma serie de resisténcias de transporte, cujas magnitudes relativas
dependem da hidrodinémica da bolha, temperatura, densidade e atividade celular,

composicdo da solugo, fendmeno interfacial e outros fatores.

onde:

As diferentes resisténcias descritas abaixo s8o mostradas na Figura 1.2,

1-) Difusdo a partir do volume de gas para a interface gas-liquido;

2-) Transposicao da intén‘ace gas-liquido;

3-) Difuséa de um soluto através de uma ?egiéo liquida ndo misturada,
adjacenté a uma bolha dentro do volume liquido bem misturadoe;

4-) Transporte de um soluto at?évés do liqwuido para a segunda regiéo
liquida ndo misturada em torno da célula;

5-) Transporte através da segunda regifio liquida ndo misturada, associada

com as células;

26



Capitulo 1 - Revisdo Bibliogréifica

8-) Transporte difusivo dentro do floco celular, micélio ou particula;
7-) Transporte através do envoltorio da célula e para o local de reagéo
intramolecular.

FIGURA 1.2: Resisténcias de transferéncia de oxigénio em sistemas

celulares.

Quando o organismo tem a forma de células individuais, a sexta resisténcia
desaparece. Células microbianas por si mesmas possuem algumas tendéncias em
adsorver as interfaces. Desta forma, provavelmente as células juntam-se
preferencialmente nas vizinhancas da interface gas-liquido e o oxigénio em
difusdo passa através de uma quantidade de liquido onde ndoc ha mistura, apenas
uma regido liquida. Nesta situac@o, a concentracdo de oxigénio dissolvido no
liquido n&o é suficiente para suprir a respira¢éo do microrganismo.

Em um estado estacionario, a taxa de transferéncia de oxigénio na interface
gas-liquido é igual a taxa de transferéncia através do filme do lado liquido.
Considerande ¢q € ¢; come as concentracbes de oxigénio no gas e no liquido,
respectivamente, pode-se escrever a taxa de transferéncia por meio das seguintes
equacbes:
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Na = kg mol O4mP.s = kyfcscg) (lado do gas) (1.3)
Na = kg mol Oxm?.s = kfcyc) (lado do liquido) (1.4)

Uma vez que as concentragdes interfaciais nac sao usualmente medidas de
transferéncia de massa, frequentemente sdo usadas expressdes de transferéncia
de massa em termos do coeficiente de transferéncia de massa global ks © a
diferenga de concentragdo global {¢/* - ¢), onde ¢* é a concentragdo da fase

liquida em equilibrio com a presséo parcial de oxigénio na fase gasosa.

He.ci" = ¢y (1.5)
Sendo:
He = H/(RT) e H' = P.Cy (1.6)
Onde:
P = presséo ambiente;
He = namero de Henry (m®.atm.Kgmol™)
H' = constante de Henry
Cgq = concentragéo de oxigénio no gas (kg.m™)
Ci = concentragao de oxigénio no liquido (kg.m™)

Em termos destas quantidades globais, a taxa molar do soluto é dada por :

N=klLs(c/- c) (1 7)
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1.2.3 ~ CARACTERISTICAS HIDRODINAMICAS E DE TRANSFERENCIA DE
MASSA EM DIFERENTES TIPOS DE REATORES “AIR-LIFT”

As formas dos reatores “air-lift” podem ser retangulares ou cilindricas e com
circulagao interna ou externa. No caso de circulagdo interna, o gas pode ser
injetado no tubo central ou anulo.

Gasner (1974) fez uma analise tetrica com objetivo de melhorar a
performance da transferéncia de massa em reatores “air-lift” de cilindros
concéntricos, resultando no desenvolvimento do reator de canal retangular fino
para transferéncia de massa. Esta analise foi feita de forma a minimizar a
coalescéncia de bolhas e maximizar o “bubble entrainment”. Este projeto teve
inimeras vantagens mecanicas sobre o projeto convencional como o fato de nio
haver partes moveis e requerer uma Unica fonte de forca, o compressor. Para este
estudo, construiu-se um reator “air-lift” em escala piloto de 20 galbes de
capacidade, de segdo retangular (8 x 12 x 48 polegadas - L x C x A), contendo um
anteparo vertical disposto no centro. A aeragio era feita através de um tfubo
disposto horizontaimente no fundo do reator, que direcionava a saida de ar de
forma a minimizar a coalescéncia e promover o movimento descendente do
liquido. Para determinar o coeficiente de transferéncia de oxigénio (K.), utilizou
solug@o de sulfito de sodio 0,1N e cobalto como catalisador, obtendo 0,39 mmol
de O..L™".h" para velocidade superficial do ar no reator de 1 cm.min™". Embora
nao tenha utilizado velocidades de ar maiores, Gasner (1974) estimou que o
coeficiente de transferéncia de oxigénio poderia chegar a 140 mmol de O..L"h™
aumentando a velocidade de ar, sem haver contudo a coalescéncia de bolhas. O
tratamento convencional de aguas residuéarias por lodo ativado admite carga
maxima de 12,5 IbDBO.1000pé>dia™, que corresponde a K. de 0,25 mmol de
02.L"".h™; os processos de estabilizacdo por contato admitem carga maxima de 30
IbDBO.1000pé™.dia™ e Kia de 0,6 mmol de O..L ™" .h"" e para lagoas aeradas, carga
de 50 IbDBO.1000pé>dia” e K. de 1,0 mmol de O2L".h". Aumentando o
coeficiente de transferéncia de oxigénio, é possivel reduzir o volume do reator e

minimizar os custos de aeracéo e operacgao.
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Orazem e Erickson (1979) estudaram a transferéncia de oxigénio em reator
“air-lift” de um e de dois estagios (uma coluna sobre a outra). O tipo de reator
idealizado por eles consistia de um tubo dividido em duas se¢bes por um defletor,
sendo o ar aspergido em uma das se¢des, 0 que causava movimento do liquido
no reator devido a diferenca de densidade do fluido entre as se¢bes. Utilizando
solucdo de sulfito e ar, observaram que em velocidade superficial de gas (Vsg)
variando de 720 a 1200 cm.min™’, ndao houve diferenca significativa para os
valores de Kz entre os dois tipos de reator. Para velocidades superiores, 1200 a
2728 cm.min~', houve diferenca significativa entre os dois reatores, sendo que o
de dois estagios atingiu um Kia de 1500 h™'. Para velocidade superficial de gas de
2262 cm.min~', houve um aumento de 54% no K do reator de dois estagios,
comparado com o de um estagio, para a mesma velocidade superficial do ar. Em
velocidade de 2262 cm.min”, observou-se um aumento de 40% entre o coeficiente
de retencgao de gas (“gas hold-up - Eg) para o reator de um e dois estagios. Isto
pode ser devido a uma maior coalescéncia de bolhas no reator de um estagio
causando aumento do tamanho das mesmas e assim um rapido escape para a
fase de dispersdo. Para Vsg de 2728 cm.min”', obtiveram, em reator de dois
estagios, o maior valor do “gas hold-up” (0,575), possivelmente devido ao maior
“entranhamentio” das bolhas no reator causado pela alta turbuléncia desenvolvida
no mesmo.

Dois tipos de reatores “air-lift” de tubos concéntricos e reciclo externo foram
investigados por Bello ef al. (1985), que analisaram a diferenca de press&o entre
os tubos (“gas hold-up”) e o coeficiente de transferéncia de massa K. Para
obtencédo de dados para o “gas hold-up” no tubo de aeracdo e de reciclo, bem
como do coeficiente global de transferéncia de massa, foram utilizados quatro
reatores “air-lift” de reciclo externo com razac Ad/Ar (area transversal do tubo de
reciclo/area transversal do tubo de aeragao ) de 0,11 a 0,69 e trés reatores “air-hft”
tubos concéntricos com Ad/Ar de 0,13, 0,35 e 0,56. Os resultados foram
comparados com o reator coluna de bolhas (Ad/Ar=0) para solugdo de NaCl 0,15
kmoL.m™ e agua. Pela comparacdo dos dois reatores, um de tubos concéntricos e
outro com reciclo externo, foi observado que a diferenca de presséao (“‘gas hold-
up”) entre o ramo de reciclo e o ramo de aeragéo diminuiu de 25 a 30% quando a
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razao Ad/Ar aumentou de 0 a 0,69, isto é, o aumento da velocidade do gas no
reator aumenta com o aumento da relacdo Ad/Ar. Os principais parametros que
afetaram o “gas hold-up” do tubo de aerac@o em reator “air-lift” foram: velocidade
superficial do gas (Ug)re velocidade superficial do liquido (Ul), no tubo de aeracao,
bem como a relacdo Ad/Ar. Qutros pardmetros considerados foram: tensio
superficial, viscosidade do liquido e concentragées idnicas.

Belio et al. (1985) obtiveram a seguinte equacéo:

(Eg)r= 0,16 (Ug/UN®> (1 + Ad/Ar) (1.8)

Onde:

(Eg)- = “gas hold-up”;

(Ug) = velocidade do ar no tubo vazio (m.s™);
(Ul) = velocidade do liquido (m.s™):;

Ad = area transversal do tubo de reciclo (m);

Ar = area transversal do tubo de aeracao (md).

Enquanto o “gas hold-up” no tubo de reciclo do reator “air-lift” de reciclo
externo foi muitc menor que no tubo de aeragdo ( 0-50% ), no reator “air-lift” de
tubos concéntricos com a mesma taxa de fluxo de gas, o “gas hold-up” na secio
de reciclo foi cerca de 80-95% daquele no tubo de aeragdo. Esta grande diferenca
nos dois tipos de reatores foi explicada em termos da geometria, velocidade de
circulagéo do liquido e tamanho das bolhas no tubo de reciclo, entre outros. Para
as condicGes do trabalho desenvolvido, para reator de reciclo externo, o “gas hold-
up” do tubo de reciclo (Eg)q foi encontrado ser fung@o somente do “gas hold-up” do
tubo de aeracao (Eg): (Bello et ai., 1985).

Para reator de reciclo externo:

(Eg)a = 0,79.(Eg), - 0,057 (1.9)
Para reator de tubos concéntricos:

(Eg)q = 0,89.(Eg), (1.10)
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Segundo Bello ef al. (1985), o coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki)
aumentou em ambos os tipos de reatores “air-lift’ com o aumento da forca
pneumatica de injecdo do gas por unidade de volume de liquido no reator
(Pg/VD)r, e com o aumento da velocidade superficial do gas decrescendo com o
aumento de Ad/Ar. A este Gltimo fato, atribuiu-se:

» 0 efeito da variagao da velocidade do liguido com a razdo Ad/Ar;

» a quantidade relativa da transferéncia de massa no tubo de reciclo, ou

seja, o efeito do volume neste tubo.

Siegel e Merchuk (1987} estudaram a transferéncia de massa entre as trés
partes de reator “air-lift”: tubo de aeragio (fluxo ascendente), tubos de reciclo
{(descendente) e separador gas-liquido com relacdo ao coeficiente global de
transferéncia de massa (K.,). Estudaram a transferéncia de massa da fase gasosa
para a fase liquida em vinte tipos de reatores de diferentes geometrias e
demonstraram que ¢ separador exerce importante papel no valor do Ki, que esta
diretamente relacionado a forca pneumatica do gas por unidade de volume do
liquido no reator (Pg/VD) e pela velocidade do gas no tubo de aeracdo.
Desenvolveram uma técnica indireta para medir a velocidade de recirculagao do
gas no tubo de reciclo e, deste modo, a vazdo do gas neste tubo.

GR = [{QS + QD)/AR] (1.11)

Onde:

GR = velocidade superficial do gas no tubo de aeracéo (m.s™);
QD = vaz&o do gés no tubo de reciclo (m*.s™);

QS = vazéo do gas no dispersor (m>.s™);

AR = area do tubo de aeragdo (m?).

A partir dai, Siegel e Merchuk (1987) calcularam a razéo entre a vazao do
gas no tubo de reciclo e de aeracio (QD/QR). Os resultados dos experimentos de
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transferéncia de massa demonstraram que este parametro (QD/QR) tem influéncia
sobre a eficiéncia da transferéncia de oxigénio do gas para o liquido, uma vez que
esta & fungao da geometria e condigdes de operacdo. Os resultados alcancados
estavam em concordancia com aqueles apresentados por Gasner, Orazem e
Erickson e Wang et al,, citados por Siegel e Merchuk (1987), para uma diferenca
significativa na eficiéncia da aeracéo de reator “air-lift” e sistemas convencionais
de aerag&o, como torres de aerac@o e tanques agitados convencionais. Nos
reatores “air-lift” (cilindricos ou retangulares) estudados, observou-se inibicdo da
coalescéncia de bolhas no tubo de aeracéo efou aumento da popula¢ado de bolhas
no tubo de reciclo, fatores esses que provocaram acréscimo do valor de K, com
aumento da taxa de entrada do gas. Através da andlise dos resultados concluiram
que:

» 0 separador gas-liquido exerce importante papel no comportamento do
reator “air-lift”;

e 0 aumento no volume do separador gas-liquido causa redugdo no
coeficiente global de transferéncia de massa. Entretanto, isto € contrabalanceado
pelo aumento no volume de liquido aerado, com aumento da eficiéncia de
transferéncia de oxigénio do gas para o liquido. Deste modo, o reator “air-lift” pode
ser otimizado para uma dada transferéncia de oxigénio requerida e um dado
volume de liquido no reator;

+ a razao (QD/QR) e velocidade do liquido no tubo de aeracao (UL) sdo
parametros significativos e o aumento deste Gitimo causa decréscimo no valor do
Kia;

* O reator permite obter aita transferéncia de oxigénio com baixa poténcia
requerida. Aumentando a vaz&do de ar ocorre pequeno decréscimo na eficiéncia de
aeragao, enquanto que nos reatores convencionais de processos fermentativos e
tratamento de aguas residuarias, o aumento da vazio de ar causa decréscimo da
transferéncia de oxigénio.

Merchuk et al. (1992) estudaram o coeficiente de transferéncia de oxigénio
em diferentes regides do reator “air-lift”. Utilizaram um reator de 200 litros no qual

colocaram um eletrodo de oxigénio dissolvido 50 cm acima da alimentacéo de ar,
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outro 50 cm abaixo do nivel do liquido e outro 30 ¢cm abaixo do nivel de liquido na
secdo de reciclo. Utilizando uma velocidade superficial de ar de 34 cm.s™
concluiram que o valor do coeficiente de transferéncia de oxigénio n&o foi afetado
pela posicao do eietrodo, isto &, o valor de Ki; foi aproximadamente o mesmo em
todas as segdes do reator.

Dados de literatura mostram que dependendo da geometria, das condigbes
de operagfo, entre outros, pode ocorrer a coalescéncia de bolhas, que diminuiria o
valor do K. Para minimizar este fato, deve-se aumentar a razdo area do
“‘downcomer” e area do “riser” aumentando-se assim a velocidade de circulagéo do
liquido no reator. Alguns autores mostraram que reatores de coluna aita teriam
altos K e didmetros estreitos tem mostrado problemas de aumento da
coalescéncia de bolhas, mudando o fluxo de borbulhante para filetes de bolhas
(fluxo lento), o que acarretaria em aumento do diametro das bolhas e consequente
diminuicdo do valor do Kj; (Siegel & Merchuk, 1987).

Segundo Contreras et al. (1998), o “gas hold-up” (Eg) e a velocidade de
circulagao de liquido (Ul) sdo os parametros mais estudados em reatores “air-iift”,
énfase gue atesta a sua importancia. A diferenga de Eg entre o “riser” e o
“downcomer” em reatores “air-lift” determina a velocidade superficial do liquido (Ul)
induzida, a qual influencia na velocidade das bolhas no “riser” e o préprio Eg. A Ul
e Eg, juntos, afetam o comportamento da mistura, transferéncia de massa e calor,
a taxa de ruptura de microrganismos e a habilidade do reator em manter os
solidos em suspensdo. Esta relagdo entre o Eg do “riser” e "dowmcomer” &
influenciada pela geometria e fatores operacionais, mas a natureza desta
dependéncia ndo esta totaimente clara.

Baseado no principioc da continuidade, o *hold-up” do “riser” e do
“downcomer’ em reator “air-lift” foram relatados por Contreras ef al. (1998),
observando-se que o fluxo de liquide no “riser” do reator “air-lift” pode ser

expresso por.

QLr= Ulr .Ar e QLd = Uld .Ad (1.12)

Onde:

35



Capitulo 1 - Revisdo Bibliografica

QLr = vazdo de liquido no “riser” (m®.s™);

QLd = vazdo de liquido no “downcomer” (m>.s™");

Uld = velocidade superficial do liquido no “downcomer” (m.s™);
Ulr = velocidade superficial do liquido no “riser” (m.s™:

Ar = area do “riser” (m?);

Ad = area do “downcomer” (m?);

VLr = velocidade linear do liquido no “riser’ (m.s™):;

VLd = velocidade linear do liquido no “downcomer” (m.s™).

Pelo fato de todo liquido existente no “downcomer” circular através do
“riser”, tem-se:
QLr=QLd {1.13)

Portanto:
Ulr.Ar = Uld Ad (1.14)

A equagao 1.14 pode ser escrita em termos da velocidade linear do liquido

em varias zonas:
VLI Ar(1— Er) = VLA Ad(1 — Ed) (1.15)

Entio:
Ed = (VLrAtVLd. Ad).Er— [(VLr. Ar/VLd. Ad) - 1] (1.16)

Onde:

VLr = velocidade linear do liguido no “riser” (m,s*j);

VLd = velocidade linear do liquido no “downcomer” (m.s™).

Ar e Ad = area do “riser” e area do “downcomer” (m?);

Ed = coeficiente de reten¢éo (“hold-up”) do tubo de reciclo (“downcomer”);

Er = coeficiente de retengado (“hold-up”) do tubo de aeragao (“riser”).

Esta equagao mostra uma relagao explicita entre o coeficiente de retencéo
do “riser” e do “downcomer” e é de uso generalizado, podendo ser aplicada para
qualquer tipo de reator “air-lift” independente da fase liquida ou gasosa utilizada.

A equagao 1.16 podp ser simplificada e escrita como:
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Ed=aFEr-p (1.17)
Onde:

a = VLr Ar/Vid Ad (1.18)

B=a-1 (1.19)

Em muitos casos, a e $ nao variam com a taxa de fluxo de gas;
consequentemente, uma dependéncia linear & observada. O Ed é sempre menor
que o Er. O valor de a e unitario ou muito maior e § € sempre menor que zero.

Expressdes do tipo:

Ed=akEr (1.20)

séo teoricamente incorretas, mas sao varias vezes reportadas na literatura.

Na analise de sistemas envolvendo transferéncia de momentum e massa, é
frequente o aparecimento de variaveis hidrodindmicas, como velocidades e “gas
hold-up”, mas as variaveis geométricas e fisicas do sistema determinam, em
Gltima analise, a eficiéncia do contato gas-liquido. O modelo desenvolvido por
Furigo (1986) para o “hold-up” foi utilizado na medida experimental do proprio Eg e
a partir de dados experimentais foi sugerida uma correlacéo para representa-lo,
bem como um modelo matematico para representar o Eg na iminéncia da
circulac&o do liquido, o qual seria Gtil no desenvolvimento do balango de energia,
necessario ao modelo da velocidade de ascengao do liquido.

Segundo Furigo (1986), o “gas hold-up” (Eg) de mistura gas-liquido pode
ser definido como a fracdo volumétrica de gas na dispersaoc. Assim, se para um
determinado volume (Vol) de dispersao gas-liquido e se Volg for o volume

ocupado pela fase gasosa, o Eg pode ser definido por:

Eg = Volg/Vol (1.21)

Esta grandeza deve ser determinada pois é imprescindivel no calculo da

velocidade intersticial do gas e do liquido, necessarias para a modelagem do
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sistema e consequentemente para a obtencdo do coeficiente de transferéncia de
massa.

Nos biorreatores com tubos concéntricos, alguns pardmetros geométricos,
como a distancia do tubo interno a base do reator e a distancia do tubo interno ao
nivel de liquido, afetam a retengao gasosa, a circulacéo liquida e a transferéncia
de massa. Extensos estudos sobre a hidrodinamica dos biorreatores “air-lift” e a
influéncia da geometria do sistema nos fluxos das diferentes fases envolvidas
mostram a importancia da geometria no aumento de escala destes biorreatores.

No trabalho realizado por Gouveia et al. (2000), investigou-se as influéncias
das relagbes geometricas e das condigdes operacionais na hidrodinamica e na
transferéncia de oxigénio em biorreator “air-lift’ de 0,006 m® de volume atil,
construido em vidro comn tubos concéntricos (Ad/Ar = 0,52). Foram utilizados agua
como fase liquida e ar como fase gasosa em todos os ensaios. Foram estudadas
as influéncias das distancias da base do reator até o limite inferior do tubo interno
(d1) e do limite superior do tubo interno até o nivel de liquido (d2) sobre as
variaveis retencéo gasosa (Eg) e tempo de mistura (tm), bem como a velocidade
de circulagdo de liquido e a transferéncia de oxigénio. As variaveis tempo de
mistura e retencdo gasosa foram determinadas para diferentes valores de
velocidade superficial de gas na regido de ascensio, na faixa de 0,011 a 0,040
m.s™ (Vsg). As distancias d1 e d2 foram variadas na faixa de 0,025-0,045me0-
0,04 m, respectivamente. A retencao gasosa foi determinada para a regido de
subida (Egs) e para a regido de descida (Egd) pelo método manométrico,
enquanto que a retencao giobal (Egt) foi determinada pelo método de expansao
de volume. As medidas geométricas do reator “air-lift” com tubos concantricos
encontram-se na Tabela 1.1.

Os tempos de mistura (tm) e de circulacdo (tc) e a velocidade do liquido
(Vld) foram determinados segundo método descrito por Margaritis & Sheppard,
(1981), e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Klz) foi
determinado pelo metodo do sulfito modificado (Vilaga et al., 2000).
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TABELA 1.1: Caracteristicas geométricas do biorreator “air-lift” de tubos

concéntricos:
DIMENSAQ SIMBOLO VALOR (m)
Diametro da regiao de Ds 0,057
subida
Diametro da regiao de Dd 0,080
descida
Distancia do tubo interno D1 0,025; 0,035; 0,045
a base do reator
Distancia do tubo interno D2 0; 0,020; 0,040
ao nivel do liquido
Comprimento do tubo Hd 0,37
interno
Distancia entre os dois d 0,13

pontos de aquisic@o de
pressao
Comprimento do tubo Hs 0,60
exierno

(Fonte: Gouveia ef a/., 2000)

Foi observado que as retencdes gasosas nas regides de subida e descida
aumentaram quando a distancia do tubo interno a base do reator (d1) diminuiu,
provavelmente devido a diminui¢ao da velocidade do liquido, que ocorre quando
d1 diminui. Também foi observado que as retencbes gasosas na subida e descida
diminuem quando a disténcia do tubo interno ao nivel do liquido (d2) aumenta,
provavelmente devido ao aumento da velocidade do liquido nesta situacao.
Observou-se que quanto maior a distancia do tubo interno ao nivel do liquido (d2),
menor € o tempo de mistura (tm) para uma mesma distancia d1. Da mesma forma,
a medida que d1 aumenta, o tm também diminui para uma mesma d2. O Kia
apresentou maiores valores para d1=0,045 m e d2=0,040 m, que esta diretamente
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relacionado aos menores valores do tm que causou altas velocidades de
circulagao liquida para essa geometria (Gouveia ef al., 2000).

Reatores “air-lift” sdo muito utilizados em indistrias quimicas e em muitos
casos eles sao operados em pressbes elevadas para alcancarem concentracdes
de gases suficientemente altas para as reagGes envolvidas. Baseado nestes
aspectos, Letzel & Stankiewicz (1999), investigaram experimentalmente o efeito
de pressbes elevadas sobre o “gas hold-up”, o coeficiente de transferéncia de
massa (Kla) e a velocidade de circulago de liquido em reator “air-lift” de reciclo
externo. O reator foi construido com “riser” de 0,15 m de diametro e 1,22 m de
altura, com aerador de 0,1 m de didmetro com 200 anéis de 0,5 mm de didmetro,
colocado no fundo do reator. O reator foi colocado dentro de um compartimento
fechado, para posterior pressurizagio. A fase liquida foi agua desmineraiizada e a
fase gasosa foi nitrogénio ou ar pressurizado. O “hold-up” (Eg) foi determinado
pelo método de diferenca de pressdo, através de sensor de pressaoc e o
coeficiente de transferéncia de massa (Kla) por sonda de oxigénio, contando o
reator para isto, com eletrédo de oxigénio pressurizado. A velocidade do liquido
n&o excedeu a 0,2 m.s™ para previnir a interferéncia de bolhas nas amostras. A
Figura 1.3 mostra o Eg no ‘riser” em diferentes pressées como funcdo da
velocidade do liquido no reator. Foi observado que os dados obtidos aproximaram-
se daqueles obtidos em colunas de bolhas. Em ambos os casos, um claro efeito
da pressdo do sistema foi observado, sendo este efeito menos pronunciado no
reator “air-lift” do que em reatores de coluna de bolhas, devido, provavelmente, ao
fato de que no reator com reciclo, a velocidade de circulagao do liquido aumenta

com o aumento da pressao.
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FIGURA 1.3: “Hold-up” do “riser” (g) come fungao da velocidade de circulac8o do gas
(Ug} em diferentes pressdes. (Fonte: Letzel e Stankeiwicz, 1999)

Em relacdo ao coeficiente de transferéncia de oxigénio, a suposi¢io de
mistura perfeita, que € perfeitamente aceita no caso de coluna de bolhas, foi
testada em relacdo ao reator “air-lift” e experimentos foram realizados para sua
confirmacdo. Os resultados experimentais apresentados na Figura 14
confirmaram esta suposicao.
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FIGURA 1.4: Medida dos valores de Kl, em diferentes posigdes da sonda para medida

de oxigénio dissolvido. (Fonte: Letzel e Stankeiwicz, 1999)

41



Capitulo 1 - Revisdo Bibliografica

A Figura 1.5 mostra curvas de valores de Kl para pressées de 0,1, 0,2, 0,3
e 0,4 MPa. Observou-se um aumento significativo dos coeficientes de
transferéncia de massa com a pressdo do sistema, porém este aumento foi menos
acentuado do que nos reatores sem reciclo, coluna de bothas. De acordo com os
dados obtidos, uma clara influéncia da presséo do sistema sobre o Eg e Kl; foi
encontrada. O aumento observado dos valores de Eg e Ki; foram menores do que
agueles encontrados nos reatores sem reciclo (coluna de boihas), devide ao faio

de gue no reator “air-iift” a velocidade de circulagéo aumenta com a pressao.

FIGURA 1.5; Coeficiente de transferéncia de massa como fungio da velocidade do gas
para diferentes pressdes no sistema. (Fonte: Letzel e Stankeiwicz, 1999)

1.2.4 - REATORES “AIR-LIFT” EM PROCESSOS FERMENTATIVOS

Shamlou et al., 1994, propuseram um modelo matematico para o “gas hold-
up” e a taxa de circulagdo de liquido em reatores “air-lift” de tubos concéntricos,
baseado em modelo de fluxo direcional e um balanco de energia que leva em
conta as interagbes fisicas entre o liguido, as bolhas de gas e o caminho do
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liquido associado com as bolhas. Um reator “air-lift” de tubos concéntricos de 250
litros foi usado para obter dados do gas “hold-up” e da velocidade de circulagio de
liquido para fermentacdo de uma cultura de meio newtoniano (Saccharomyces
cerevisae) e nao newtoniano (Saccharopolyspora erythraea). O “gas hold-up” (Eg)
e a velocidade superficial de circulagao de liquido (Us!l) sdo dois dos mais
importanies parametros que caracterizam a hidrodindmica de reatores agitados
pneumaticamente, uma vez que influenciam a transferéncia de massa e de calor
na coluna. A analise hidrodinamica dos reatores “air-lift” € dificil porque estes dois
parametros s&0 interdependentes e ndo podem ser preditos separadamente.

Shamilou ef al,, 1994, apresentaram um novo modelo matematico para o
“gas hold-up” e circulagao de liquido, baseado em interacdes fisicas simples entre
o liquido, a bolha e o caminho do liquido associado com as bolhas. Algumas
observacoes tedricas foram feitas para formulacéo do modelo, considerando o gas
introduzido na forma de pequenas bolhas na base da coluna de liquido. A reducéo
de pressao sobre as bolhas ao longo da coluna causa aumento das mesmas € por
sua vez promove aumento da circulacao do liquido ao redor da coluna por dois

mecanismos:

¢ 0 movimento do liquido € causado pelo transporte do liquido no caminho
das bolhas ascendentes;

s 0 fluxo de liquido no meio da coluna ocorre peia circulagao natural, devido
a diferenga de densidade da mistura gas-liquido no centro e aguela perto da
parede do tanque. Na coluna de bolhas esta diferenga sempre ocorre porque as
bolhas tendem a concentrar-se mais em dire¢cdo ao eixo da coluna. Em um reator
“air-lift’ de tubos concéntricos, as diferencas do “gas hold-up” entre o centro e a
regido da parede aumentam significativamente pela presenga do tubo de
aspiragao central {(“draft tube”), o qual aumenta a circuiac&o global do liquido.

A determinagdo do “gas hold-up” pode ser feita a partir da equacgao
(Shamiou et al., 1994 ):

_ Usg
(C,+D(Usl+Usg)+ U,
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Esta equaga@o requer o conhecimento da velocidade superficial total do
liquido (Usl) e velocidade terminal das bolhas na origem (Usr).

Onde:

Usg = velocidade superficial do gas na entrada da coluna no tubo de
aeracio (m.s™);

Ust = velocidade superficial total do liquido no “riser” (m.s™);

Usr = velocidade terminal das bolhas na origem (m.s“1);

Co = pardmetro de distribuicao;

Eg = coeficiente de retencao de gas (“gas hold-up”).

Observou-se que o “gas hold-up” teve considerdavel aumento para
velocidades de gas maiores que 0,2 m.s™, o que foi explicado pela mudancga na
hidrodinadmica do fluxo na coluna. Dados experimentais indicaram que n&o ha
ponto agudo no qual a mudanca do regime do fluxo ocorre, contudo, como a
velocidade do gas aumenta gradualmente, o “gas hold-up” e a circulacao do
liquido tornam-se progressivamente menos sensiveis com o aumento do fluxo de
gas, provavelmente devido a uma mudancga no regime do fluxo de borbulhamento
homogéneo até fluxo turbulento agitado (Shamiou ef al., 1994).

Tentando melhorar o entendimento das interacdes entre os varios
parametros que governam o fendmeno de transferéncia de oxigénio em reatores
“air-ift”, Trystam e Pigache (1993) estudaram a modelagem e simulacdo de um
fermentador “air-ift” em escala industrial usado para producio de fermento lactico.
A modelagem dindmica do biorreator ndo foi facil, uma vez que os aspectos
microbianos da fermentacdo, bem como o de transferéncia de oxigénio do
processo ndo tinham até entdo sido eficientemente analisados em conjunto, de
modo a otimizar o desenho e construcdo com o melhor controle do reator.
Utilizaram um fermentador “air-lift” de 120 m’ para producdo do fermento e
controlaram a concentracao de lactose, pH, concentracdo de amdnia, vazdo de
gas na entrada e saida do reator, CO,, “gas hold-up”, temperatura e oxigénio
dissolvido (OD) em dois locais diferentes do reator. Varios experimentos foram

realizados para estabelecer a qualidade da simulacdo e o tratamento dos dados
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experimentais forneceu boa exatiddo do modelo, com erro menor que +10%. Os
resultados obtidos permitiram aumentar a produtividade em 15% e o rendimento
(Kg fermento/Kg lactose) em 6% em plantas industriais.

A aplicacdo de reatores “air-lift” em processos de fermentac&o industrial
vem sendo cada vez maior em comparacido aos tanques agitados classicos, uma
vez que o reator “air-lift” ndo requer agitacdo mecanica e a quantidade de energia
requerida por ele é cerca de 1/3 da requerida pelos tanques agitados (Okabe ef
al., 1993). Uma outra vantagem € o fato de que a auséncia desta agitacdo
mecénica evita que micélios sejam destruidos pela for¢a da pa na agitacdo dos
fanques.

Baseados nestes fatos, varios autores vém pesquisando 0 uso de reator
“air-lift” em processos fermentativos, como Okabe ef al. (1993) que utilizaram um
reator “air-lift” para producao de acido itacénico por Aspergillus terreus utilizando
um reator com tubo medificado (“draft tube” - Figura 1.8), para que o reator
funcionasse como o de tubos concéntricos.

O reator consistia basicamente de trés partes: o fundo cbnico segurando o
dispersor de ar, uma parte cilindrica contendo o “draft tube” e o topo com
separador gas-liquido. Com excecéo do dispersor, todas as partes do reator foram
feitas com vidro. O topo e o fundo do “draft tube” foram cobertos com peneiras
inoxidaveis de furos quadrados de quatro milimetros de aresta, para quebrar
bolhas grandes e prevenir a formacdo de grandes “pelletes” de micélio,
melhorando a transferéncia de oxigénio. A amostragem foi realizada na parie
inferior do reator e o seu corpo tinha varios pontos de medi¢&o de oxigénio

dissolvido.
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FIGURA 16 - Diagrama esquematico do reator “air-iift”. 1- resetvaibrio de anti-
espumante; 2- Dosador de anti-espumante;3- Bomba; 4- Camisa de agua; 5- Tubo de
aeraco; 6- Difusor de ar; 7-Rotametro; 8- Compressor; 9- Medidor de oxigénio dissolvido;
10- Controle de nivel; 11- Tanque de agua esterilizada; 12- Condensador; 13- Sonda de
oxigénio dissolvido; 14- Sensor de anti-espumante; 15- Sensor de nivel; 18- Peneira de
aco inoxidavel; 17- Tomada de amostra. (Fonte: Okabe et al., 1993).

Enquanto que em reator convencional a velocidade de rotagio ndo podia
ultrapassar os 300 rpm para manter os micélios do fungo intactos, sem ¢ que a
producéo de acido itacdnico n&o ocorria, com taxa de aeragdo de 0,5 vwvm o
coeficiente de transferéncia de oxigénic observado foi de 450 h' e as
concentragdes finais de acido e glicose foram 55 e 22 g.L™", respectivamente. No
reator “air-lift” obteve-se Ky, de 2.430 h™' para taxa de aeragdo de 2 vwwm, o que
permitiu obter concentracdo final de 4cido de 63 g.L™ , com rendimento de 0,53
g.g”, além da redugéo do tempo de fermentacdo de 7 para 4 dias. Apesar de néo
ter encontrado explicac@o satisfatoria para este alto rendimento de acido itacénico,
Okabe ef al. (1993) observaram que utilizando telas no tubo internc néao havia
formacdo de “pelletes” dos micélios, como no reator convencional, mas sim
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conjuntos de hifas pouco densos, 0 que permitiu uma melhor transferéncia de
oxigénio aos microrganismos.

Ghost e Bhattachryya (1993) estudaram o efeito da concentracdo de
oxigénio no cultivo de levedura de pao em reator “air-lift’. O reator por eles
idealizado consistia de um tubo ou c8mara principal de reagio, no qual havia uma
derivagdo em circuito fechado (“by pass”) onde era feita a aeracao, que por sua
vez promovia a recirculacdo do liquido entre os dois ramos pela diferenca de
densidade. A principal diferenca entre o reator “air-lift” convencional e o reator “air-
lift” tubo convergente-divergente (ALR-TCD) idealizado por Ghost e Bhattachryya
(1993), estd na construcdo do tubo de aeracdo. No primeirc caso, o tubo de
aeracao era uniforme e, no modificado, tinha um tubo com sec¢bes convergentes-
divergentes como o tubo de aeragdo. A alimentac@o do substrato foi feita de forma
continua, com taxa de diluicio variando na faixa de 0,082 0,175 h™ e para cada
experimento determinaram a concentragdo celular e de glicose apds o estado
estacionario ter sido atingido. A Tabela 1.2 mostra os resultados obtidos.

TABELA 1.2 - Concentracdo de massa em diferentes taxas de diluicdo no

reator “air-lift” tubo convergente-divergente.

S(gLl™h D (h™) 1D X (gL OD (%)
0,25 0,080 12,50 16,60 21
0,15 0,100 10,00 18,30 30
0,10 0,120 8,33 20,00 40
0,09 0,140 7,14 23,00 50
0,05 0,164 6,09 24,30 60
2,00 0,175 5,70 22,50 60
5,50 0,175 5,70 20,15 60
9,40 0,175 5,70 14,95 60

S, substrato residual; D, taxa de diluicdo; X, concentracéo celular; OD, porcentagem de
oxigénio dissolvido. (Fonte: Ghost e Bhattachryya, 1993)

Pode-se ver que a producdo de massa celular com a taxa de diluicdo (D)
ndc seguiu o modelo cinético proposto por Monod. No sistema convencional,
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quando D aumenta X permanece constante, mas a produtividade (DX) aumenta.
Neste estudo, para aumento de D, a concentrag@o de células passou por um
maximo, sendo que houve um aumento de X. A taxa 6tima de diluicdo encontrada
foi de 0,164 h™' com producéo de massa celular maxima de 24,3 g.L”". Devido ao
aumento gradativo de X com D, houve maior demanda de oxigénio, razéo pela
qual o ar foi enriquecido com oxigénio puro. A variacdo da saturacdo de oXxigénio
foi de 21 a 60%, sendo que com 60% de saturacdo a concentracdo de massa
celular aumentou de 46,39%, quando a taxa de diluicac aumentou de 0,080 e
0,164 h™' respectivamente.

Heijnem ef al. (1992) estudaram o efeito de pequenas particulas, com raio
de 0,1 mm em suspensdo, nas quais ocorreu imobilizacdo de céluias formando
biofilmes e do tempo de retencéo hidraulica sobre a formacédo destes biofiimes em
reator “air-lift". Mostraram que em pequenas particulas brutas ocorreu methor
formacao de biofilme em baixe tempo de retencéo hidraulica, como conseguéncia
do fato de que o crescimento de células em suspensé&o foi minimo a partir destas
condicbes. O processo de formagdo de biofiime constou de trés fases:
crescimento de células individuais até formacdo de colbnias, crescimento das
micro-coldnias até pequenos biofilmes e crescimento do biofilme. A principal
vantagem deste tipo de processo de tratamento foi a possibilidade de manter alta
concentracao de biomassa no reator, 0 que foi possivel pela facilidade de
separacao ou sedimentacao das particulas. Devido 4 grande 4rea.de superdficie de
contato particulas/liquido (2.000 - 400 m®m™), biofilmes de fina espessura foram
formados, n@o havendo entao problemas de difusdo de oxigénio no reator. Estas
caracteristicas permitiram aplicar alta carga volumétrica (10 KgDQO.m‘e’.dia“T)
combinada com baixa carga de lodo (0,3 KgDQO.Kg'massa microbiana.dia™),
obtendo boa eficiéncia de nitrificaggo mesmo em temperatura baixa e baixa
producdo de lodo com pequena area requerida. Observaram que a formacéo de
biofilmes em reator “air-lift” é diferente da formacdo de biofime em sistemas
convencionais, sendo funcdo das varidveis: area de contato relativamente alta:
condicbes de fluxo turbulento; geometria esférica do biofilme; mudanca na area

superficial do biofilme durante a formacéo do mesmo.
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O fendbmeno de formagao de biofilmes sobre estas pequenas particulas no
reator “air lift", operado em regime turbulento, foi de obvia importancia para
performance do processo, especialmente a reducao da lavagem do bicfiime devido
ao cisalhamento que pode ter efeito dominante. A partir disso, realizaram estudos em
refacao a efeito do tipo de suporte, efeito do tempo de retengao hidraulica e dinamica
dos processos de formacdo de biofilmes. Os suportes utilizados foram ensaiados
sobre as seguintes condicdes: velocidade superficial do gas de 3,8 cms’,
temperatura de 35°C, concentracdo do suporte de 125 gL' e tempo de retencio
hidraulica de 1 ou 2 horas. O efeito do tempo de retencio hidraulica na formagao do
biofilme mostrou que sempre havera competicao entre microrganismos crescendo em
suspensac e no biofilme. Variando o tempo de reteng&o hidraulica, observaram maior
crescimento dos biofilmes em baixos tempos de retencdo hidraulica, enquanto que
com valores altos a biomassa em suspensao foi lavada. A maxima quantia de
biomassa acumulada no reator dependeu das caracteristicas do suporte e da taxa de
separacao entre o biofilme e o suporte (Heijnem ef al. 1992).

As caracteristicas hidrodinamicas da coluna de bolhas e do reator “air lift”
dependem do regime do fluxo que ocorre na coluna. Se a velocidade superficial do
gas for relativamente baixa, com distribuicdo uniforme de pequenas bolhas, o
regime de fluxo & chamado de borbulhamento homogéneo. Este tipo de fluxo é
desejado, particularmente em situagbes onde a transferéncia de massa gas-
liguido & importante, devido a maior area de contato das bolhas do liquido. Muitos
reatores “air lift” industriais operam em condicfes nas quais a vazdo de gas é
suficiente para manter o fluxo de bolhas, sendo que estes reatores “air-lift” e
coluna de bolhas sdo geralmente desenhados para operar neste regime de fluxo.
Em altas vazdes de gas, observa-se a transicio do fluxo turbulento a fluxo iento
(“slug flux”), onde as bolhas crescem o bastante para ocupar aproximadamente o
diametro da coluna (Shamiou ef al., 1994).

Um critério que geralmente € assumido, o de mistura perfeita da fase
liquida, foi mostrado ser verdadeiro por Siegel e Merchuk (1992). Para os casos
onde isto ndo pode ser considerado, um novo método para determinacdes de
valores locais de K. em cada regido do reator foi apresentado. Usualmente impde-
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se o critério de que o reator “air-lift” comporta-se como um tanque agitado ideal,
entretanto estes autores mostraram que a mistura no reator é diferente em cada
regiae do mesmo, sendo pouco misturado perto do tubo de aeracgéo e do tubo de
reciclo € bem misturado no separador gas-liquido. Como consequéncia, o valor de
Kia foi afetado pela altura do reator e desenho do separador gas-liquido. Diferentes
posi¢cbes da sonda de medida de oxigénio dissolvido foram testadas, bem como
dois métodos de medidas de K. (método de oxidagdo com sulfito e esgotamento
do oxigénio dissolvido com nitrogénio), que mostraram a variagdo deste
coeficiente com a posicaoc da sonda.

Lele e Joshi (1992) apresentaram um estudo de modelagem de reator “air-
lift" de reciclo externo para funcionar como reator “air-lift” de leito fluidizado
(ALFB), pela fluidizacéo de particulas leves no “downcomer”. O reator “air-lift” de
leito fluidizado mostrou baixo nivel de rompimento de células e alto grau de
fiexibilidade operacional. A simulago dos resultados foi feita para um sistema ar-
agua em reator de 100 m’ e foram estudados efeitos de varios parédmetros de
operagao: densidade de sdlidos, uso de mistura de ar com oxigénio e o desenho
do reator variando-se a raz&o entre area do “riser” e do “downcomer” (Ar/Ad) e a
razéo entre a altura do reator (H*) e o didmetro da coluna (D*) (H*/D*). O ALFB foi
muito mais atrativo que o reator tri-fésico convencional (TPR), devido a baixa
energia requerida e baixo rompimento de células. A poténcia requerida pelo ALFB
foi muito menor (menor que 0,5 KW.m™>) comparada ao TPR (4-10 KW.m™) para
as mesmas condi¢bes. O rompimento de células no ALFB foi de duas a trés vezes
menor que no TPR. Como a razao H*/D* variou de 5 a 80, com aumento continuo
da velocidade do gas, um valor 6timo de H*/D* foi encontrado que resultou em
altissima taxa de circulac@o de fiquido. A variagéo do K. foi estudada em relacéio a
alguns parametros operacionais como: concentracdo de produto, velocidade
superficial do gas, densidade do solido & composigdo do gas. Observou-se que
quando a concentragdo do produto aumentava, a velocidade de circulacéo
diminuia para uma velocidade de gas constante. O Kj; entre a fase sélida e a
liquida ndo mudou significativamente com o aumentc do diametro da particula. O
coeficiente global de transferéncia de massa passa por um maximo quando a
concentracdo do produto aumenta, isso porque, como a concentragéo do produto
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aumenta, o valor do Ki; aumenta como consequéncia do aumento da area de
contato entre solido-liquido até certo limite, diminuindo a seguir. Variando-se a
densidade do solido, foi observado que o valor do Kz passa por um ponto de
maximo em valores crescentes de densidade das particulas para ent&o cair para
valores altos de densidade de sélidos (valor étimo encontrado foi de 700 Kg.m™
em 0,05 m.s” de velocidade do gas). Foi observado ser satisfatéria a performance
do ALFB com substituicao de 50% do ar por oxigénio puro. Com base nos dados
obtidos, simulacao e modelo matematico utilizado, os autores recomendaram que
o “scale-up” do reator fosse feito utilizando a metodologia por eles desenvolvida.

HSU et al. (1977) estudaram a transferéncia de oxigénio em reatores tipo
coluna e mediram o “gas hold-up” através do volume ocupado pelo gas apos
fechadas as entradas de gas e liquido. Observaram que o “gas hold-up”
aumentava com a taxa de aeracao e diminuia com o aumento da velocidade do
liguido. Inserindo um misturador estatico (*Koch mixer”) no reator, observaram
aumento do “hold-up”, uma vez que este misturador retinha por muito mais tempo
as bolhas de ar. O coeficiente de transferéncia de oxigénio, utilizando misturador
estatico e aeracdo com oxigénio puro, aumentou com 0 aumento da taxa de
aeracéao, porém, a eficiéncia da transferéncia do oxigénio diminuiu. Utilizando telas
com furos de 1/16 de polegada na base da coluna e do misturador, obtiveram os
valores mais altos do “gas hold-up” e do coeficiente de transferéncia de oxigénio,
aumentando significativamente a transferéncia do oxigénio em comparagao a
coluna aerada.

Stejskal e Potucek (1985) construiram um reator “air-lift’ de tubos
concéntricos que foi operado com agua e solucao de poliacrilamida. Comparando
valores do K. com e sem misturador estatico no tubo central, onde o ar era
aspergido, observaram que este valor aumentava nao so¢ com o0 aumento da
velocidade do ar, mas também com a presencga do misturador estatico, porem o
consumo de poténcia aumentou com a utilizacgo de misturadores estaticos. A
dependéncia do valor de K. com a velocidade do ar se mostrou linear, enquanto o
“gas hold-up” foi linear até o limite de 0,03 m.s™', porém, ambos decresceram com
o aumento da viscosidade do liquido. O valor do Ky, variou de 0,95 a 2,30 n' para

a agua e 0,90 a 2,60 h™ para a solugéo de poliacrilamida.
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A producéao de proteinase usando fungo filamentoso Humicola lutea 120-5
foi estudada sobre condicdes de fermentacdo continua e em batelada em reator
“air-lift” por Aleksieva & Peeva, 2000. Em comparagio com reatores tipo tanque
agitado, a performance do processo em ambas fermentacdes foi similar com
respeito a utilizacdo de substrato, biomassa e concentragio de enzima. O reator
“air-lift” foi construido de vidro com volume de 500 mL, com tubo concéntrico, taxa
de aeragdo de 4 a 8 vvm para manter o oxigénio dissolvido na faixa de 30 a 40%
da concentragdo de saturacdo. Uma significativa diferenga foi obtida no
comportamento do crescimento do H. Lutea, cultivado em reator “air-ift” e tanque
agitado no sistema de batelada e continuo. No caso do reator mecanicamente
agitado, o fungo cresceu sob a forma de um emaranhado de hifas, devido a
dificuldade técnica do cultivo. No reator “air-lift”, o crescimento se deu na forma de
pequenos “pelletes”, o que previniu o sistema da formacdo do emaranhado de
hifas, dificultando a produgdo da pectinase.

Cada vez mais microrganismos e células animais estao sendo usadas para
obtencao de produtos como insulina, antibioticos e polimeros. Para tanto, a
pesquisa sobre coluna de bolhas (CB) tem sido muito grande, apesar das mesmas
apresentarem algumas desvantagens, como coalescéncia de bolhas, pequeno
tempo de residéncia do gas e hidrodinamica complexa. Um dos mais promissores
reatores para superar algumas das desvantagens das CB e que alcangam altas
taxas de transferéncia de oxigénio e baixo consumo de energia sdo os reatores
“air-lift". Como a solubilidade do oxigénio é baixa em solugbes aquosas, a
disponibilidade do mesmo pode tornar-se critica para as células em um periodo de
tempo relativamente curto, assim, a performance do sistema biolégico pode ser
aumentada pelo aumento da sofubilidade do oxigénio. Neste sentido, a aplicacao
do campo magnético tem-se mostrado muito positiva. Para tanto, Raja et al.
(1997), estudaram o efeito do campo magnético sobre a performance de
fermentacbes em coluna de bolhas e reator “air-lift’. Duas colunas idénticas foram
utilizadas, uma com aplicacdo do campo magnético e outra sem aplicacao do
campo, ambas com 700 mm de altura e 90 mm de didmetro, que posteriormente
foram transformadas em reator “air-lift” pela insercio de um tubo interno de 44 mm
de didmetro e 400 mm de altura. Foi estudada a biodegradacao de fenol em
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ambos os tipos de reatores, com campo magneético aplicado lateraimente nos
mesmos, mostrando que a biodegradacéo foi muito mais rapida em reator “air-lift”
que na coluna de bolhas, para as mesmas condi¢des do processo e intensidade
de campo magnético. O tempo para a degradacgdo completa do fenol na coluna de
boihas foi de 480 min, enquanto que no reator “air-lift” foi de 425 min, o que pode
ser devido ao maior tempo de contato permitido no reator “air-lift".

Tavares & Pradella (2000) estudaram a performance do reator “air-lift” na
producdo de polihidroxibutirato (PHB), pela bactéria Ralstonia eutropha DSM 545,
em termos de constantes de tempo de mistura, transferéncia e consumo de
oxigénio. Os ensaios foram conduzidos em duas etapas: a primeira etapa
(fermentacdo em batelada) foi responsavel pelo crescimento bacteriano e, na
segunda, limitou-se o fornecimento de nitrogénio pelo corte do fornecimento de
amdnia ao biorreator, adicionando-se apenas solugéo de agucar e iniciando, dessa
forma, a fase de acumuio do PHB. Os calculos das constantes de tempo foram
baseados nos dados da fase de acumulo, onde, em cada ensaio, uma vazao
especifica era aplicada ao biorreator e mantida constante até o final do mesmo.
De acordo com os dados obtidos, foi possivel verificar que para, velocidades
superficiais de gas (Vs) inferiores a aproximadamente 0,11 m.s”, a constante de
tempo de transferéncia de oxigénio & maior que a constante de tempo de consumo
de oxigénio. Isso significa que a velocidade de consumo de oxigénio era maior que
a velocidade de transferéncia de oxigénio e portanto o processo estava limitado
em termos de oxigénio para acimuio de produto. Para Vs maiores que 0,11 ms™,
o sistema ndo é limitado, entretanto, para Vs da ordem de 0,10m/s ocorreu
acumulo de PHB de forma tao eficiente quanto em Vs superiores, mostrandoc que
em limitagdes brandas de oxigénio, houve acimulo satisfatério de PHB. Quanto a
mistura, foi observado que nao houve limitagéo na faixa de vazao de ar estudada.

Os reatores mecanicamente agitados consistem de um tanque cilindrico
com relacéo altura/didmetro variando de 1 e 3, munidos de um eixo e agitadores.
Os tangues contém normalmente chicanas para evitar a formagéo de “vortex”.
Dependendo do microrganismo e das propriedades do meio, uma adequada
combinagdo das dimensdes do biorreator e varios tipos de agitadores sao
escolhidos, sendo o mais comum dos biorreatores utilizados em fermentacgtes
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aerobias, o tanque agitado e aerado que, segundo Chisti ef al. (1988) e Royse
(1987), citado por Tavares ef al. (2000), nao € a melhor configuracao para cultivo
microbiano devido, principalmente, ao elevado cisalhamento provocado em células
sensiveis € a necessidade de complexos selos mecanicos para previnir
contaminac&o do reator por espécies microbianas indesejaveis. Outro fator
consideravel & o elevado custo de confeccao em relacéo a alguns outros tipos de
reatores. Tavares ef al. (2000) compararam a performance dos biorreatores “air-
lift” com os agitados e aerados quanto ao acimulo de polihidroxibutirato (PHB),
pela bactéria Ralstonia eutropha DSM 545. Os ensaios foram conduzidos em duas
etapas, sendo a primeira para producdo de massa celular e a segunda sob
limitag@o da fonte de nitrogénio e alimentacdo da fonte de carbono, através de
uma solugéo concentrada de glicose e frutose, ambas na proporcao de 189,9g.L™
com vazao constante, para o acumulo do biopolimero PHB. No caso do biorreator
“air-ift”, uma vaz&o variavel de ar foi utilizada para manter a concentracao de
oxigénio dissolvido na fase de crescimento, em torno de 20% da concentracdo de
saturacao e, na fase de acimulo de PHB, uma taxa de aeracdo constante de 3,0
vvm. No biorreator agitado, a taxa de aeracdo foi mantida constante em 0,5 vvm,
pois o controle do sistema foi programado para manter o valor de oxigénio em
torno de 40% da concentracéo de saturacdo, através da variacio da agitacao do
mesmo. O biorreator “air-lift” tinha 15 L de volume total. A produtividade global
(GPHB.L™.h™) nos biorreatores foi de 1,05 & 0,75 para reator agitado e aerado e
reator “air-lift”, respectivamente. E interessante observar que, no biorreator “air-
lift”, o valor do oxigénio dissolvido em relacao a saturagéo (pO,) permaneceu em
zero, enquanto que no biorreator agitado este valor se manteve em 40% da
saturac@o. Mesmo estando com baixo aporte de oxigénio dissolvido (p02=0,0), 0
biorreator “air-iift” conseguiu atingir produtividade bem préxima ao biorreator
agitado e aerado. Provaveimente, a baixa quantidade de oxigénio estimulou o
acimulo de PHB, mesmo quando a velocidade especifica de respiragao
permaneceu elevada, pois ainda existia uma quantidade minima de oxigénio para
que o microrganismo respirasse. Em termos de K., seus valores permaneceram

constantes em ambos os reatores na fase de actumulo de PHRB.



Capitulo 1 - Revisdo Bibliografica

Para caracterizar hidrodinamicamente um reator “air-lift’ de circulagéo
externa, Pedrini et al. (2000) determinaram a velocidade de circulagéo do liquido e
o “gas hold-up” para uma faixa de velocidade de gas entre 0 e 0,015 ms’. As
correlacdes encontradas na literatura para o “gas hold-up” (Eg), embora
representem bem esta variavel para faixa de vazao maior que a utilizada neste
estudo, ndo concordaram com os resultados experimentais obtidos. A veiocidade
de circulacao de liquido mostrou ser influenciada pela diferenga do Eg entre o
“riser” e o “downcomer”, pelo Eg no “riser” e pela altura do biorreator. O biorreator
“air-dift” foi testado com fermentacdes em batelada utilizando Sacharomyces
cerevisae em meio de cultura contendo glicose como substrato. Os resultados
para a velocidade especifica de crescimento na fase exponencial em duas
repeticoes foram de 0,23 h e 0,19 h™, resultados muito préximos aos obtidos
para a mesma levedura em reator agitado classico, de 0,22 h*. em estudos
realizados por Oliveira (1995), citado por Pedrini ef al., 2000.

Com o propodsito de conduzir uma investigacao preliminar do potencial do
reator “air-lift” para tratamento de aguas residuarias por lodo ativado em batelada
sequencial, Siegel ef al. (1994) construiram um reator “air lift” de 200 litros,
usando, como solugdo alimentadora, esgoto sintético de 1050 mgDQO.L™" e lodo
de esgoto sanitario previamente aclimatado, o qual permaneceu no reator pelos
diversos ciclos do processo. A concentracio de solidos suspensos na mistura
liquida foi mantida em aproximadamente 2.500 mg.L™, o que permitiu obter uma
reducdo de DQO de 99,6%, média final de sélidos suspensos no efluente de 4,9
mg.L”" e indice volumétrico de lodo (IVL) de 67,2 mL.g™". Os resultados indicaram
que cargas orgénicas altas podem ser tratadas com tempo de aeragao reduzido e

nimero de ciclos diarios aumentados.
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CAPITULO 02

LODO ATIVADO
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2.1 - INTRODUGAO

O processo de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado é, no
momento, o processo mais frequentemente utilizado devido ao seu baixo custo,
facilidade de operagé@o e versatilidade, podendo tratar esgotos domésticos e
industriais. E a forma mais comum de tratamento disponivel que, no entanto,
requer alto grau de controle operacional e manutencdo para que se obtenha
maxima eficiéncia como resultado. Trata-se de um processo fermentativo aerdbico
continuo com reciclo de biomassa, que se constitui em um indculo permanente e
aclimatado. Desde sua concepgao no final do século XIX e seu subsequente
desenvolvimento em larga escala por Arden e l.ockett na Inglaterra em 1913, esse
tipo de processo vem sofrendo aperfeicoamentos.

A grande preocupacdo da maioria dos pesquisadores € aliar custos
reduzidos e alta eficiéncia no tratamento de aguas residuarias, ja que a questao
de preservagao ambiental nunca esteve tao evidente. Assim, técnicas alternativas
de tratamento devem ser desenvolvidas.

O objetivo deste capitulo & descrever a aclimatacao e manutencéo do jodo
ativado em reator de bancada, testando varias composicbes em diferentes
concentragbes de agua residuaria, bem como selecionar as melhores para
utilizacdo em experimentos no reator “air-lift”. Estes resultados foram utilizados

nos capitulos subsequentes.
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2.2 - METODOLOGIA E ESTRATEGIA EXPERIMENTAL

2.2.1 - MATERIAIS

2.2.1.1 - ADAPTAGAO DO LODO ATIVADO

Atraves da utilizacao da semente de lodo “Polyseed” (HACH), promoveu-se
a adaptagao e manutencao do lodo. Esta semente de lodo foi diluida em 500 mL
de agua destilada e mantida sob constante aeracdo por 24 horas. Para
aclimatagéo do lodo em substrato sintético, este lodo foi colocado em Erlenmeyer
de 6 litros, com pedras porosas no fundo para promover a aeragio.

Diariamente, este lodo era alimentado com substrato sintético em
proporgoes variaveis (diluicdo 1:20, 1:15, 1:10, 1:7,5, 1:5, respectivamente Fase 1,
2, 3,4 e 5) conforme Tabela 2.1.

TABELA 2.1 - Composig&o do substrato sintético para aclimatacgao de lodo:

Fase (dia) Agua destilada (%) Substrato

sintético(%)

1 80 20
2 60 40
3 40 60
4 20 80
5 0 100

Apos a fase 5 ou quinto dia, o lodo foi alimentado apenas com substrato
sintético, iniciaimente diluido 1/5. O lodo assim aclimatado foi mantido até a
conclusdo dos experimentos.
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2.2.1.2 - MANUTENGAO DO LODO ACLIMATADO

O lodo aclimatado, composto por popuiagcdo mista de bactérias,
protozoarios e rotiferos, foi mantido em Erlenmeyer de 6 litros com pedras porosas
no fundo para promover aeragéo. Diariamente 1 litro do volume era retirado e igual
volume de agua residuaria sintética inicialmente diluida 1/5 era adicionado ao
Erlenmeyer. Quando necessario, parte do volume era retirado sem prévia
sedimentagdo dos sélidos suspensos, de forma a manter a concentragao dos
mesmos aproximadamente constante, que foi monitorada através do indice

volumetrico de lodo (IVL).

2.2.1.3 - AGUA RESIDUARIA

Para a manutencao do lodo e realizagao de experimentos em reator “air-lift”,
varias composi¢oes de agua residuaria sintética foram testadas, bem como agua
residuaria industriad proveriente doAbatedourode Aves Pena Branca (Jaguariina,
SP), objetivando a obtengdo de melhores resultados. As varias composigdes €
concentragbes de alguns componentes testados sdo mostradas, em ordem

cronologica, a seguir.
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TABELA 2.2 - Composigdo média de dgua residuaria industrial - Abatedouro
de Aves Pena Branca, Jaguaritina, SP (1).

Parametros Concentracao (mg.L™")
PQoO 1774190
N inorganico 86+25
N orgénico 85 446 5
NTK 94,0447
Fésforo 3.7+23
Oleos e graxas 266+120
Alcalinidade total 9444120
Cloretos 15218
Soélidos totais 21331620
Sélidos suspensos 882+60
Sélidos dissolvidos 1251600

Temperatura=23,7+1,1; pH=6,93+0,12
Fonte: Moreira, 2001

TABELA 2.3 - Composicdo de agua residuaria sintética (2).

Componente Concentragdo (g.L ™"
Lactose 9,2
Glicose 9,2
Caseina hidrolisada 1,67
Uréia 4,32
NazHP04.7H:0 3,77
KHzPO4 2,00
MgS04.7H.0 0,50
FeS04.6HO 0,29
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TABELA 2.4 - Composicdo de agua residuaria sintetica (3).

Componente Concentracgo (g.L™")

Glicose 1.2
Extrato de Levedura 92
KH-PO4 1,3
NH4Ci 0,45

MgS04.7H20 0,125

MnSO4 0,005

CaCl, 0,005

FeS04.7H0 0,005

TABELA 2.5 - Composicao de agua residuaria sintética (4).

Componente

Concentragao (g.l.7")

Extrato de carne
Extrato de Levedura
Peptona
Glicose
Tween 80
Citrato de sédio
Acetato de aménio
Acetato de sddio
Naz HPO4
MgSO4.7H0
MnSO4

10
5
10

20

W oM N -

0,10
0,05
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TABELA 2.6 - Composicéo de agua residuaria sintética (5).

Componente Concentragéo (g.L™)
Lactose 5
Glicose 5

Uréia 5

Caseina hidrolisada 1
NaHPO4.7H0 2,3
KoHPO4 1,8

(NH4 )2HPO, 0,2

MgS04.7H.0 0.4

MnSO4.7H,0 0,05

FeS04.6H0 0,05

TABELA 2.7 - Composicéo de agua residudria sintética (6).

Componente Concentragdo (g.L ™)
Lactose 9
Glicose 9

Ureia 4,32
Caseina hidrolisada 1,67
Na:HPQ4.7H20 5

K2HPO4 1,8

(NH4)2HPO, 0,2

MgSQO.4.7H0 0,5

MnSQ4.7H20 0,05

FeS04.6H20 0,05
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Diariamente, 10 mL de solucéo de cloreto de calcio (2,5g/500mL) eram
adicionados ao lodo do Erlenmeyer, bem como 3 mbL de solugdo de

micronutrientes (diluicao 1:20.000) com composi¢cao mostrada na Tabela 2.8.

TABELA 2.8. - Composi¢ado da solugao de micronutrientes.

Componente Concentraggo (g.L™)
MnSQO4.H0 16,66
ZnS04.7H0 400
Co0S04.7H0 5,60
CuS04.5H,0 5,00

2.2.2 - METODOS ANALITICOS

2.2.2.1 - DETERMINAGAO DO iNDICE VOLUMETRICO DE LODO

O indice volumétrico do lodo (IVL) foi determinado e controlado no
Erlenmeyer contendo o lodo aclimatado, bem como no reator “air-lift’, durante a
realizacdo dos experimentos, a fim de se controlar o crescimento e caracteristicas
de sedimentacdo do lodo. O VL foi determinado pela sedimentagdo de 1000 mL
de suspensio de lodo da suspensio do reator, em proveta de 1000 mL por 30
minutos. Anotou-se entdo o volume de lodo sedimentado, lido em mL. A
concentracao da biomassa (quantificada como SSV) foi determinada usando uma
amostra da suspensdo do reator, e o IVL foi expresso como o volume em mL

ocupado por 1g de sedimento do sélido seco (Gray, 1980).

IVL = W/SSV.1000 (mL.g") (2.1)
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Onde:
V = volume do lodo sedimentado (mL);
S8V = concentracdo de sblidos suspensos volateis {biomassa) na
mistura liquida do reator (g).

2222 - DEMANDA QUIMICA DE OXIGENIO (DQO) DO SUBSTRATO
SINTETICO

Para determinacdo de DQO, utilizou-se 0o método colorimétrico. O métado
baseia-se na reagdo da amostra com quantidade conhecida de dicromato de
potassio na presenga de acido sulfurico, por 2 horas a 150°C em bloco digestor. O
material orgénico da amostra é oxidado e, como resultado, o dicromato amarelo
reage gerando Cr* de cor verde. Sulfato de prata em meio acido é o catalisador
(APHA, 1985).

A reagao envolvida no processo segue abaixo:
Cr0;72 + 14H" + 68 — 2CF°* + 7TH.0 (2.2)
A DQO foi determinada pela absorbancia (620nm) da amostra digerida

sendo expressa em mgDQO.L™".

2.2.2.3 - CONCENTRAGAO DA BIOMASSA (SSV)

Para obtencdo da biomassa, amostras do liquido do reator foram
centrifugadas a 3000 rpm por 15 min. O sobrenadante foi separado para posterior
analise de DQO e o precipitado foi ressuspendido em agua destilada e
centrifugado nas mesmas condigOes. Esta operagéo foi repetida trés vezes, sendo

que o Gltimo precipitado foi levado a estufa a vacuo e seco a 60°C até peso

70



Capitulo 2 - Lodo Ativado

constante. A massa de lodo das amostras foi determinada por gravimetria e

expressa em mgSSV.L™".

2.2.2.4 - DETERMINAGAO DE OXIGENIO DISSOLVIDO

O oxigénio dissolvido foi determinado pelo uso de eletrodo de oxigenio
dissolvido Modelo 810 da. Orion, expresso em mgO2.L™.

2.2.2.5 - DETERMINAGAO DE pH

A determinacgdo do pH foi feita com potencidmetro digital.

2.2.2.6 - DETERMINAGAO DA VELOCIDADE DE SEDIMENTAGAO DO
LODO

A velocidade de sedimentagao foi determinada em proveta de vidro de 1000
mL. Para tanto, seguiu-se a seguinte metodologia:

- homogeneizou-se a suspensao através da mistura em toda a proveta;

- interrompeu-se a mistura permitindo-se a sedimentacao;

- mediu-se a altura da interface em diferentes intervalos de tempo;

- parou-se a medi¢do apods a sedimentacao completa da mistura;

- plotou-se em grafico: altura da interface x tempo ;

- determinou-se a velocidade de sedimentacao da interface através da

inclinag@o do trecho retilineo da curva.
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2.3 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Varios testes foram feitos com lodo aclimatado em Erlenmeyer pela
utilizacdo de agua residuaria com composigbes e concentracdes variadas,
conforme descrito no item 2.2.1.3. Foram realizados testes com composicoes
variadas de agua de maceracio de milho, extrato de levedura e melaco, porém
nao foram obtidos resultados satisfatorios de adaptacéo.

Em relagao as diferentes composigcbes testadas, melhores resultados foram
alcancados utilizando as formulagées 2, 5 e 6, sendo que as formulagdes 5 e 6
mostraram-se mais eficientes, sendo portanto utilizadas na maior parte dos

experimentos.

2.3.1 - CARACTERISTICAS DO LODO

2.3.1.1 - ACLIMATACAO E CARACTERISTICAS DE SEDIMENTAGAO DO
LODO

Foram testadas seis diferentes composicées de agua residudria para
aclimatacdo e manutenc@o do lodo em Erlenmeyer, sendo as composicdes de
namero 1, 2, 5 e 6 utilizadas em experimentos do reator “air-lift’ de tubos
concéntricos.

De modo geral, ap6s aclimatado, o lodo apresentou cor parda e o exame ao
microscopio (realizado rotineiramente) mostrou populacdo mista de bactérias
isoladas, filamentosas, flocos, protozoarios, rotiferos (Figuras 2.1,2.2,2.3,2.4,2.5
e 2.6), sendo que as melhores condicbes de adaptagdo e manutencdo do lodo
ativado foram obtidas com a utilizacdo das aguas residuarias nimero 05 e 06.
Assim, estas composigbes foram utilizadas em maior nimero de experimentos em

reator “air-hft”".
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Problemas ocorridos:

Em virtude dos problemas ocorridos em relag@o a composicéo do lodo, que
por varias vezes sofria alteragbes da concentracdo de microrganismos (biomassa)
no meio, dificultando a recuperacido e utilizacdo do fodo em experimentos no
reator “air-lift”, medidas foram tomadas para a solugao destes problemas:

1

variacao da concentracdo de substrato;

diminuigéo do pH pela utilizacéo de solucéo de acido citrico {mg.L");

acréscimo de solucéo de cloreto de calcio (2,5g/500mL);

acréscimo de solucio de micronutrientes (Tabela 2.8 - item 2.2.1.3).

FIGURA 2.1: Lodo aclimatado com utilizagéo de agua residuaria sintética (n° 02)
com boas caracteristicas, onde se observa um protozoéario.
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FIGURA 2.2: Lodo aclimatado com utilizagdo de agua residuaria sintética (n°® 02)

com boas caracteristicas, onde se observa uma ¢olénia de ciliados pedunculados.

FIGURA 2.3: Lodo aclimatado com utilizacdo de agua residuaria sintética (n°02)
com boas caracteristicas, onde se observa grande populagio de bactérias.
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FIGURA 2.4: Lodo aclimatado com utilizagao de agua residuéria sintética (n° 05)

com boas caracteristicas, onde se observa um protozoério ao centro do campo.

FIGURA 2.5:; Lodo aclimatado com utilizacio de agua residuaria sintética (n° 05)
com boas caracteristicas, onde se observa grande populacdo de bactérias.
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FIGURA 2.6: Lodo aclimatado com utilizag8o de agua residuaria sintética (n° 06}
com boas caracteristicas, onde se observa um rotifero {Epiphanes senta) ao

centro do campo.

A Figura 2.7 mostra um exemplo de grafico de sedimentagdo do lodo
aclimatado e cultivado em Erlenmeyer de 6 L, pela utilizagdo da agua residuaria
sintética n° 05, em proveta de 1000 mL, cuja velocidade de sedimentag&o (v) foi
de 0,48cm.min™.
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FIGURA 2.7 - Curva de sedimentagao de lodo ativado.

2.3.2 - RELAGAO F/M

A relacao F/M, conforme descrita no item 1.1.7, € uma medida de controle
operacional dos sistemas de lodo ativado e portanto foi controlada no Erlenmeyer
utilizado para a manutenc¢ao do lodo aclimatado, variando de 0,20 a 0,40 dia™, de
acordo com a concentracdo de substrato utilizada para a manuteng&o do lodo,

bem como dos descartes de biomassa promovidos pelo monitoramento do VL.

2.3.3 - MONITORAMENTO DE pH

O pH do lodo ativado variou de 6,4 a 8,4 observando-se gue maiores
valores de pH foram encontrados quando o lodo encontrava-se filamentoso ou
quando ocorreram quedas abruptas da biomassa, sendo entio controlado peio

acréscimo de solugao de acido citrico (mg.L™).
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2.3.4 - REQUISITOS DE NUTRIENTES

A composicao da agua residudria sintética para alimentagao e manutenc¢ao
do lodo ativado foi testada variando-se, principalmente, as concentracdes de
carbono, fésforo e nitrogénio, comprovadamente os nutrientes mais limitantes na
composicao das aguas residuérias para a elaboracéo e manutencio da biomassa.
Foram testadas seis composigbes diferentes de agua residuaria (item 2.2.3),
sendo as composi¢bes n° 05 e 06 utilizadas em maior nimero de experimentos no
reator “air-lift” de tubos concéntricos.

Objetivando aumento da concentracio de biomassa celular no lodo mantido
em Erlenmeyer de 6 L, bem como a concentrac@o inicial da biomassa nos
experimentos em reator “air-lift", aumentou-se gradativamente a concentragio da
&gua residudria sintética utilizada para sua manutencgao, variando-a de 950 a 3500
mgDQO.L" e 1100 a 8648 mgDQO.L™", respectivamente agua residuaria sintética
n° 05 e 06, mantendo-se constante a vazao de alimentagdo em 1000 mL . dia™".

Foi monitorado o intervalo de tempo de alimentacéo do lodo, observando-se
variagbes de pH, IVL, concentracdo de DQO e biomassa no lodo. Os testes foram
realizados da seguinte forma: a cada 10 dias alterava-se o infervalo de
alimentacao da agua residuaria sintética (n° 05 e 06), monitorando-se diariamente
os parametros acima citados, mantendo-se constante a concentracio de DQO da
agua residuaria utilizada na alimentacéo. Os intervalos de tempo testados foram:
24,12 e B horas.

A Tabela 2.9 mostra a divis&o do nimero de dias empregados na realizagao
do experimento e do intervalo de tempo utilizado na alimentacao da agua
residuaria sintetica para manutencéo do lodo em Erlenmeyer.

82



Capitulo 2 - Lodo Ativado

TABELA 2.9: Diviséo do intervalo de tempo (horas) de alimentagéo do lodo no

Erlenmeyer.
N° dias intervalo tempo (horas)
1-10 24
11-20 12
21-30 8

Foi observado que os resultados mais elevados de concentragcdo de
biomassa ocorreram em intervalos de tempo de 12 horas de alimentagdo. A partir
desta observacao, passou-se a promover a alimentacao do lodo do Erlenmeyer a

cada 12 horas, até a conclusao dos experimentos.

2.3.5 - CONCENTRACAOQ DE OXIGENIO DISSOLVIDO

A concentracdo de oxigénio dissolvido da suspensdo no Erlenmeyer
utilizado para a manutengdo do lodo variou de 1,2 a 3,7 mgOD.L", estando
portanto, dentro do padrdo recomendado em literatura, que é de 1 a 3 mgOD.L”
(Ramalho, 1983).

2.3.6 - RESULTADOS GERAIS

A Tabela 2.10 apresenta resultado geral das caracteristicas do lodo
aclimatado e mantido em Erlenmeyer de 6 litros, pela utilizagdo de diferentes

concentragbes e composigbes de agua residuaria (composicdes n° 1, 2, 5 e 6).
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TABELA 2.10: Caracteristicas do lodo aclimatado em agua residuaria
(composigbes n° 1, 2, 5 e 6), DQO da alimentacéo e pH da
suspensao de lodo:

Composicéo DQO SSv PH oD F/IM IVL
(mgL"y  (mgL™ (mg.L™) (dia™)  (mLg™

N° 01 1500-2000 1000-3000 6,3-8,5 1,8-3,1 0,2-04 150-600
N° 02 4000-6000 760-1360 6,5-7,8 1,5-3,0 1,1-1,31 30-160
N° 05 950-3800 1500-3070 6,5-85 1,5-3,0 0,125-0,25 30-100
N° 06 1175-8684 984-5700 6,5-84 1,2-3,7 0,30-040  34-120
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2.4 — CONSIDERAGOES PARCIAIS

1-) De modo geral, o lodo foi aclimatado e mantido com bons resultados em
Erlenmeyer de 6 litros pela utilizagc&o de agua residuaria sintética.

2-) Dentre as composicdes de agua residuaria sintética utilizadas para
aclimatacéo e manutengao do lodo, as formulagdes numero 05 e 06 foram as que
apresentaram melhores resultados, sendo portanto utilizadas em maior numero de
experimentos no reator “air-lift” de tubos concéntricos.

3-) O aumento gradual da concentragdo da agua residudaria sintetica
utilizada para manutencdo do lodo provocou aumento da conceniragdo da
biomassa, com excecdo da concentragio de 1900 mgDQO.L™, fato este que pode
ser observado pelas Tabelas 2.11 e 2.12, respectivamente, aguas residuarias n°
05 e 086.

TABELA 2.11: Relacao entre a concentragao da agua residuaria sintética e
biomassa em Erlenmeyer utilizado para manutencgdo do lodo

(composicao n® 05 ):

Concentracao do substrato - *DQO  Concentra¢&o da biomassa -~ *SSV

(mg.L™”) (mg.L")
950 1500
1900 1470
2500 2750
3800 3070

* _ Valores médios.
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TABELA 2.12: Relagao entre a concentragéo da agua residuaria sintética e
biomassa em Erlenmeyer utilizado para manutencgao do lodo

(composicao n° 06 ):

Concentrag¢ao do substrato — *DQO  Concentragdo da biomassa ~ *SSV

(mg.L™) (mg.L™")
1175 984
2350 1570
5210 2235
8684 5700

* - Valores meédios.
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CAPITULO 03

REATOR “AIR-LIFT” DE TUBOS CONCENTRICOS OPERADO A
PRESSAQ AMBIENTE
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3.1 -~ INTRODUCAQO

Os métodos convencionais de tratamento de aguas residuarias de coluna
de bolha,s nos quais o ar é aspergido, é agora melhorado com a utilizagao de
reatores “air-lift”. O desenvolvimento significativo dos processos biotecnolégicos
nos uUltimos anos tem levado & necessidade de inumeras modificacdes das
colunas de bolhas. Uma das formas mais importantes das classes de colunas de
bolhas s&o os reatores “air-lift” que tém sido investigados para uma grande
variedade de processos quimicos e biolégicos (Masry e Abasaeed, 1998).

Quando sao usados em processos biolégicos, tém a vantagem, em relagéo
a reatores convencionais, de contarem com altos coeficientes de transferéncia de
oxigénio e da sua geometria oferecer inimeros beneficios, incluindo construgao e
operacao simples, baixa poténcia requerida por ndo conterem partes moéveis e
circulagéo direcionada do fluido (Wang Bang ef al., 1998).

Nestes reatores, o movimento do fluido & devido a diferenga de densidade
da secdo de fluxo ascendente (‘riser”) e a secdo de fluxo descendente
(*downcomer”), cuja origem do movimento é a zona onde © gas é injetado, criando
a diferenca de densidade do fluido. Esta zona apresentia fluxo ascendente
concorrente em ambas as fases, liquido e gas, e no topo do reator esta o
separador gas-liquido onde as bolhas de gas desprendem-se para fora da fase
liquida. O “downcomer” &€ a zona onde o liquido recircula, carregando parte das
bolhas para a origem. A auto-produgéo de circulagao de liquido nos reatores “air-
lift" tem mostrado ser vantajosa como, por exemplo, no aumento da transferéncia
de calor comparado a coluna de bolhas (Siegel ef al., 1994; Raja et al., 1997).

A baixa solubilidade do oxigénio em agua e os baixos coeficientes de
transferéncia em caldos de cultura fazem dos reatores “air-lift” um 6timo recurso a
ser utilizado em processos de tratamento de aguas residuarias, pois se a
transferéncia de oxigénio é mais alta neste tipo de reator, a concentragdo de lodo
pode ser maior que as utilizadas em processos convencionais de tratamento, e,
assim sendo, o tempo de tratamento € menor ou o volume do reator pode ser
diminuido, tornando o processo mais eficiente e com menor custo. dRICAMP
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Capitulo 3 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressdo ambiernte

Este capitulo teve como objetivo mostrar a determinacao dos parametros
cinéticos como taxa especifica de consumo de substrato (g), taxa especifica de
crescimento (u), constante de velocidade de redugio de DQO (K), coeficiente de
morte celular (Kq), rendimento celular (Y) e eficiéncia de reducéo de DQO (n) em
reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressao ambiente. Os resultados

obtidos foram comparados com dados de literatura.
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3.2 - METODOLOGIA E ESTRATEGIA EXPERIMENTAL

3.2.1 - MATERIAIS

3.2.1.1 - AGUA RESIDUARIA E BIOMASSA

Através da utilizagao da semente de lodo “Polyseed” (HACH), promoveu-se
a adaptacao e manutencao do lodo conforme itens 2.2.1e 2.2.2.

Para a realizaco de experimentos em reator “air-lift” de tubos concéntricos,
operado a pressidc ambiente, foram utilizadas quatro diferentes composicbes de

agua residuaria, denominadas n® 1, 2, 5 e 8, conforme descritas no item 2.2.1.3.

3.2.1.2 - REATOR “AIR-LIFT” DE TUBOS CONCENTRICOS OPERADO
A PRESSAO AMBIENTE

O reator “air-lift” de tubos concéntricos utilizado para o processc de
tratamento de agua residuaria por lodo ativado foi construido em acgo-inox,
encamisado, primeiramente com volume Gtil de 2050 mL, contando com dois tubos
verticais concéntricos: 40 mm e 50 mm de didmetro e 1200 mm e 1500 mm de
altura, respectivamente tubos de aeracao e reciclo, bem como sedimentador com
saida de liguido.

A aeracgao foi promovida por um dispersor de ar instalado na extremidade
inferior do reator e o fluxo de ar foi controlado por rotdmetro, bem como a
alimentaco de agua residuaria, também feita pelo “caps” inferior com auxilio de
bomba peristaltica. O reator foi fechado no topo e na base, sendo que na parte
superior contava com uma saida de gases e um mandmetro para posterior
controle da pressiao, bem como um separador de bolhas e tubo de equalizagio de
pressdo. O reator ainda contava com uma saida lateral para tomada de amostras.

(Figura 3.1 — foto do reator “air-lift” de tubos concéntricos).
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FIGURA 3.1: Foto do reator “air-lift” de tubos concéntricos: 1- corpo do reator; 2-
tubo de aeracdo; 3- difusor de ar; 4- alimeniacdo; 5- camisa para controle de
temperatura, 6- separador de bolhas; 7- saida de liquidos; 8- tubo de equalizagao;
S- saida de gases; 10- acoplamentoc para mandmetro; 11- tomada de amostras;

12- visor; 13- sedimentador.

3.2.1.3 - MODIFICAGOES DA GEOMETRIA DO REATOR “AIR-LIFT”

O reator “air-lift” contou com algumas medificagdes em sua geometria a fim
de melhorar a performance hidrodindmica do mesmo neo tratamento da agua
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residuaria sintética por lodo ativado. As modificagbes s&o apresentadas segundo

ordem cronolégica e denominadas, respectivamente, fases 1,2, 3,4 e 5.

3.21.31-Fase 1

+ retirada do tubo de equalizac&o de pressdo e separador de bolhas;

+ adaptacdo de um sedimentador acoplado ao corpo do reator com saida
fateral de liquido;

¢ corte de 10cm no tubo de aeragdo, para uma melhor movimentacio do
liquido no reator:;

¢+ modificacdo da altura do dispersor de ar, sendo este colocado

diretamente no tubo de aeragdo, para evitar acimulo de lodo no “caps” inferior.

3.2.1.3.2 -Fase 2

+ modificagéo do volume e angulo de inclinagao do sedimentador;
+ volume do reator: V = 2500 mL;

¢ colocagdo de uma “esponja” na entrada do sedimentador, para evitar

turbuléncia do liquido no sedimentador.

3.21.3.3-Fase 3

+ mudanca da linha de reciclo do lodo sedimentado ao corpo do reator para

evitar estagnacdo do lodo na curva (ou cotovelo) junto ao corpo do reator, de
forma a facilitar o reciclo do mesmo.

O reator assim modificado € mostrado na Figura 3.2.
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FIGURA 3.2 - Esquema do reator “air-lift” de tubos concéntricos: 1—corpo do
reator ("downcomer”); 2-alimentacéo de substrato sintético; 3—saida de liquido; 4-
entrada de ar; 5-tomada de amostra; 6-camisa de refrigeragéo; 7-sedimentador; 8-

linha de reciclo; 8-tubo de aeragéo (“riser”); 10-visor,

3.21.34-Fase 4

¢ colocagdo de uma mini bomba centrifuga, que foi adaptada entre o
sedimentador e o reator, de forma que o retorno de lodo fosse feito de forma
forgada. Esta mini-bomba operou de forma intermitente sendo 30 segundos ligada
e 15 minutos desligada;

+ adaptacao de uma valvula solenoide para controle do nivel de liquido no

reator.

A Figura 3.3 mostra as modificacdes realizadas nesta fase.
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FIGURA 3.3 — Mini bomba centrifuga (1) e vaivula solendide (2) acopladas ao
corpo do reator “air-lift” de tubos concéntricos.

3.21.3.5-Fase$§

¢ colocagdo de um segundo sedimentador, acoplado a saida do primeiro
sedimentador, de mesmo volume que ¢ anterior com linha de reciclo de lodo
conectada a linha de reciclo de lodo do primeiro sedimentador. Este segundo
sedimentador teria o papel de proporcionar maior area de sedimentacdc para ¢
lode e assim diminuir a perda de biomassa na saida do reator.

0O esquema do reator assim modificado é mostrado a seguir, na Figura 3 4.
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FIGURA 3.4 - Esquema do reator “air-lift” de tubos concéntricos: 1—corpo do

reator (“downcomer”); 2—alimentacao de substrato sintético; 3~saida de liquido; 4-
entrada de ar; 5-tomada de amostra; 6-camisa de refrigeracéo; 7-1°sedimentador;

8-linha de reciclo; 9-tubo de aeracdo (“riser”); 10-visor; 11-2° sedimentador.

3.2.2 - METODOS

3.2.2.1 - OPERAGAO DO REATOR “AIR-LIFT”

O reator “air-lift” foi operado de forma continua até que fosse atingido o
“estado estacionario”, ou sefa, um estado de equilibrio dindmico com oscilagdes
dentro de faixas aceitaveis.

A aeracéao foi promovida por injecao de ar através de um mini-compressor
na extremidade inferior do reator atraves de pedra porosa, bem como a
alimentacao, que foi feita com auxilio de bomba peristaltica e um temporizador. As
vazbes de ar, controladas por rotametro, variaram para cada fase dos
experimentos de 200 a 1400 mL.min™" e as de alimentacao de 180 a 850 mL.h™".

Para cada experimento, foram coletadas amostras do reator a intervalos

regulares de tempo, sendo que o tempo total de operagdo do reator variou, a cada
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experimento, de acordo com a vazdo de alimentacéo utilizada, tomando-se o
cuidado de manter-se uma margem de seguranga maior que trés vezes o tempo

de residéncia, para assegurar que o estado estacionario hidraulico fosse atingido.
3.2.2.2 - DETERMINACAO DOS PARAMETROS CINETICOS

Os parédmetros cinéticos determinados foram: taxa especifica de consumo
de substrato (q), taxa especifica de crescimento (u), constante de velocidade de
reducao da demanda quimica de oxigénio (K), coeficiente de morte celular (Ky),
rendimento de biomassa (Y).

3.2.2.2.1- Determinagio da constante de velocidade de
redugdo de DQO (K)

Para a determinagdo da constante de velocidade de reducdo de DQO, foi
utilizada a equacéo do balango de massa para o substrato (Ramalho, 1983),
considerando que a remogdo do substrato segue cinética de primeira ordem.

Assim:
(So— S)/(th) =K S 3.1

Onde:

th = V/Qo € o tempo de retencao hidraulica (h);

So = concentragdo de DQO da alimentagéo (mgDQO.L);
S = concentragdo de DQO do efluente (mgDQO.L™"):
K = constante de velocidade de reducio de DQO (h™).

~ Dividindo ambos os membros da equacao (3.1) pela concentracédo de lodo,

tem-se;

q=(S,-S)(Xth=kS (3.2)
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Onde:
q = taxa especifica de consumo de substrato (h™);
k = K/X, constante especifica de reducdo de substrato (L. mgSSV".h™).

Desta forma, a constante k sera determinada pela inclinagéo da curva de g

contra Se.

3.2.2.2.2- Determinacdo do coeficiente de morte (kd) e

rendimento celular (Y)

Para a determinacao do rendimento de lodo e coeficiente de morte utilizou-

se o balango para solidos suspensos volateis.
AXy = Y(So- S)Qo - ka X .V (3.3)
Dividindo a equacio (3.3) por XV, apos rearranjo, tem-se :
AXJX .V = Y(S, - S)X.th — ky (3.4)
Ou:

u=Y.q-ky (3.5)

Onde:
 AX, = producdo liquida de biomassa no reator (g.dia™,
» AXJ/X.V =, taxa especifica de crescimento celular (™"

« kg = coeficiente de decaimento ou morte celular (h™).

Graficando-se p contra g, determina-se Y da tangente a curva e kg da

intersecao da curva com o eixo das ordenadas.
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3.2.2.3 - METODOS ANALITICOS

Os métodos analiticos utilizados foram descritos no item2.2.2 e seguem 0s
procedimentos do APHA (1985), com excecdo do oxigénio dissolvido (item
2.2.2.4), sendo os mesmos: Demanda Quimica de Oxigénio (DQO), Concentracgdo
de Biomassa (SSV), pH e Indice Volumétrico de Lodo (IVL).

3.2.2.3.1 - DETERMINAGAO DA EFICIENCIA DE REDUGAO DE
DQO (n)

A eficiéncia de redugdo de DQO foi determinada tomando-se os valores da
concentragao inicial (So) e final (S¢) da agua residuaria, sendo os valores de Se
tomados quando considerou-se “estado estacionario” atingido. A eficiéncia do
tratamento (n) foi avaliada em termos de percentagem de redugio de DQO,

calculada pela formula:

1= [(So - Se)/So]. 100 (3.6)
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3.3 - RESULTADOS E DISCUSSAO

3.3.1 - ENSAIOS EM REATOR “AIR-LIFT” DE TUBOS CONCENTRICOS
OPERADO A PRESSAO AMBIENTE

Os resultados estdo aqui apresentados, segundo ordem cronoldgica de
acordo com as medificacbes feitas na geometria do reator e denominadas,
respectivamente, Fase 1, 2, 3, 4 e 5, bem como pela utilizagdo de diferentes
concentracbes € composigbes da agua residuaria utilizada na alimentacdo do
reator (item 2.2.1.3).

O erro experimental para as andlises de DQO (mgDQO.L™) e biomassa
celular (mgSSV.if) das Fases 1, 2, 3 e 4 variou de 0,0098% a 6,08% para a DQO
e 0,0294% a 1,96% para a biomassa, sendo que apenas duas amosiras
apresentaram erro ac redor de 10%.

Foram feitos varios ensaios no reator “air-lift” de tubos concéntricos,
operado de forma continua a presséo ambiente, onde variou-se a vazio de ar (Q),
vazdo de alimentacao (F) ou tempo de reten¢ao hidraulica (th), concentracao da
agua residuaria sintética (DQO inicial — Sg), mantendo-se constante o volume de
liguido no reator. Os valores de Se foram tomados quando considerou-se “estado
estacionario” atingido, porém, em alguns experimentos ocorreram problemas
hidrodindmicos, como entupimento da linha de reciclo de lodo do sedimentador ao
reator, 0 que causou alteragdes na microflora que compunha o lodo e morte de
microrganismos, impedindo o© prosseguimento dos experimenios e,
consequentemente, que fosse atingido um estado de equilibrio dinamico (estado
estacionario). A eficiéncia do tratamento (n) foi avaliada em termos de

percentagem de reducéo de DQO.
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3.3.2 - FASE 01

3.3.2.1 - Eficiéncia do processo

Apoés algumas modificagdes da geometria do reator, experimentos foram
feitos utilizando agua residuaria de composigao n° 01 (item 2.2.1.3, Tabela 2.2).
Resultados de experimentos 01 e 02 s8o mostrados na Tabela 3.1, ambos com
tempo de retengdo hidraulica de 6,83 horas e 1000 mL.min™" e 1200 mL.min™' de
vazao de ar, respectivamente. Observou-se no primeiro experimento, eficiéncia de
reducdo de DQO de 54,8% e, no segundo, 46,8%. Assim, pode-se ver que 0
aumento da vazao de ar nao implicou necessariamente, nas condicbes de

processo descritas, em aumento de reducdo de DQO.

TABELA 3.1 - Condigbes de operagdo e eficiéncia de reducdo de DQO de
tratamento de 4gua residuaria por lodo ativado em reator “air-lift”

de tubos concéntricos. Agua residuaria n®1.

Experimento 01 Experimento 02
Vv 2050 mL 2050 mL
So 1815 mgDQO.L™ 1920 mgDQO.L"
Se 720 mgDQO.L™’ 1020 mgDQO.L™
Xo 2750 mg.L™ 1870 mg.L™
X 960 mg/L 840 mg.L™
Q 1000 mL.min™ 1200 mL.min™’
F 300 mL.h™ 300 mL.h”
th 6,83 h 6,83 h
n 54,8% 46,8%

Sc=concentragao inicial de DQO na agua residuaria; S.=concentragio final de DQO
na agua residuaria, X.=concentragao inicial de biomassa; X=concentracio final de
biomassa; Q=vazao de ar; F=vazdo de alimentacado de agua residuaria; th=tempo

de retengao hidraulica; n=eficiéncia de redugdo de DQO.
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3.3.2.2 - DQO remanescente e concentragio de biomassa

As Figuras 3.5 e 3.6 mostram que a concentragdo de biomassa dentro do
reator “air-iift” diminuiu apés o mesmo entrar em operacdo, ¢ que pode
representar uma sele¢do de microrganismos, pois observou-se que durante os
experimentos ocorreram alteracdes das caracteristicas de sedimentacao do lodo
€ seu aspecto visual, isto &, sua cor passou de marrom para amarelo claro,
embora os valores de tempo de retencéo hidraulica adotados estivessem dentro
da faixa de valores utilizados nos processos de lodo ativado convencional. Esta
selecéo ocorreu devido ao fato do reator contar com um sedimentador muito
pequeno, sendo os microrganismos de maior tempo de duplicacao lavados. Essa
alteracao qualitativa e quantitativa do lodo impediu a determinacéo do rendimento
(Y) e coeficiente de morte celular (Kqg) no intervalo de tempo estudado, sendo que
a concentracdo de biomassa no final dos experimentos permaneceu em vaior
menor que nos processos de lodo ativado convencional, de 2000 a 3000 mg.L”
(Ramalho, 1983).

Para evitar a lavagem do lodo no reator, modificou-se a geometria do

mesmo conforme descrito no item 3.2.1.3.
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FIGURA 3.5 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO de agua residuaria
(mgDQO.L™) tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=6,83h;
V=2050 mi; Q=1000 mL.min™"; F=300 mL.h"; S,=1815 mgDQO.L™") (s Biomassa, m
DQO). Experimento 01. Desvio: DQO (mgDQO.L™) 0,0430 a 0,6487%; SSV (mgSSV.L™"
0,0426 a 0,7988%.
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FIGURA 3.6 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L'™) e DQO de agua residuaria
(mgDQO.L™) tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=6,83h;
V=2050 mL; Q=1200 mL.min™; F=300 mL.h™" S,=1920 mgDQO.L") (s Biomassa,
DQO). Experimento 02. Desvio: DQO (mgDQO.L™) 0,0692 a 1,1722%; SSV (mgSSV.L™)
0,0488 a2 0,8174%.

3.3.3 - FASE 02:

Apos a modificacio do volume e do angulo de inclinagao no sedimentador,
para diminuir a perda de massa celular do reator, foram feitos experimentos
utilizando composicéo n° 02 de agua residuaria sintética diluida (item 2.2.1.3,
Tabela 2.3).

3.3.3.1 — Eficiéncia do processo;

Comparando-se os resultados da Tabela 3.2, para os experimentos 03 e
04, tem-se que, para uma mesma vazédo de alimentacdo de 300 mL.h" de agua

residudria sintética, volume de 2500 mL e, consequentemente, um mesmo tempo
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de retengao hidraulica de 8,3 horas, atingiu-se eficiéncia de reducao de DQO de
69,2% com vazao de ar de 1000 mL.min™ (experimento 03) e de 44 6% para
vazdo de ar de 1200 mL.min”’ (experimento 04)}, confirmando o comportamento
observado nos experimentos 01 e 02. Desse modo, deduz-se que a vazao de ar
pode ser, nas condicbes do processo descrito, reduzida, mantendo-se melhor
eficiéncia de reducédo de DQO.

TABELA 3.2 - Condicdes de operagdo e eficiéncia de reducdo de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em reator

“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n° 02.

Experimento 03 Experimento 04
Y, 2500 mL 2500 mL
So 1658 mgDQO.L" 4480 mgDQO.L™"
Se 510 mgDQO.L 2480 mgbQO.L
Xo 1500 mg.L" 1350 mg.L™
X 1150 mg/L 1160 mg.L™
1000 mL.min™ 1200 mL.min™
F 300 mL.h™" 300 mL.h™
th 8.3h 8,3h
n 69,2% 44 6%

S.=concentragao inicial de DQO na agua residuaria; S.=concentracao final de DQO na
agua residuaria; X.=concentragio inicial de biomassa; X=concentracic final de
biomassa; Q=vaz&o de ar; F=vazdo de alimentagio de &gua residudria; th=tempo de

reten¢do hidraulica; n=eficiéncia de reducdo de DQO.

A Tabela 3.3, apresenta resultados dos experimentos 05 e 06 realizados
em reator “air-lift” com sedimentador aumentado (V=2500 mL), utilizando tempo
de retenc@o hidraulica de 5 horas e concentracdo inicial de DQO da agua
residudria sintética de 6090 mgDQO.L™" e 1800 mgDQO.L", respectivamente.
Observa-se que para estas condigoes, atingiu-se eficiéncia de reducio de DQO
de 60,9% para o experimento realizado com concentracdo inicial de 6090
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mgDQO.L™" (experimento 05) e 23,4% de eficiéncia de reducio de DQO para
experimento com concentragio de DQO de 1800 mgDQO.L™" (experimento 06). A
concentragdo da agua residuaria sintética do experimento 06 era menor que a do
experimento 05, para mesma vazao de alimentacio e taxa de aeracdo, mas,
mesmo assim, a eficiéncia de reducdo de DQO foi mais alta no experimento 05.
Em ambos os casos ocorreu reducdo da concentracdo de lodo, uma vez que
ocorria entupimento da linha de reciclo de lodo ao reator e, consequentemente,
respiracdo endogena e autblise celular. Este fato também corroborou para as
baixas eficiéncias de reducdo de DQO obtidas.

TABELA 3.3 - Condigbes de operacdo e eficiéncia de reducdo de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por iodo ativado em reator
“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n° 02.

Experimento 05

Experimento 06

V 2500 mL 2500 mL

So 6090 mgDQO L™’ 1800 mgDQO.L”
Se 2380 mgDQO.L 1370 mgDQO.L™
Xo 1060 mg.L"’ 2050 mg.L™

X 1320 mg/L 940 mg.L™

Q 1000 mL.min"" 1000 mL.min™"
F 500 mL.h™ 500 mL.h™

th 5h 5h

n 60,9% 23.4%

Sc=concentracao inicial de DQO na agua residuaria; S.=concentracao final de DQO na
agua residuaria; Xo,=concentracio inicial de biomassa; X=concentragdo final de
biomassa; Q=vazéo de ar; F=vazao de alimentagio de &gua residuaria; th=tempo de

retengao hidraulica; n=eficiéncia de redugao de DQO.
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3.3.3.2 - DQO remanescente e concentragio de biomassa

Os resultados de tratamento da 4gua residuéria sintética por lodo ativado
em reator “air-fift” permitiram obter o grafico da Figura 3.7 (experimento 05), onde
nota-se que nas primeiras 4 horas do processo a concentra¢io celular aumentou
até o maximo de 2170 mgSSV.L" para entdo cair até 1290 mgSSV.L™! em 24
horas de operagdo, sendo de 1320 mgSSV.L" seu valor no final do experimento.
Ja a redugdo da DQO oscilou nas primeiras 24 horas, quando entdo as curvas de
DQO e biomassa atingiram oscilagbes menores, com concentracdo de DQO

atingindo valores de aproximadamente 2400 mgDQO.L™".
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FIGURA 3.7 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=>5
h; V=2500 mL; Q=1000 mL.min™"; F=500 mL.h "', $,=6090 mgDQO.L™) (s Biomassa, ™
DQO). Experimento 05. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0091 a 0,1186%; SSV (mgSSV.L™
0,0731 a 0,8454%.

As Figuras 3.8, 3.9 e 3.10 mostram valores de concentracdo de DQO e
biomassa dos experimentos 03, 04 e 06, nas quais nota-se que a concentracao
de biomassa dentro do reator diminuiu apés o reator entrar em operagio, o que

pode ser devido ao grande acumulo de lodo na linha de reciclo de lodo do
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sedimentador a entrada no “caps’ inferior do corpo do reator, o que levou a nova

mudanca na geometria do reator, denominada de Fase 03.
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FIGURA 3.8 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-iift” de tubos concéntricos
(th=8,3 h; V=2500 mL; Q=1000 mL.min™; F=300 mL.h " S,=1658 mgDQO.L™" (e
Biomassa, M DQO). Experimento 03. Desvio: DQO (mgDQO.L™) 0,0508 a 6,0857%; SSV
(mgSSV.L™") 0,0294 a 1,8161%.
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FIGURA 3.9 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™" e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=8,3 h; V=2500 mL; Q=1200 mL.min™; F=300 mL.h * S,=4480 mgDQO.L'") (e
Biomassa, B DQO). Experimento 04. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0549 a 0,6487%; SSV
(mgSSV.L™) 0,0426 a 0,79884%.
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FIGURA 3.10 - Concentracio de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintetica tratada por fodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=5
h; V=2500 mL; Q=1000 mL.min""; F=500 mL.h " $,=1800 mgDQO.L™ (e Biomassa, M
DQO). Experimento 06. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0276 a 1,3831%: SSV (mgSsv.L™)
0.0694 a 1,2668%.

3.3.4 -FASE 03

Nesta fase, modificou-se a linha de reciclo na saida do sedimentador ao
seu corpo para melhorar a homogeneizacdo da suspensao no reator e evitar
actumulo de lodo no fundo do sedimentador, o que acarretava actimulo e morte do
lodo neste local, prejudicando a performance do reator.

Para os experimentos desta fase, utilizou-se como agua residuaria sintética

a composicao n° 05, conforme descrita no item 2.2.3.1, Tabela 2.8.
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3.3.4.1 - Eficiéncia do processo

A Tabela 3.4 mostra as condi¢gfes de operacdo e eficiéncia de reducéo de
DQO dos experimentos 07 e 08. No experimento 07, com tempo de retencao
hidraulica de 6,25 horas, vazio de alimentacdo de 400 mL.h™* e vazao de ar de
1000 mL.min"", atingiu-se eficiéncia de remocgao de DQO de 47,6%, enquanto que
no experimento 08, que teve tempo de retencéo hidraulica de 7,6 horas, vazéo de
alimentacdo de 330 mL.h™ e vazao de ar de 1200 mL.min™, atingiu-se eficiéncia

de 42,85%.

TABELA 3.4 - Condi¢cbes de operacdo e eficiéncia de reducao de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em reator
“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n° 05.

Experimento 07 Experimento 08

Y 2500 mL 2500 mL

So 2100 mgDQO. L™ 2100 mgDQO.L™
Se 1100 mgDQO.L™’ 1200 mgbQoO.L™"
Xo 2080 mg.L™ 1010 mg.L’

X 1200 mg.L™ 780 mg.L™*

Q 1000 mL.min™ 1200 mL.min™
F 400 mL.h™ 330 mL.h™’

th 6,25 h 76h

N 47 62% 42,85%

Sc=concentra¢ao inicial de DQO na agua residuaria; S.=concentracao final de DQO na
agua residuaria; X,=concentracdo inicial de biomassa; X=concentracdo final de
biomassa; Q=vazao de ar; F=vazéo de alimentagdo de agua residuaria; th=tempo de

retencao hidraulica; n=eficiéncia de reducio de DQO.
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Comparando-se o0s resultados da Tabela 3.5 observa-se que no
experimento 09, quando o reator foi operado com tempo de retencdo hidraulica de
10 horas, vazao de ar de 800 mL.min™, atingiu-se eficiencia de 46 4%, enquanto
que o experimento 10 com tempo de reten¢io hidraulica de 5 horas e vazao de ar
de 1000 mL.min™" atingiu eficiéncia de 34,5%. Assim, pode-se observar que para

vazao de ar mais baixa, a eficiéncia do tratamento aumentou em 11%.

TABELA 3.5 - Condictes de operagdo e eficiéncia de redugao de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em reator

“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n° 05.

Experimento 09 Experimento 10
V 2500 mL 2500 mL
So 1100 mgDQO.L™ 1100 mgDQO.L"’
Se 590 mgDQO.L™ 720 mgDQO.L™
Xo 1500 mg.L™" 1680 mg.L™”
X 1200 mg.L” 1180 mg.L™"

800 mL.min™’ 1000 mL.min™

F 250 mL.h™ 500 mL.h"*
th 10 h 5h
n 46,36% 34,54%

So=concentragdo inicial de DQO na agua residuaria; Sc~concentragdo final de
DQO na agua residuaria; X,=concentracao inicial de biomassa; X=concentracdo
final de biomassa; Q=vazéo de ar, F=vazao de alimentagdo de agua residuaria;

th=tempo de retencao hidraulica; n=eficiéncia de reducéo de DQO.

3.3.4.2 - DQO remanescente e concentra¢gao de biomassa

As Figuras 3.11 e 3.12 mostram curvas de concentracdo de DQO em agua
residuaria sintética em reator “air-lift” de tubos concéntricos e biomassa dos

experimentos 09 e 10, onde a vazao de ar do experimento na Figura 3.11 foi de
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800 mL.min™" e a do experimento na Figura 3.12 de 1000 mL.min™, tendo como
vazdes de alimentacdo 250 mL.h" e 500 mL.h™", respectivamente. Por estas
figuras, observa-se redugio da concentragdo de DQO, sendo que menores
oscilagbes nas curvas de DQO ocorreram, em ambos 0s experimentos, a partir de
24 horas de reacdo. Nota-se comportamento semelhante das curvas de redugéo
de DQO e biomassa para os dois experimentos, sendo a concentracao inicial da
agua residudria sintética a mesma (1100 mgDQO.L™) cujos experimentos partiram
com concentracdo de biomassa de 1500 e 1680 mgSSV.L", respectivamente.
Nestas figuras, os valores de DQO iniciais sdo diferentes dos da agua residuaria
de alimentacdo, devido as condigdes do lodo no inicio de cada experimento,
sendo que as concentragdes iniciais de DQO s&o maiores que da agua residuaria
sintética, o que e explicado devido ao fato do lodo encontrar-se em processo de
respiragao endogena e autdlise no reator usado para sua manutengao.
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FIGURA 3.11 - Concenfracdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q = 800 mLmin™; F=250 mL.h"; S,=1100 mgDQO.L™") (e
Biomassa, m DQO). Experimento 09. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0321 a 1,4338%; SSV
(mgSSVL™) 0,0295 a 0,8382%.
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FIGURA 3.12 - Concentracdc de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=5
h: V=2500 mL; Q=1000 mL.min™" F=500 mL.h" S,=1100 mgDQO.L") (¢ Biomassa, X
DQO). Experimento 10 Desvio: DQO (mgDQO.L™) 0,0592 a 1,36401%: SSV (mgSSV.L™)
0,0296 a 1,5835%.

Pelas Figuras 3.11 e 3.12 observa-se que as menores oscilagdes nas
curvas de DQO e biomassa alcancadas em cerca de 24 horas de reacao, nao
permaneceram até a conclusdo do experimento, como era esperado, talvez
devido ao fato do lodo ter entrado em respiracdo enddgena e autdlise bem como
lavagem de lodo. Em ambos os experimentos, nota-se que a concentracao celular
nao aumentou, dificultando o calculo dos parametros Y e kq.

Comportamento semelhante ao das Figuras 3.11 e 3.12 € mostrado nas
Figuras 3.13 e 3.14 (experimentos 08 e 07, respectivamente), onde um estado de
equilibrio dindmico, com oscilagdes menores nas curvas de DQO e biomassa é
atingido, apds 30 horas no experimento da Figura 3.13. A vazéo de ar do
experimento da Figura 3.14 foi mantida em 1000 mL.min" e a do experimento da

Figura 3.13 em 1200 mL.min", com valores de 330 mL.h” e 400 mL.h" para
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vazao de alimenta¢do, ambos experimentos com concentracao de DQO de 2100
mgDQO.L™". Pela curva de biomassa da Figura 3.13, percebe-se que esta mostra
um patamar aicangado em torno de 24 horas e um segundo em torno de 35 horas
de reacao. A concentracao inicial de biomassa do experimento da Figura 3.14 foi
cerca de duas vezes maior que a do experimento da Figura 3.13 e as eficiéncias
de reducao de DQO foram 47,62% e 42,85% respectivamente, confirmando o fato
de que maior eficiéncia foi alcangada em vazao de ar mais baixa.

2400 ~ Pt - 2400
. . ‘
2100 - «® H s - 2100
k . B
e \ : i.' :' . ..
1800 = -\:;-‘_ ?i \ - 1800 =5
= Ja ) 1 P
G 180097 L] | ® - 1500 ¢4
G 4 " \ - o
o Lo "
o 12004 i ¢ i p...‘\-/--—w-*‘“"" - 1200 E
E Y ’ ’ 1." /; .-‘/ . "//' b §
C 500+ e ; T =800
O | z. H \l“l, i ,.Q. .‘-—__._./ E
o | . ¢ 2/ i =)
600 o g b - 6800 m
- -
300 - - 300
o r . . ' - T . T y 0
] 10 20 30 40 50
Tempo (h)

FIGURA 3.13 - Concentracao de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=7,6 h; V=2500 mL; Q=1200 mLmin"; F=330 mLh 7, S,=2100 mgDQO.L") (s
Biomassa, m DQO). Experimento 08.
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FIGURA 3.14 - Concentraco de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-ift” de tubos concéntricos
(th=625 h; V=2500 mL; Q=1000 mL.min"; F=400 mL.h™ S,=2100 mgDQO.L") (s
Biomassa, m DQO). Experimento 07. Desvio: DQO (mgDQO.L™) 0,0416 a 0,4525%; SSV
(mgSSV.L™") 0,0625 a 1,9581%.

Nos experimentos 07, 08, 09 e 10, Figuras 3.11 a 3.14, maiores eficiéncias
de reducéo de DQO foram obtidas nos experimentos das 07 e 09, mostrando que
o aumento da vazéo de ar ndo acarretou aumento da eficiéncia de reducao de
DQO e esta ndo guardou relacdo com a vazédo de alimentagdo. Nestes
experimentos, ndo se observa a manutengdo de um estado de equilibrio nas
curvas de DQO e biomassa até o final dos experimentos, ocorrendo flutuagdes
nas curvas, comportamento este contrario ao esperado no planejamento dos
experimentos. As curvas de biomassa apresentaram grandes flutuagbes, ficando
a concentragdo celular dentro do reator em valores menores que os encontrados
em processos convencionais de lodo ativado (2000 a 3000 mgSSV.L™. Pelo
monitoramento do volume de lodo sedimentado por 30 minutos em proveta de
1000 mL, foram promovidos descartes de biomassa ao longo dos experimentos,

com finalidade de atingir um estado de equilibrio nas condi¢des do experimento.
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Este fato €& observado nas quedas abruptas nas curvas de concentracao de
biomassa, nos tempos de 21 a 22 horas e 20 a 21 horas, respectivamente, para
os experimentos 07 e 08.

A Tabela 3.6 mostra parametros cinéticos e condicbes de operacao
utilizando reator “air-lift” de tubos concéntricos no tratamento de agua residuaria
sintética por lodo ativado. Os parametros cinéticos foram determinados conforme
item 3.2.2.2.

TABELA 3.6 - Parametros cinéticos e condicdes de operagao para
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos:

So Se Xo X Q th q i n Fig.
1100 580 1500 1200 300 10 0,039 0,028 4636 3.1
1100 720 1680 1180 1000 50 0,065 0,006 3454 312
2100 1200 1010 780 1200 76 0,148 0,047 4285 3.13
2100 1100 2080 1200 1000 6,2 0,134 0021 47862 3.14

S=mgDQO.L"; X=mgSSV.L"; Q=mLmin";th=h;q=h" u=h" n=%.

Observando-se os valores da Tabela 3.6, verifica-se que maiores
eficiéncias de reducdo de DQO foram obtidas com menores vazbdes de ar, 0 que
indica que houve boa mistura de liquido no reator, enquanto que com altas
vazoes de ar, pode ter ocorrido superoxidagio, o que teria reduzido a massa de
lodo gerada .

A Figura 3.15 mostra valores de q e Se para os experimentos das Figuras
3.11 a 3.14, através dos quais determinou-se o valor da constante de velocidade
de reducao de DQO (k), conforme item 3.2.2.2.1. O valor de k calculado foi de
0,0043 dia’ (R=0,99955), menor que o esperado, porém esta dentro da faixa
encontrada em literatura para inddstrias quimicas que € de 0,0029-0,018 dia”

(Ramalho, 1983). Este valor calculado para os experimentos poderia ser maior,
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uma vez que foi utilizado substrato sintético com alta concentracéo de glicose e

lactose, que sao compostos de facil degradacio.
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FIGURA 3.15 - Relagao entre g (h") e Se (mgDQO.L™H

Os baixos valores de concentracdo de biomassa apresentados pelas
Figuras 3.11, 3.12, 3.13 e 3.14 dificultaram a obtenc&o dos paréametros Y e Ks.

Novos experimentos foram feitos, utilizando-se vazdes de ar menores que
as anteriormente utilizadas, uma vez que a eficiéncia do processo nio guardou,
necessariamente, relac&o com o aumento das vazdes de ar utilizadas, podendo-
se portanto, nas condicbes dos processos descritas, diminuir a vazéo de ar e

custos com aeragao e evitar condigdo de superoxidacao.
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3.3.6-FASE4

Nesta fase, adaptou-se uma mini-bomba centrifuga entre o sedimentador e
o corpo do reator para “forgar” o retorno do lodo ao corpo do reator. Em todos os

experimentos utilizou-se agua residuéria sintética de composicdo n° 05.

3.3.5.1 - Eficiéncia do processo

A Tabela 3.7 apresenta resultados dos experimentos 11 e 12 com tempo
de retencdo hidraulica de 5 e 7,5 horas e 800 e 400 mL.min"' de vazdo de ar,
respectivamente. A maior eficiéncia alcancada foi obtida com a menor vazao de
ar, sendo de 42% a eficiéncia de reducao de DQO para experimento 11 e 48,34%
para o experimento 12. Assim, pode-se observar que, novamente, o aumento de
vazao de ar nao acarretou necessariamente em aumento da eficiéncia de reducao
de DQO. Apesar do experimento 12 atingir maior eficiéncia de reducdo de DQO,
houve grande queda da concentragdo celular no reator, ao contrario do
experimento 11, onde a concentragéo celular aumentou ao longo do experimento.
Os valores de concentragdo para a determinacdo dos parametros foram
escolhidos quando supds-se ter atingido estado de equilibric dindmico, com

oscilagbes menores nas curvas de reducio de DQO e nas curvas de biomassa.
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TABELA 3.7 - Condicées de operacdo e eficiéncia de redugdo da DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em reator

“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n °05.

Experimento 11

Experimento 12

\Y
So
Se
Xo
X
Q
F
th

N

2500 mL
2100 mgbQo.L™
1227 mgDQO L™

1050 mg.L"
1483 mg.L™”
800 mL.min""
500 mL.h"
5h
42%

2500 mi.
2100 mgDQO.L™
1086 mgDQO.L"’

2400 mg.L™"
1743 mg.L”’
400 mL.min™
330 mL.h
75h
48,3%

8.=concentragao inicial de DQO na agua residuaria; S.=concentracao final de DQO na
agua residudria; Xc=concentragdo inicial de biomassa, X=concentracac final de
biomassa; Q=vazao de ar; F=vazao de alimentacio de agua residuaria; th=tempo de

retencéo hidraulica; n=eficiéncia de reducdo de DQO.

Pela Tabela 3.8, experimentos 13 e 14, observa-se que a eficiéncia da

reducdo da concentracdo de DQO dos experimentos foi praticamente a mesma,

30% para o experimento 13 e 32% para o experimento 14, apesar das diferentes

vazdes de ar e tempos de retengdo hidraulica utilizados, sendo eles 600 e 400

mL.min" e 5 e 7,5 horas, respectivamente.
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TABELA 3.8 - Condicdes de operacdo e eficiéncia de reducdo de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em reator

“air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria sintética n °05.

Experimento 13 Experimento 14
Y] 2500 mL 2500 mL
So 1100 mgDQO.L™ 1100 mgDQO.L™
Se 770 mgDQO.L 750 mgDQO.L”
Xo 2220 mg.L" 2010 mg.L™
X 1770 mg.L”’ 1638 mg.L”
Q 600 mL.min™" 400 mlL.min”’
F 500 mL.h™ 330 mL.h’
th 5h 7.5h

30% 32%

1
S.=concentracio inicial de DQO na agua residudria; S.=concentragéo final de DQO na
agua residuaria; X.=concentragdo inicial de biomassa, X=concentragao final de
biomassa: Q=vazdo de ar; F=vazéo de alimentacio de agua residuaria; th=tempo de

retencéo hidraulica; n=eficiéncia de redugdo de DQO.

Pelos resultados até entdo apresentados, o aumento da vazao de ar era
inversamente proporcional a eficiéncia atingida. Ja nos experimentos 13 e 14,

para vazdes de ar bastante distintas, (600 e 400 mL.min"), a eficiéncia

permaneceu praticamente constante.

3.3.5.2 - DQO remanescente e concentracio de biomassa

Pela Figura 3.16, experimento 11, observa-se oscilagbes nas curvas de

concentracao de DQO e biomassa, enquanto que, no experimento 12 da Figura

3.17, observa-se menor oscilagdo dos valores de DQO e biomassa, obtendo-se
um pequeno patamar entre 24 e 32 horas de operacao, porém houve maior

crescimento celuiar no experimento da Figura 3.16 que no da Figura 3.17.
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Ambos experimentos contaram com descarte de lodo para a manutencao
da concentracao celular no reator, através do monitoramento de seu volume
sedimentado em proveta de 1000 mL (IVL).
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FIGURA 3.16 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™) e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintética fratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=5
h; V=2500 mL; Q=800 mL.min™"; F=500 mL.h"; S;=2100 mgDQO.L") (s Biomassa, ®
DQO). Experimento 11. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0287 a 1,5372%; SSV (mgSSV.L™)
0,0826 a 1,7825%.
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FIGURA 3.17 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=7,5 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=330 mL.h™; $,=2100 mgDQO.L"") (s Biomassa,
® DQO). Experimento 12, Desvio: DQO (mgDQO.L") 0,0255 a 0,9111%: SSV
(mgSSV.L™) 0,0802 a 0,9842%.

As Figuras 3.18 e 3.19 mostram valores de concentracdc de DQO e
biomassa, para os experimentos 13 e 14. Nestas figuras, observa-se que a
concentragado de biomassa dentro do reator “air-lift” diminuiu ap6s 6 mesmo entrar

em operacéao, tendendo a um equilibrio das curvas na Figura 3.18.
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FIGURA 3.18 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™) e DQO (mgDQO.L™") de agua
residudria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos (th=5
h; V=2500 mL; Q=600 mL.min™"; F=500 mL.h"; S,=1100 mgDQO.L™") (s Biomassa, ®
DQO). Experimento 13. Desvio: DQO (mgDQO.L™") 0,0451 a 0,9276%.

127



Capitulo 3 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressdo ambiente

2500 - - 2500
ol
2000 ¥'1* + 2000
: . . °
i LT g S —
] L] H o
— i 4 b =
=t i s >
3 1500 L, e N 4 1500 {3
g e - :
™ 1 ‘-N—M "\\ 1 -.%
£ N R L @
=~ 1000 e /’\ 41006 @
(@] \ »* 41
o - " M ] £
o Y S
* o
500 4 500
¢ T T T T i T T T ¥ G
0 10 20 30 40 50
Tempo (h)

FIGURA 3.19 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=7,5 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min""; F=330 mL.h""; $,=1100 mgDQO.L™"} (» Biomassa,
® DQO). Experimento 14.

A Tabela 3.9 mostra parametros cinéticos e condigbes de operacioc
utilizando reator “air-lift” de tubos concéntricos no tratamento de agua residuaria
sintética por lodo ativado. Os pardmetros cinéticos foram determinados conforme
item3.222

TABELA 3.9 - Pardmetros cinéticos e condigbes de operagéo para
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos:

So Se Xo X Q th g u n Fig.
2100 1227 1050 1483 800 5 0117 0,023 42 3.16
2100 1086 2400 1743 400 75 0,077 0047 48 3.17
1100 770 2220 1770 600 5 0,037 30 3.18

1100 750 2010 1683 400 7,5 0,028 0,015 32 3.19
S=mgDQO.L* X =mgSSV.L; Q=mL.min";th=h;q=h"; p=h": n = %.
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A Figura 3.20 mostra a curva de g contra S. para os experimentos das
Figuras 3.16 a 3.19, através dos quais determinou-se o valor da constante de
velocidade de reducdo de DQO (k), conforme item 3.2.2.2.1, cujo valor (k)
calculado foi de 0,00408 dia™, que € muito préoximo ao valor calculado
anteriormente e, do mesmo modo, esta dentro da faixa encontrada em literatura
(Ramalho, 1983).
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FIGURA 3.20 - Relagao entre q (h) e Se (mgDQO.L'™".
Observa-se, pelas figuras apresentadas, que o estado de equilibrio com

oscilagdes pequenas nao se manteve ao longo dos experimentos, o que dificultou
a obtencdo dos parametros cinéticos Y e ka.
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3.36-FASES

Nesta fase, adaptou-se um segundo sedimentador ao reator (acoplado ao
primeiro), para evitar a lavagem do lodo no reator durante a realizagdo dos
experimentos, fazendo com que os flocos de lodo tivessem tempo maior para
sedimentar e entdo retornar ao corpo do reafor, esperando-se que 0S
microrganismos de maior tempo de duplicag&o nao fossem “lavados” do reator.
Para tanto, operou-se o reator “air-lift” utilizando agua residuaria sintética de
concentragdo 1900 mgDQO.L™" (composicao n° 05) e vazao de ar de 400 mL.min”
em todos os experimentos. Variou-se a vazdo de alimentagdo de agua residuaria
no reator de 200 a 400 mL.h"', de modo a melhorar a eficiéncia de reducdo de
DQO bem como obter os parametros cineticos desejados.

3.3.6.1 - Eficiéncia do processo

A Tabela 3.10 apresenta condigbes de operacgao, eficiéncia de reducéo de
DQO e biomassa para 0 experimento 15, com tempo de retencéo hidraulico de
6.25 horas, quando se obteve eficiéncia de reducgio de DQO de 51,07%.
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TABELA 3.10 - Condigdes de operacao e eficiéncia de redugao de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria

sintética n° 05,

Experimento 15

Y; 2500 mL
So 1900 mgDQO.L™
Se 930 mgDQO.L™
Xo 1380 mgSSv.L™
X 1175 mgSSV.L™"
400 mL.min™’

F 400 mL.h™

th 6,25 h

N 51,07%

So=concentrag¢ao inicial de DQO na agua residuaria sintética; Se=concentracao final
de DQO na agua residuaria sintética; Xo=concentragdo inicial de biomassa:
X=concentragao final de biomassa; Q=vazao de ar; F=vazo de alimentacao de liquido;

th=tempo de retengao hidraulica; n=eficiéncia de reducdo de DQO.

A Tabela 3.11 apresenta resultados dos experimentos 16 e 17, com tempo
de retencdo hidraulico de 7,14 e 8,33 horas. A maior eficiéncia de reducéo de
DQO foi obtida com a menor vazdo de alimentacdo, sendo de 56,3% para o
experimento 17 e 53,57% para o experimento 16, apesar da concentracao celular

no reator ter sido mais alta no experimento 186.



Capitulo3 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressdo ambiente

TABELA 3.11 - CondigOes de operacao e eficiéncia de reducéo de DQO de
tratamento de &gua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria
sintética n° 05.

Experimento 16 Experimento 17
Y, 2500 mL 2500 mL
So 1900 mgDQO.L™ 1900 mgDQO.L™
Se 865 mgDQO.L™" 830 mgDQO.L"
Xo 1539 mgSSv.L™ 2110 mgSSVv.L”’
X 1015 mgSSV.L™" 953 mgSSV.L™

400 mL.min™ 400 mL.min™

F 350 mL.h™ 300 mL.h™
th 7,15h 8,33 h
n 53,57% 56,31%

So=concentracao inicial de DQO na agua residuaria sintética; Se=concentracao final
de DQO na agua residuaria sintética, Xo=concentracdo inicial de biomassa;
X=concentracao final de biomassa; Q=vazéo de ar; F=vazédo de alimentacio de

liquido; th=tempo de retencao hidraulica; n=eficiéncia de reducdo de DQO.

Pela Tabela 3.12, referente aos experimentos 18 e 19 observou-se
eficiéncia de redugéo de DQO de 76,64% para o experimento realizado com vazao
de alimentagdo de 250 mL.h™" (experimento 18) e 68,42% para o experimento
realizado com vazao de alimentagéo de 200 mL.h™" (experimento 19). Assim, tem-
se que para as condigbes do processo descrito, a eficiéncia de redugio de DQO
no reator aumentou em 8,42%, mantendo-se a vazédo de ar e concentracéo de
DQO da agua residuaria constantes e variando-se a vazao de alimentacdo, sem
gue o lodo apreseniasse aspecto filamentoso, ou que fosse lavado do reator,
como ocorrido em experimentos anteriores.
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TABELA 3.12 - Condigbes de operacgéo e eficiéncia de redugao de DQO de

tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuéria

sintética n°® 05,

Experimento 18

Experimento 19

Y 2500 mL 2500 mL

So 1900mgDQO.L™" 1900 mgDQO.L’

Se 600 mgDhQO.L™" 440 mgDQO L™

Xo 1480 mgSSV.L™" 2030 mgSsv.L™

X 1694 mgSSV.L™" 1674 mgSSv.L™!
400 mL.min™ 400 ml..min™

F 200 mL.h™ 250 mL.h’!

th 12,5h 10 h

1 68,42% 76,84%

So=concentracao inicial de DQO na agua residuaria sintética; Se=concentracao final

de DQO na agua residuaria sintética; Xo=concentracdo inicial de biomassa;

X=concentragao final de biomassa; Q=vaz&o de ar; F=vazao de alimentacio de liquido:

th=tempo de retencdo hidraulica; n=eficiéncia de reducao de DQO.

Comparando-se os resultados dos experimentos 15 e 19, observou-se que

ne experimento 19 com tempo de reteng&o hidraulico de 10 horas, vazao de ar de
400 mL.min™ e concentracdo da agua residuaria de 1900 mgDQO.L™", atingiu-se
eficiéncia de redugac de DQO de 76,84%, enquanto que no experimento 15 com
tempo de retencao hidraulico de 6,25 horas, mesma vazao de ar e concentragao
da agua residuaria, a eficiéncia foi de 51,07%. Assim, pode-se observar que para

vazao de alimentac&o mais baixa, a eficiéncia do processo aumentou em 22,39%.
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Pelos valores apresentados nesta fase, observou-se que a eficiéncia do
tratamento aumentou com o aumento da vazao de alimentacao da agua residudria
sintética até o valor de 250 mL.h™", sendo que, a partir deste valor, observou-se
comportamento inversamente proporcional ao aumento da vazao de alimentagio
da agua residuaria no reator, fato que pode ser observado pela Figura 3.21 que
mostra a relag@o estabelecida, para as condi¢cbes descritas no processo, entre a
eficiénia de redugdo de DQO e a vazido de alimentacdo da agua residuaria

sintética no reator "air-lift” de tubos concéntricos.
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FIGURA 3.21 — Relagdo entre eficiéncia de redugdo de DQO (%) e vazdo de
alimentacéo (mL.h™).

As eficiéncias de reducio de DQO alcancadas nos experimentos desta fase
confirmam o fato anteriormente observado, onde maiores eficiéncias foram
alcancadas em vazéo de ar de 400 mL.min™". Desse modo, deduz-se que, para as
condigbes dos processos descritos, pode-se operar o reator em vazdes de ar mais
baixas, havendo boa mistura no liquido reacional, mantendo-se melhor eficiéncia
de reducao de DQO.
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Os vaiores de concentracbes para determinacdo dos parametros foram
escolhidos nos experimentos de 15 a 19, quando supds-se ter atingido estado de
equilibrio dinamico, com oscilagdes menores nas curvas de reducéo de DQO e
concentracao de biomassa.

3.3.6.2 - DQO remanescente e concentracio de biomassa

Pela Figura 3.22, observa-se curvas de concentracdo de DQO e biomassa
para o experimento 15, tendo vazéo de ar de 400 mL.min”, concentragdo da agua
residudria sintética de 1900 mgDQO.L" e vazéo de alimentacdo de 400 mL.h™".
Observa-se um estado com menores oscilagdes na curva de DQO em torno de 48
horas de reagdo e em 28 horas para a curva de biomassa.

N&o se observou crescimento celular acentuado até o estabelecimento do
estado estacionario, sendo observada apenas pequena elevagao dos valores de
concentracao de biomassa em torno de 7 horas de reacdo. Apesar da
concentragéo de biomassa diminuir dentro do reator ao longo do experimento, a
curva de concentracao de DQO apresentou comportamento decrescente, mesmo
em baixas concentragbes de biomassa, podendo este fato ser atribuido a boa

qualidade da flora microbiana remanescente.
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FIGURA 3.22 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™) e DQO (mgDPQO.L™) de agua
residudria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=6,25 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™; F=400 mL.h™"; So=1900 mgDQO.L") (e
Biomassa, ¢ DQO). Experimento 15. Desvio: DQO (mgDQO.L™) — 0,0562 a 0,2431%:
S8V (mgSSV.L™") —0,0942 a 0,5321%.

Com base nos valores apresentados pela Figura 3.22, novos experimentos
foram realizados, objetivando-se diminuicdo da perda de massa no reator por
“‘wash out” e assim aumentar a eficiéncia do tratamento aumentando a
concentragdo de biomassa. Para tanto, alterou-se a vazédo de alimentagio da

agua residuaria sintética.

As Figuras 3.23 e 3.24, mostram curvas de concentracdo de DQO e
biomassa para os experimentos 17 e 16, respectivamente. Pela Figura 3.23,
observa-se que a partir da 50* hora de operagédo, ocorreram menores oscilagbes
nos valores de DQO, quando entdo considerou-se atingido o estado estacionario.
A curva de concentragdo de biomassa apresenta um patamar em torno de 32
horas de operacdo do reator, com pequenas oscilagbes até a conclusdo do
experimento. Pela Figura 3.24, o estado estacionario foi alcancado apés 50 horas
de reacdo para a curva de DQO, sendo que a conceniracdo de biomassa

137



Capitulfo3 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressdo ambiente

apresentou um patamar a partir de 30 horas de reacio, observando-se uma

ascendéncia suave a partir da 452 hora de operacéo do reator.

Apesar dos valores de concentragdo de biomassa no reator serem mais
baixos que 0s esperados, observa-se queda acentuada para os valores de
concentrag@o de DQO nas Figuras 3.23 e 3.24, dada a boa qualidade da flora
microbiana remanescente no reator, permitindo que ocorresse o equilibrio

esperado de concentragao de DQO e biomassa.
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FIGURA 3.23 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™ de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift® de tubos concéntricos
(th=8,33 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=300 mL.h™; So=1900 mgDQO.L") (s
Biomassa, ¢« DQO). Experimento 17. Desvio: DQO (mgDQO.L™) —~ 0,0745 a 0,3541%.
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FIGURA 3.24 - Concentracéo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuania sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=7,14 h; V=2500 mlL; Q=400 mL.min"; F=350 mL.h"; S0=1900 mgDQO.L™") (e

Biomassa, ¢ DQO). Experimento 16.

As Figuras 3.25 e 3.26 mostram curvas de concentragdo de DQO e
biomassa para o0s experimentos 18 e 19, respectivamente. A Figura 3.26,
apresenta menores oscilagbes nos valores de concentracao de DQQO a partir da
25% hora de operacédo, o que pode ser considerado um estado de equilibrio
(estado estacionario). Pela Figura 325, observa-se que as curvas de
concentracado de DQO e biomassa tiveram comportamento esperado, ou seja,
redugdo de concentracéo de DQO e aumento de biomassa, atingindo o estado de
equilibrio em torno de 55 horas de reagao. A curva de biomassa da Figura 3.26,
apresentou menores oscilagdes a partir de 74 horas de operacao.

Ambos experimentos contaram com descarte de lodo para a manutencéo
da concentragdo celular, monitorado pelo volume em proveta de 1000 mL. Este

fato pode ser evidenciado pelas quedas abruptas nas curvas de biomassa.
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FIGURA 3.25 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria tratada por lodo ativado em reator “air-iift” (th=12,5h; V=2500 mL; Q=400
mL.min™; F=200 mL.h"; So=1900 mgDQO.L") (» Biomassa, ¢DQO). Experimento 18.
Desvio: DQO (mgbQO.L™") 0,4284-58731%; SSV (mgSSV.L™) 0,0421-1,3563%.
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FIGURA 3.26 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L") de agua
residuaria tratada por lodo ativado em reator “air-lift” ( th=10 h; V=2500 mL; Q=400
mL.min”; F=250 mL.h™"; S0=1900 mgDQO.L™") (» Biomassa, +DQQ). Experimento 19.
Desvio: DQO (mgDQO.L™") - 0,0340 a 1,0670%; SSV (mgSSV.L™") - 0,0732 a 1,3450%.
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O comportamento apresentado pelas Figuras 3.25 e 3.26 mostrou estar de
acordo com © esperado para os experimentos em reator “air-lift’ de tubos
conceéntricos, apesar da concentragéo de biomassa no reator ter permanecido em
valores abaixo dos recomendados em literatura, 2000 a 3000 mgSSV.L™
(Ramatho, 1983). Analisando-se as curvas de concentragao de DQO e biomassa
de ambos experimentos, percebe-se que as quedas nos valores de concentragio
de DQO foram acompanhados por elevacbes no valores nas curvas de biomassa,

até que o estado estacionario fosse atingido.

A Tabela 3.13 mostra par@metros cinéticos e condicbes de operagio. Os

parametros cinéticos foram determinados conforme item 3.2.2.2.

TABELA 3.13 - Parametros cinéticos e condigbes de operacao para
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos (Q = 400 mL.min™):

So Se Xo X th q u 7 Fig
1900 930 1380 1175 6,25 10,1265 51,07 3.22
1900 830 2110 953 8,33 10,1346 56,26  3.23
1900 865 1530 1015 7,14 0,1428 53,57 3.24

1900 600 1480 1694 125 00,0776 0,01 68,42 3.25
1900 440 2030 1675 10,0 0,0698 0,0055 76,84 3.26

S=mgDQO.L"; X=mgSSV.L: th=h;q=h": p=h"n="9%.

A Figura 3.27 mostra a curva de q contra S. para os experimentos das
Figuras 3.23 a 3.26, através dos quais extraiu-se o valor da constante de
velocidade de reducdo de DQO (k), conforme item 3.2.22.1. O valor de k
determinado foi de 0,00456 dia™ (R=0,9697), menor que o esperado, porem esta
dentro da faixa encontrada em literatura para inddstrias quimicas que é de 0,0029
a 0,018 dia™ (Ramalho, 1983). Este valor calculado para os experimentos deveria
ser maior, uma vez que foi utilizado substrato sintético com alta concentracdo de

glicose e lactose, que sdo compostos de facil degradacao.
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Figura 3.27 ~ Relacéo entre q (h”") e Se (mgDQO.L™").

Observa-se, pelas figuras apresentadas, que a concentracio de biomassa

nao teve aumento como esperado, com exce¢io aos experimentos das Figuras

3.25 e 3.26, o que dificultou a obtengao dos parametros Y e K.

3.3.7-FASE 06

Através da analise dos resultados anteriores, onde atingiu-se melhores

resuitados das curvas de DQO e biomassa, bem como ajustou-se algumas

condigbes operacionais (vazdo de ar e alimentacdo), apés a modificacdo da

geometria do reator pela adaptagdo do segundo sedimentador, realizou-se

experimento mais longo que os realizados anteriormente.

Para a realizacdo deste experimento, as condigdes iniciais do processo

foram alteradas apoés o estabelecimento do estado estaciondrio nas curvas de

DQO e biomassa, identificando assim cada fase do experimento.

Desta forma, operou-se o reator “air-fift” de tubos concéntricos com agua

residudria sintética n° 05 e vaz&o de ar constante em todos os experimentos (400

mL.min™). A vazdo de alimentacdo de agua residuaria sintética foi de 250 mL.h™"
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em todos os experimentos, com excecdo do experimento 25, que contou com
vazdo de 350 mL.h™". Nesta fase, o reator foi operado de forma ininterrupta, onde
a concentracao inicial de agua residuaria sintética era alterada |, variando de 950 ~
2380 mgDQO.L", apdés o estabelecimento de um estado de equilibrio onde
menores oscilagdes nas curvas de reducdo de DQO e biomassa eram

observados, identificando assim cada etapa do experimento.

Periodicamente, como ocorrido nos demais experimentos, exames
microscopicos do lodo do reator eram realizados para a verificacdo da presencga
de microrganismos filamentosos, bem como testes de pH e concentracdo de
oxigénio dissolvido dentro do reator eram feitos, onde o pH varioude 6,28a 8,70 e

a concentragéo de oxigénio dissolvido de 0,80 a 1,2 mgO2.L™.

3.3.7.1 — Eficiéncia do processo

A Tabela 3.14 apresenta condi¢gdes de operacgao, eficiéncia de reducéo de
concentracdo de DQO e biomassa para os experimentos 20 e 21, ambos com
vazdo de ar de 400 mL.min’, tempo de retencdo hidraulico de 10 horas e
concentracdo da agua residudria sintética de 950 e 1270 mgDQO.L™
respectivamente. A maior eficiéncia de redugdo de DQO foi obtida com
concentracdo de agua residuaria de 1270 ngQO.L'1, sendo de 72% para o
experimento 21 e 55,8% para o experimento 20, com concentracdo de 950
mgDQO.L™".
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TABELA 3.14 - Condigdes de operacéo e eficiéncia de redugido de DQO de

tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria

sintética n® 05.

Experimento 20

Experimento 21

V
So
Se
Xo
X
Q
F
th

n

2500 mL
950 mgDQO.L™"
520 mgDQO.L"
1580 mgSSV.L"
1510 mgSSv.L™"

400 mL.min™
250 mL.h"’
10 h
55,8%

2500 mlL
1270 mgDQO.L™
358 mgDQO.L™
1510 mgSSV.L™
2190 mgSSv.L™

400 mL.min™
250 mL.h’
10 h
72%

So=concentragdo inicial de DQO na agua residuaria sintética; Se=concentracao final

de DQO na agua residudria sintética; Xo=concentracdo inicial de biomassa:

X=concentracao final de biomassa; Q=vazao de ar, F=vazao de alimentacéo de liquido;

th=tempo de retengao hidraulica; n=eficiéncia de reducio de DQO.

A Tabela 3.15 apresenta resultados dos experimentos 22 e 23, com tempo

de retencdo hidraulico de 10 horas, vazio de ar mantida em 400 mi.min” e

concentragao da agua residuaria de 1784 e 1900 mgDQO L. Observa-se que as

eficiéncias de redugéo de DQO entre os experimentos 22 e 23 foram praticamente

iguais (77,7 e 78%, respectivamente experimentos 22 e 23), bem como a

concentragao final de biomassa do reator (2387 e 2300 mgSSV.L™", experimentos

22 e 23). Assim, tem-se que, para as condigdes do processo descrito, a eficiéncia

de reducdo de DQO no reator néo sofreu alteracio significativa em relacao ao

aumento da concentragdo inicial de DQO da agua residuaria sintética, fato

contrério ao observado nos experimentos 20 e 21, onde o aumento da
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conceniragdo inicial de DQO da agua residuaria sintética acarretou aumento de

eficiéncia de reducao de DQO.

TABELA 3.15 — Condiges de operacao e eficiéncia de redugdo de DQO de

tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria

sintética n° 05.

Experimento 22 Experimento 23
v 2500 mL 2500 mL
So 1784 mgDQO.L" 1900 mgDQO.L™
Se 398 mgDQO.L™ 420 mgDQO.L"
Xo 1560 mgSSV.L™" 1540 mgSSV.L™
X 2387 mgSSv.L" 2300 mgSSV.L™

400 mL.min™’ 400 mL.min™

F 250 mL.h™ 250 mL.h™"
th 10h 10 h
n 77, 7% 78%

So=concentrac¢io inicial de DQO na agua residudna sintética; Se=concentracio final

de DQO na agua residudria sintética; Xo=concentracdo inicial de biomassa:

X=concentragao final de biomassa; Q=vazao de ar; F=vazao de alimentac¢ao de liquido;

th=tempo de retencdo hidraulica; n=eficiéncia de reducéo de DQO.

Pelos valores apresentados nas Tabelas 3.14 e 3.15 (experimentos 20 e 21,

22 e 23, respectivamente) tem-se que, para as condigdes do processo descrito,

partindo-se de mesma vazao de ar, vazdo de alimentacdo e concentracao inicial

de biomassa no reator (média de 1548 mgSSV.L"), observa-se que a eficiéncia de

reducdo de DQO foi diretamente proporcional ao aumento da concentracio de

agua residuaria sintética até o valor de 1900 mgDQO.L ™.
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Este fato pode ser observado pela Figura 3.28, que mostra a relacdo
estabelecida para as condicbes acima descritas, entre eficiéncia de reducao de
concentracao de DQO (%) e concentracdo inicial de agua residuaria sintética
(mgDQO.L™) no reator “air-lift” de tubos concéntricos.
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FIGURA 3.28 — Relacao entre eficiéncia de reducdo de DQO (%) e

concentrago inicial da agua residuaria sintética (mgDQO.L™.

As eficiéncias de redugdo de DQO alcancadas nos experimentos acima
descritos confirmam o fato observado anteriormente, onde maiores eficiéncias
foram alcangadas em concentragbes altas de agua residuaria sintética na
alimentagao, sugerindo que, para estas condigdes de operacio, a concentracio
de DQO poderia ser aumentada.

A Tabela 3.16 mostra resultados do experimento 24, com vazdo de ar de
400 mL.min™", tempo de retengao hidraulico de 10 horas e concentracio inicial de
DQO de 2210 mgDQO.L™, sendo a eficiéncia de reducdo de DQO de 76,15%.

146



Capitulo3 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressdo ambiente

TABELA 3.16 — Condi¢bes de operacéo e eficiéncia de redugéo de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria
sintética n® 05.

Experimento 24

Y; 2500 mL

So 2210 mgDQO.L™

Se 527 mgDQO.L™

Xo 1710 mgSSV.L™’

X 2184 mgSsSv.L”’
400 mL.min™

F 250 mL.h™

Th 10 h

n 76,15%

So=concentragao inicial de DQO na agua residuaria sintética; Se=concentragéo final
de DQO na agua residuaria sintética; Xo=concentragio inicial de biomassa;
X=concentracao final de biomassa; Q=vazao de ar; F=vazao de alimentacio de liquido;

th=tempo de reteng¢do hidraulica; n=eficiéncia de reducéo de DQO.

Comparando-se os resultados dos experimentos 23 e 24, observa-se que o
aumento da concentracdo inicial de DQO da agua residuaria sintética nao
acarretou aumento da eficiéncia de reducao de DQO, sendo também a
concentragao final de biomassa dentro do reator maior no experimento 23 (2300
mgSSV.L™") que a concentragio final de biomassa do experimento 24 (2184
mgSSV.L™7).

Pela Tabela 3.17, observa-se resultados dos experimentos 25, 26 e 27,
sendo todos realizados com vazao de ar de 400 mi_.min“, concentracio inicial de
agua residuaria sintética de 2380 mgDQO.L™" e diferentes tempos de retencao
hidraulica de 7,4 horas para o experimento 25 e 10 horas para os experimentos 26
e 27.
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TABELA 3.17 — Condigbes de operacio e eficiéncia de redugio de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria
sintética n° 05.

Experimento 25 Experimento 26 Experimento 27

Y] 2500 mL 2500 mL 2500 mL

So 2380 mgDQO.L" 2380 mgDQO.L" 2380 mgDQO.L™
Se 648 mgDQO.L" 937 mgDQO.L"' 697 mgDQO.L"
Xo 2200 mgSSV.L"T 2830 mgSSV.L" 1810 mgSSV.L™
X 2830 mgSSV.L™" 3010 mgSSV.L" 2670 mgSSV.L”
Q 400 mL.min™ 400 mL.min™ 400 mL.min™'

F 350 mL.h"’ 250 mL.h"’ 250 mL.h™

th 7,14 h 10 h 10h

n 73% 60,63% 70,71%

So=concentraco inicial de DQO na dgua residuaria sintética; Se=concentracio final de
DQO na agua residudria sintética; Xo=concentracdo inicial de biomassa;
X=concentra¢do final de biomassa; Q=vazio de ar; F=vazéo de alimentacéo de liquido;
th=tempo de retencao hidraulica; n=eficiéncia de redugdo de DQO.

Comparando-se os resultados apresentados pela Tabela 3.17, tem-se que
maior eficiéncia de reducdo de DQO (73%) foi alcangada no experimento 25, com
vazao de alimentacdo de 350 mL.h™". Observa-se também que as concentracdes
de biomassa dentro do reator (2670 a 3010 mgSSV.L") estao dentro da faixa

indicada para processos de lodo ativado convencional, sendo de 2000 a 3000
mgSSV.L" (Ramalho, 1983).

A Tabela 3.18 mostra resultados dos experimentos 28, 29 e 30, onde
procurou-se aumentar a concentragao de DQO da agua residudria na alimentagao

no reator, bem como a concentragdo inicial de biomassa, mantendo-se a vazao de
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ar (400 mL.min™) e de alimentacdo (250 mL.h™") constantes. As eficiéncias de
reducdo de DQO obtidas foram 63%, 54% e 24%, respectivamente experimentos
28, 29 e 30, sendo observadas mudancas nas caracteristicas fisicas do lodo
dentro do reator no decorrer dos experimentos, apresentando aspecto filamentoso,
dificil sedimentagao e cor amarelo claro. Exames ao microscopio mostraram
presenca de elevado numero de bactérias filamentosas, o que prejudicou o

andamento dos experimentos nas condigbes descritas.

TABELA 3.18 — Condicdes de operacéo e eficiéncia de redugio de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos. Agua residuaria
sintética n° 05.

Experimento 28

Experimento 29

Experimento 30

Y 2500 mL 2500 mL 2500 mL

So 1900 mgDQO.L" 2110 mgDQO.L" 2375 mgDQO.L"
Se 710 mgDQO.L" 977 mgDQO.L" 1810 mgDQO.L™
Xo 3870 mgSSV.L" 4080 mgSSV.L" 4285 mgSSv.L”
X 4115 mgSSV.L" 4296 mgSSV.L" 3880 mgSSV.L™

400 mL.min™' 400 mL.min"’ 400 mL.min™

F 250 mL.h™ 250 mL.h" 250 mL.h"

th 10 h 10 h 10h

n 63% 54,63% 24%

So=concentragao inicial de DQO na &gua residuaria sintética; Se=concentracao final de
DQO
X=concentragao final de biomassa; Q=vazao de ar; F=vaz&o de alimentacdo de liquido;

na agua residuaria sintética; Xo=concentracdo inicial de biomassa;

th=tempo de retengdo hidraulica; n=eficiéncia de reducio de DQO.
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3.3.7 2 - DQO remanescente e concentragio de biomassa

Nesta fase, operou-se o reator utilizando agua residuéaria sintética n° 05,
com concentragdo variando de 950 a 2380 mgDQO.L", vazdo de alimentacio de
180 a 300 mL.h" e vazdo de ar de 400 mL.min" em todos os experimentos, de
modo a melhorar a eficiéncia de redugédo de DQO bem como obter os parametros
cinéticos desejados.

A Figura 3.29 mostra curvas de concentragio de DQO e biomassa para o
experimento 20, tendo vazéo de ar de 400 mL.min”, concentracdo da agua
residuaria sintética de 950 mgDQO.L" e vazao de alimentacao de 250 mL.h™".
Observa-se um patamar de concentracdo na curva de DQO a partir de 69 horas
de reac&o e em 48 horas para a curva de biomassa.

A concentragdo de biomassa permaneceu praticamente constante até o
estabelecimento do estado estacionario, sendo observada apenas uma pequena
elevacdo dos valores de concentracdo de biomassa em forno de 56 horas de
reacao. Apesar de nao se observar aumento acentuado na concentracdo de
biomassa dentro do reator ao longo do experimento, a curva de concentracao de
DQO apresenta comportamento decrescente, mesmo em baixas concentracées de
biomassa, podendo este fato ser atribuido a qualidade da flora microbiana

remanescente.
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FIGURA 3.29 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuana sintética tratada por lodo ativado em reator “airdift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min""; F=250 mL.h"; $0=950 mgDQO.L"") (s Biomassa,
m DQO). Experimento 20. Desvio: DQO (mgDQO.L™") — 0,04552 a 0,20321%: SSV
(mgSSV.L™") ~ 0,06732 2 0,72102%.

Com base nos valores apresentados pela Figura 3.29, novos experimentos
foram realizados, objetivando-se diminuicdo da concentragédo final de DQO e
aumento da concentracdo de biomassa dentro do reator, de forma a obter-se os
parametros cinéticos desejados. Para tanto, aumentou-se a concentragéo da agua

residuaria sintética.

A Figura 3.30 mostra curvas de concentracao de DQO e biomassa para o
experimento 21, onde observa-se que, a partir da 46° hora de operagio,
ocorreram menores oscilagbes nos valores de DQO, quando entido considerou-se
atingido o estado estacionario, ficando a concentracéo final de DQO em torno de
358 mgDQO.L". A curva de concentracdo de biomassa apresenta pequeno
patamar em torno de 30 horas de operagdo do reator, com menores oscilages
nos valores de concentracdo de biomassa. Pela mesma curva, observa-se um
segundo patamar em torno de 70 horas de operacdo, quando considerou-se
estado estacionario atingido, ficando a concentracéo final média de biomassa em
torno de 2190 mgSSV.L™.
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Pela Figura 3.31, experimento 22, observa-se um primeiro patamar na
curva de concentragdo de DQO alcangado em torno de 66 horas de operacdo,
com pequenas oscilagbes até o final do experimento, mas a curva de biomassa
mostra patamar a partir de 235 horas de operagéao, quando considerou-se estado
estacionario atingido, sendo a concentracdo final de DQO de 398 mgDQO.L" e
biomassa 2387 mgSSV.L". Foram feitos descartes de lodo (monitorado pelo
volume de lodo em proveta de 1000 mL) baixando-se a concentracdo de biomassa
dentro do reator de 2190 mgSSV.L™ (experimento 21) para 1560 mgSSV.L™". Este
fato pode ser evidenciado pelas quedas abruptas apresentadas pelas curvas de

concentracio de biomassa.

Os experimentos desta fase foram feitos de forma ininterrupta, sendo a
concentracao de DQO da 4gua residuaria sintética da alimentacao alterada apés o
estado estacionario ser atingido, o que pode ser observado entre os experimentos
21 e 22, onde a concentragdo de DQO da alimentagio aumentou de 1270 para
1784 mgDQO.L™" (experimentos 21 e 22), acarretando em aumento dos valores na
curva de concentracdo de DQO do experimento 22, a partir da 24° hora de
operagéao.
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FIGURA 3.30 - Concentracdc de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintetica tratada por lodo ativado em reator “air-iift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min"’; F=250 mL.h™"; S0=1270 mgDQO.L""} (» Biomassa,
= DQO). Experimento 21. Desvio: DQO (mgDQO.L™) — 0,08582 a 0,47212%
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FIGURA 3.31 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™ de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min""; F=250 mL.h™": S0=1784 mgDQO.L™") {« Biomassa,
® DQO). Experimento 22. Desvio: DQO (mgDQO.L™") - 0,06392 a 0,7255%; SSV
(mgSSV.L™")y - 0,07631 a 0,87021%.
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A Figura 3.32 (experimento 23), mostra curvas de concentragdo de DQO e
biomassa para experimento realizado no reator “air-lift” de tubos concéntricos com
concentragao inicial de agua residuaria sintética de 1900 mgDQO.L™, vazo de ar
de 400 mL.min™, vazao de alimentagdo de 250 mL.h™' e concentracao inicial de
biomassa de 1540 mgSSV.L™".

As curvas de concentracdo de DQO e biomassa apresentam
comportamento semelhante, em relacdo ao estabelecimento do estado
estacionario, em torno de 101 horas de operacdo do reator, ficando a
concentracéo final de DQO em torno de 420 mgDQO.L™ e de biomassa em 2300

mgSSV.L™".
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FIGURA 3.32 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=250 mL.h™"; $0=1900 mgDQO.L™") ( Biomassa,
= DQO). Experimento 23. Desvio: DQO (mgDQO.L™") — 0,08652 a 0,77325%: SSV
(mgSSV.L™" - 0,07554 a 0,63735%.
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A Figura 3.33 (experimento 24) mostra curvas de concentragao de DQO e
biomassa, sendo que a curva de DQO apresenta queda lenta, sendo que menores
oscilagbes ocorreram a partir da 130° hora de operagao, com concentracao final
de 527 ngQO.U. A curva de biomassa apresenta valores decrescentes nas
primeiras 6 horas de experimento. A partir de entdo, observa-se aumento dos
valores de concentragdo de biomassa, sendo um estado estacionario atingido a
partir da 80° hora de operacéo, atingindo concentracao final média de biomassa
igual a 2184 mgSSV.L™".
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FIGURA 3.33 - Concentracido de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
{th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=250 mL.h™"; S0=2210 mgDQO.L") (s Biomassa,
s DQO). Experimento 24,

As Figuras 3.34, 3.35 e 3.36 mostram curvas de concentracdo de DQO e
biomassa para os experimentos 25, 26 e 27, respectivamente, com mesma

concentracdo de agua residuaria na alimentacdo de 2380 mgDQO.L™", vazao de
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alimentagao de 250 mL.h™" nos experimentos 26 e 27 e 350 mL.h"" no experimento
25 e vazéo de ar constante de 400 mL.min™".

Pela Figura 3.34 (experimento 25) observa-se um primeiro patamar na
curva de concentracdo de DQO e biomassa em torno de 78 horas de operagao do
reator, com menores oscilacdes de seus valores e um segundo patamar em torno

de 150 horas, quando entao considerou-se estado estacionario atingido.

Pelas Figuras 3.35 e 3.36 (experimentos 26 e 27, respectivamente),
observa-se estado estaciondrio com menores oscilacbes nas curvas de
concentragdo de DQO em torno de 125 horas de operacdo do reator para o
experimento 26 e de 78 horas para o experimento 27. Observa-se que a Figura
3.35, experimento 26, apresenta um patamar de concentracdo de biomassa a
partir da 100® hora de operacéo sendo a concentracio final média de biomassa de
3010 mgSSV.L" e para a Figura 3.36 (experimento 27), o estado estacionario foi
alcancado em torno de 62 horas de operacao, com concentracdo final média de
biomassa de 2670 mgSSV.L™
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FIGURA 3.34 - Conceniragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=7,14 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™; F=350 mlL.h™ S0=2380 mgDQO.L"") (e
Biomassa, ® DQO). Experimento 25. Desvio: DQO (mgDQO.L™") - 0,03452 a 0,98653%:
SSV (mgSSV.L™) - 0,08921 a 1,0243%.
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FIGURA 3.35 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™) e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintélica tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=250 mL.h"™"; S0=2380 mgDQO.L™) (s Biomassa,
s DQO). Experimento 26. Desvio: DQO (mgDQO.L™") — 0,5485 a 2,8432%; SSV
(mgSSV.L™") - 0,06213 a 1,2563%.
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FIGURA 3.36 - Concentrag@o de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™) de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
{th=10 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™"; F=250 mL h™"; S0=2380 mgDQO.L™) (s Biomassa,
= DQO). Experimento 27. Desvio: DQO (mgDQO.L™") ~ 0,34282 a 2,76321% SSV
(mgSSV.L™") - 0,06281 a 0,89743%.

Dos experimentos 25, 26 e 27, para a mesma concentracdo da agua
residuaria sintética e vazao de ar, a maior eficiéncia de redugao de DQO (73%) foi
atingida no experimento 25, tendo vazao de alimentacdo de 350 mL.h”". Nestes
experimentos utilizando-se concentragdo de DQO na alimentacdo de 2380
mgDQO.L", as eficiéncias de redugio foram de 73%, 60,6% e 70.7%,

respectivamente.

As Figuras 3.37 e 3.38, experimentos 28 e 29 respectivamente, mostram
curvas de concentragac de DQO e biomassa para experimentos realizados com
concentracdo de agua residuaria na alimentagdo de 1900 mgDQO.L™ para o
experimento 28 e 2110 mgDQO.L™" para o experimento 29, vazdo de ar de 400

mL.min"" e vazéo de alimentacgio de 250 mL.h™".
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Pela Figura 3.37, as menores oscilagbes na curva de DQO foram
observadas a partir de 78 horas de operacdo, atingindo concentracgo final de 710
mgDQO.L" (63%) em 85 horas de operacdo, quando considerou-se estado
estacionario alcangado. A curva de biomassa apresenta um suave aumento de
seus valores, sendo alcangado patamar em 80 horas de operagdo, com
concentracéo final média de 4115 mgSSV.L™".

Pela curva de concentragdo de DQO do experimento 29 (Figura 3.38),
observa-se pequeno patamar ao redor de 25 horas de operacdo, ocorrendo
decréscimo dos valores até atingir estado estacionario em torno de 77 horas.
Comportamento semelhante ocorreu em relagdo a curva de biomassa do
experimento, ficando a concentracao final média de biomassa dentro do reator em
torno de 4273 mgSSV.L™".

Pode-se observar, pela Figura 3.38, aumento significativo dos valores de
concentragcao de DQO nas 12 primeiras horas de experimento, consequente do
aumento provocado na concentracao da agua residuaria sintética de alimentacéo,
ocorrido entre o experimento 28 e 29, passando de 1900 mgDQO.L™ (experimento
28) para 2110 mgDQO.L™ (experimento 29).
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FIGURA 3.37 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™) e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=12,5 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min"; F=200 mL.h™"; S0=1900 mgDQO.L™) (s

Biomassa, m DQO). Experimento 28.
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FIGURA 3.38 - Concentragéo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuana sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
(th=12,5 h; V=2500 mL; Q=400 mL.min™; F=200 mL.h"; S0=2110 mgDQO.L"Y) (s
Biomassa, m DQO). Experimento 29.
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Apesar da concentragdo de biomassa no reator durante o experimento 28
ser menor que a do experimento 29 (4115 mgSSV.L" e 4273 mgSSv.L™,
respectivamente), maior eficiéncia de redugdo de DQO foi alcancada no
experimento 28 (63%) em relacdo ao experimenio 29 (54%), indicando boa
qualidade da microfiora no reator.

A Figura 3.39 apresenta curvas de concentragdo de DQO e biomassa para
o experimento 30, com vazao de ar de 400 mL.min"", vazdo de 180 mL.h" e
concentragio da agua residuaria sintética de 2375 mgDQO.L™" na alimentacao. A
curva de concentracédo de DQO apresenta um pequeno patamar em torno de 49
horas de operacdo, com pequenas oscilagdes até 812 hora quando considerou-se
estado estacionario atingido. A curva de concentracdo de biomassa apresenta
valores decrescentes ao longo do experimento, ficando a concentracgio final de
biomassa em torno de 3880 mgSSV.LJ, concentracao esta mais baixa que a
inicial, de 4285 mgSSV.L™". Este fato deve-se, possivelmente, as mudanga nas
caracteristicas do lodo durante o experimento, apresentando grande guantidade
de céluias em suspensdo na agua de saida do reator, mudancas na coloragio de
marrom para amarelo claro, bem como dificil sedimentagdo e grande quantidade
de filamentos observados em exame ao microscopio. Isto poderia explicar os altos
valores de concentracdo de DQO durante o experimento, acarretando assim baixa

eficiéncia de reducdo de DQO do experimento (24%).
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FIGURA 3.39 - Concentraggo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-ift” de tubos concéntricos
(th=12,5 h; V=2500 mlL; Q=400 mL.min”"; F=200 mLh" S0=2375 mgDQO.L"} (e
Biomassa, = DQO). Experimento 30. Desvio: DQO (mgDQO.L™) — 0,08582 a 1,47255%:
SSV (mgSSV.L™) - 0,09361 a 0,89035%.

O comportamento apresentado pelas figuras nesta fase mostram que a
concentracao celular ao final dos experimentos estad de acordo com o esperado,
permanecendo dentro dos valores recomendados em literatura (Ramalho, 1983).
Analisando-se as curvas de concentracdo de DQO e biomassa desta fase,
percebe-se que as maiores quedas nos valores de concentracdo de DQO sao
acompanhadas por elevacbes nos valores nas curvas de biomassa, até que o
estado estacionario, onde as oscilagdes de valores em ambas as curvas sdo

menores, fosse atingido.

A Tabela 3.19 mostra parametros cinéticos e condiges de operacdo. Os

parametros cinéticos foram determinados conforme ftem 3.2.2.2.
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TABELA 3.19 - Parametros cinéficos e condi¢des de operacao para
tratamento de agua residuaria sintetica por lodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos (Q = 400 mL.min™):

So Se Xs X th q m M AXv  Fig
950 520 1580 1510 10 00284 558 3.9
12706 358 1510 2190 10 0,0416 00038 72 0,504 3.30
1784 398 16560 2387 10 0,058t 0004 777 0,567 3.31
1900 420 1540 2300 10 0,0644 00,0046 78 0636 3.32
2210 527 1710 2184 10 0,0776 0,0076 76,15 1,003 3.33
2380 648 2200 2830 7,14 0,0858 00045 73 0,762 3.34
2380 937 2830 3010 10 0,0480 0,0027 60,63 0480 3.35
2380 697 1810 2670 10 0,0890 0,0074 70,71 1,184 3.36
1900 710 3870 4115 125 0,0231 0,035 63 8640 337
2110 977 4080 4296 12,5 0,0211 00044 54 1140 3.38
2375 1810 4285 3880 125 0,0117 24 3.39

S=mgDQO.L " X=mgSSV.L F=mLh™th=h;gq=h"; u=h" =% AXv=gdia™

A Figura 3.40 mostra a curva de q contra S. para os experimentos desta
fase, através dos guais extraiu-se o valor da constante de velocidade de reducgao
de DQO (k). O valor de k calculado foi de 0,00316 dia™ (R=0,94983), menor que 0
esperado, porem esta deniro da faixa encontrada em literatura para indastrias
quimicas que é de 0,0029-0,018 dia™ (Ramatho, 1983).
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FIGURA 3.40 — Relagéo entre g (h”) e Se (mgDQO.L™.

A Figura 3.41 mostra a relagdo entre p e q. O valor de Y e Kg, sdo
respectivamente, 0,1172 e 0,04 dia” (R = 0,95415), que s8o menores que os
valores  encontrados em literatura para as  induastrias quimicas,
respectivamente, 0,31 - 0,72 e 0,05~ 0,18 dia™, Y e K4 (Ramalho, 1983).
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FIGURA 3.41 - Relag#o entre i1 (h) e q (h™).
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3.4 —- CONSIDERAGOES PARCIAIS

1-) Foram feitas varias modificagcdes na geometria do reator a fim de melhorar a
performance hidrodinadmica do mesmo no tratamento da agua residuaria por lodo
ativado. As modificagbes foram apresentadas em ordem cronologica e
denominadas Fases 1, 2, 3, 4, 5, e 6. A cada modificagdo, novos ensaios foram
feitos, bem como andlises de concentragdo de DQO e biomassa. Os ensaios
contaram com variagbes na vazdo de alimentacdo do reator (200-850 mL.h™),
vazao de ar (200-1200 mL.min™"), concentracdo de DQO da agua residuaria na
alimentagdo (950-3300 mgDQO.L™") e concentragdo inicial de lodo no reator
(1010-2410 mgSSV.L™);

2-) Das varias modificacbes feitas e variaveis testadas, melhores resultados foram
obtidos com vazdes de ar mais baixas (até 400 mL.min™"), mostrando que o
aumento da vaz&o de ar nao acarretou necessariamente aumento da eficiéncia de
reducao de DQO no reator;

3-) Experimentos longos foram feitos com vazdo de ar constante (400 mL.min™),
vazao de alimentacdo de 200 a 350 mL.h” e concentragdo de DQO da agua
residudria sintética da alimentagdo variando de 950 a 2380 mgDQO.L". A
concentragao de biomassa dentro do reator aumentou significativamente, variando
de 2000 a 4000 mgSSV.L™, alcangandoc em alguns experimentos valores acima
dos apresentados em literatura (2000-3000 mgSSV.L™" — Ramalho, 1983).

4-) Foi possivel a obtencac de parametros cinéticos como constante de reducao
de DQO (k), rendimento celular (Y) e coeficiente de morte celular (kg) na maioria

dos experimentos.
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CAPITULO 4

REATOR “AIR-LIFT” DE TUBOS CONCENTRICOS OPERADO COM
VARIAGAO DE PRESSAQ
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INTRODUGAO

Os biorreatores “air-lift” sao muito utilizados em processos quimicos e
biotecnolodgicos, apresentando vantagens para industrias e pesquisas devido as
suas caracteristicas hidrodindmicas, as quais podem ser facilmente modificadas
pela selecdo de um conjunto de parametros geomeétricos. Estes biorreatores nao
sdo agitados mecanicamente, o que reduz os gastos com energia, bem como ©
cisalhamento de células durante 0s processos.

Em muitos casos, os reatores “air-lift” sdo operados em pressdes elevadas
para alcangarem concentragdes de gases suficientemente altas para as reacgdes
envolvidas em industrias quimicas. Para isso, € importante 0 conhecimento da
influéncia da pressao sobre a hidrodindmica e transferéncia de massa no reator.
Muitos estudos foram realizados sobre a influéncia de pressfes elevadas em
colunas de bolhas, porém em relacdo ao efeito do aumento de pressdo sobre
reatores “air-lift”, ndo ha estudos conclusivos na literatura (Letzel &
Stankiewicz,1999).

O objetivo deste capitulo & investigar experimentaimente o efeito da
variacao de pressao (0-1,2 Kgf.cm“z) sobre a performance do reator “air-lift” de
tubos concéntricos no tratamento de agua residuaria sintética utilizando lodo
ativado, de modo a aumentar a transferéncia de oxigénio no reator, permitindo
trabalhar com maior concentra¢ao de lodo tornando o processo mais eficiente,
bem como a obtencao de paramentros cineticos como taxa especifica de consumo
de substrato (q), taxa especifica de crescimento (u), constante de velocidade de
reducdo de DQO (K), coeficiente de morte celular (Kg), rendimento celular (Y) e
aumentar a eficiéncia de reducdo de DQO (n), comparando com dados de

literatura.
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4.2 - METODOLOGIA E ESTRATEGIA EXPERIMENTAL
4.2.1 - MATERIAIS
4.2.1.1 — Agua residuaria sintética e biomassa
Para a obteng¢ao de lodo aclimatado & dgua residudria sintética, utilizou-se
semente de lodo marca “Polyseed”, conforme item 2.1.
Para a realizagdo de experimentos em reator “air-lift” de tubos concéntricos
pressurizado, foi utilizada agua residuaria sintética n° 06, conforme composicéo

apresentada no item 2.3, descrita na Tabela 4.1 abaixo.

TABELA 4.1. - Composigéo de agua residuaria sintética (n° 06)

Componente Concentracao(g.L™" )
Lactose 9,00
Glicose 9,00

Uréia 432
Caseina hidrolisada 1,67
Na-HPQO4.7H.0O 5,00
Ko HPO4 1,80

(NH4 }oHPO 4 0,20

MgS04.7H0 0,50

MnSQO4.7H.0 0,05

FeS04.6H0 0,05

Diartamente, 10mL de solugdo de cloreto de célcio (2,53.500mL™") era
adicionado ao lodo do reator de bancada, bem como 3 mL de solugdo de
micronutrientes (diluigdo 1:20.000) com composigdo mostrada na Tabela 4.2.
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TABELA 4.2. - Composicao da solugdo de micronutrientes.

Componente Concentragao (g.L ")
MnSQO4.H20 16,66
ZnS04.7H0 4 00
CoS047H0 560
CuS045H0 5,00

4.2.1.2 — Reator “air-lift” de tubos concéntricos pressurizado

Nesta ultima etapa do projeto, algumas modificagcdes na geometria do
reator “air-lift” foram feitas a fim de melhorar a performance hidrodindmica do
mesmo no tratamento da agua residudria sintética. As modifica¢des feitas para a
pressurizagao do reator sdo listadas abaixo:

+ remoc¢ao do segundo sedimentador da estrutura do reator.

¢ colocacao de uma tampa com rosca no “caps” superior do corpo do
reator, contando com uma saida de gases e um mandmetro (0-2 Kgf.cm™) para
controle da pressao dentro do reator.

¢+ coiocacao de uma tampa com rosca no sedimentador e tubo de
equalizacdo de pressdo ligando o “caps” superior do corpo do reator ao do
sedimentador.

+ colocacdo de um sistema de controle de nivel ligado para acionar a
valvula na saida de liquido no sedimentador.

+ adaptacao de uma valvula de controle de pressdo para evitar flutuagdes
da pressao dentro do reator.

¢ colocagao de um rotametro ligado a linha de ar e ao corpo do reator para

controlar a vazao de ar dentro do reator.
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Um esquema do reator assim modificado & mostrado & seguir, na Figura

4.1

FIGURA 4.1: Esquema do reator “air-iift” de tubos concéntricos: 1-corpo do reator
("downcomer’); 2-alimentacéo de substrato sintético; 3-saida de liquido; 4-entrada de ar
S-tomada de amostra; 6-camisa de refrigeracdo; 7-sedimentador; 8-linha de reciclo; 9-tubo
de aeragdo (‘riser’); 10-visor; 11-mandmetro; 12-tubo de equalizacdo; 13-sistema de

controle de nivel do liquido (solendide); -14-vélvula de seguranca.
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4.2.2 -~ METODOS

4.2.21 - Operagdc do reator “air-lift” de tubos concéntricos

pressurizado

O reator “air-lift” foi operado de forma continua até que fosse atingido o
“estado estacionario”.

A aeracao foi promovida por injecio de ar na extremidade inferior do reator
através de pedra porosa, bem como a alimentagdo, que também foi realizada na
parte inferior com auxilio de bomba peristaltica e um temporizador. As vazdes de
ar, controladas por rotadmetro, variaram de 800 a 1600 mL.min' e as de
alimentacao de 200 a 380 mL.h". A pressao dentro do reator variou de 0,8 a 1,2
Kgf,cm‘z, controlada pela valvula de seguranga.

Para cada experimento, foram coletadas amostras do reator a intervalos
regulares de tempo através da tomada de amostras na parte média do mesmo. O
tempo de operagao do reator variou, a cada experimento, de acordo com a vazao
de alimentacdo utilizada, concentracdo inicial da agua residuaria sintética e
pressao dentro do reator, tomando-se o cuidado de manter-se uma margem de
seguranga maior que trés vezes o tempo de residéncia, para assegurar que o
estado estacionario fosse atingido. Desta forma, esperava-se atingir uma condicdo
em que a massa de lodo e concentracdo de DQO apresentassem oscilacGes
uniformes em intervalos regulares de tempo, que alguns autores referem-se como
“estado estacionario”.

Para a realizacdo destes experimentos, as condicdes iniciais do
processo foram alteradas apos o estabelecimento do estado estacionario nas
curvas de DQO e biomassa, identificando assim cada fase do experimento,
mantendo-se constante o volume de liquido no reator (3,5 L) e a vazéo de ar
(1600 mL.min™"), controlada por rotametro. A vazdo de alimentagio variou de 200
— 380 mL.h" e a concentragdo de DQO da agua residuaria sintética de 2350 —
8684 mgDQO.L™". A pressao interna do reator variou de 0,725 — 1,2Kgf.cm™.

173



Capitulo 4 ~ Reator “air-Jift” de tubos concéntricos operado com variacdo de pressdo

4.2.2.2 - Determinagio dos parametros cinéticos

Os parametros cinéticos determinados foram: taxa especifica de consumo
de substrato (q), taxa especifica de crescimento (i), constante de velocidade de
reducio da demanda quimica de oxigénio (K), coeficiente de morte celular (Kq),
rendimento de biomassa (Y), estando os mesmos descritos conforme item 3.2.2.2.

4.2.2.3 — Métodos analiticos
Os métodos analiticos utilizados foram descritos no item 2.2.2 e seguem os
procedimentos do APHA (1995), com excegido do oxigénio dissolvido (item

2.2.2.4), sendo os mesmos: Demanda Quimica de Oxigénio (DQO), Concentracéo
de Biomassa (SSV), pH e Indice Volumétrico do Lodo (IVL).
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4.3 - RESULTADOS E DISCUSSAQ

Nesta efapa do projeto, novos ensaios em reator “air-lift” de iubos
concéntricos pressurizado foram feitos, onde as condigdes do processo foram
alteradas ap6s o estabelecimento do estado estacionario nas curvas de DQO e
biomassa celular, identificando assim cada fase do experimento, objetivando-se
uma diminuicdo da concentracao final de DQO e aumento da biomassa celular

dentro do reator, de forma a obter-se os parametros cinéticos desejados.

Pelos resultados dos experimentos apresentados no Capitulo 03, utilizando
agua residudaria sintética com concentragdes variaveis de 950 a 1900 mgDQO.L™",
observou-se que maiores eficiéncias de redugdo de DQO, bem como
concentracbes de biomassa, foram obtidas em concentracéo de 1900 mgDQO.L™,
podendo-se entdo, nas condigbes descritas, aumentar a concentracdo da agua
residudaria no reator. Para tanto, nesta fase, operou-se o reator “air-lift” de tubos
concéntricos de forma ininterrupta, com variagao da pressao manometrica interna
de 0,725 a 1,2 Kgf.cm?®, com vazdo de ar constante em todos os experimentos
(1600 mL.min""), sendo que a vazao de alimentacio de agua residuaria sintética
variou de 200 a 380 mL.h™". A concentracdo de DQO da agua residudria sintética
era alterada, variando de 2350 a 8684 mgDQO.L", apds o estabelecimento do
estado de equilibrio, identificando assim cada etapa do experimento.
Periodicamente, como ocorrido nos demais experimentos, exames microscopicos
do lodo do reator eram feitos para a verificagdo da presenca de microrganismos
filamentosos, cisathamento ou ruptura da estrutura celular devido a alta pressao a

que o fodo foi submetido dentro do reator, bem como testes de pH e IVL do lodo.

Além disso, controlou-se a relagdo F/M, uma vez que esta relagdo e um
parametro muito util para avaliagdo das mudanc¢as nas condi¢bées do lodo no
reator, devido as modificacdes nas condicdes do processo como: variacdo da
pressac interna do reator, concentracdo de DQO da agua residuaria de

alimentacdo, vazao e concentracao inicial da biomassa dentro do reator.
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4.3.1 — Eficiéncia do processo

A Tabela 4.3 apresenta condigdes operacionais e eficiéncia de reducéo de
DQO para os experimentos 1 e 2, ambos com vazdo de ar de 1600 mL.min",
tempo de retencio hidraulica de 17,5 horas, concentracdo de DQO da agua
residudria sintética de 2350 e 3535 mgDQO.L™" e pressio de operagao de 0,725 e
0,8 Kgf.cm?, respectivamente.

TABELA 4.3 - Condi¢des de operacio e eficiéncia de redugao de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por iodo ativado em
reator “air-lift” de tubos concéntricos pressurizado.

Experimento 1 Experimento 2
P 0,725 Kgf.cm™ 0,8 Kgf.cm™=
V 3500 mL 3500 ml.
So 2350 mgDQO L™ 3535 mgDQO.L
Se 1667 mgDQO.L" 1197 mgDQO.L™
Xo 5700 mgSSV.L™ 5239 mgSsv.L™’
X 4288 mgSSV.L" 4270 mgSSv.L"
Q 1600 mL.min™ 1600 mL.min™"
F 200 mL.h" 200 mL.h™
th 17,5h 175 h
n 29,06% 66,14%

So=concentracao inicial de DQO da agua residudria sintética; Se=concentracao final de
DQO | da agua residudria sintética; Xo=concentragdo inicial de biomassa;
X=concentrac@o final de biomassa; Q=vazdo de ar; F=vazéo de alimentacio da agua
residuaria sintética; th=tempc de retencéo hidraulica; n=eficiéncia de reducdo de DQO;

P= pressao manocmeétrica do reator.

Analisando-se os resultados da Tabela 4.3, para a mesma vazao de ar e de
alimentacdo, alterando-se a concentragdo inicial de DQO da agua residuaria
sintética de 2350 para 3535 mgDQO.L™ e pressao interna do reator de 0,725 para
0,8 Kgf.cm? (experimentos 1 e 2, respectivamente), observa-se aumento da
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eficiéncia de reducao de DQO de 37,08%, ou seja, 0 aumento da concentragao de
DQO do afluente e pressdao no reator acarretou aumento da eficiéncia do
processo, apesar da biomassa no reator permanecer aproximadamente a mesma
em ambos experimentos, indicando boa atividade da microflora que compunha o
iodo no reator.

Pela Tabela 4.4 observa-se resultados dos experimentos 3, 4 e 5, sendo
todos realizados com vazdo de ar de 1600 mL.min”, tempos de retencgdo
hidraulica de 9,21 horas e diferentes valores de concentracdo de DQO da agua
residuaria sintética, sendo 3535, 5210 e 8684 ngQO.L*, experimentos 3, 4 e 5,
respectivamente, bem como diferentes valores de pressao dentro de reator: 0,8
Kgf.cm™ para os experimentos 3 e 4 e 1,2 Kgf.cm™ para o experimento 5.

TABELA 4.4 - Condigdes de operacao e eficiéncia de redugio de DQO de
tratamento de agua residuaria sintética por lodo ativado em

reator “air-lift” de tubos concéntricos pressurizado:

Experimento 3

Experimento 4

Experimento 5

P 0,8 Kgf.cm™ 0,8 Kgf.cm™ 1,2 Kgf.cm™

v 3500 mL 3500 mL 3500 mL

So 3535 mgDQO.L" 5210 mgDQO.L"' 8684 mgDQO.L™
Se 468 mgDQO.L"  675mgDQO.L" 2542 mgDQO.L™
Xo 3200 mgSSV.L" 3350 mgSSV.L! 6060 mgSSV.L™
X 4000 mgSSV.L" 5708 mgSSV.L" 15587 mgSSV.L”
Q 1600 mL.min™ 1600 mL.min™ 1600 mL.min”’
F 380 mL.h"’ 380 mL.h™ 380 mL.h™

th 9,21 h 9,21 h 9,21 h

n 86,76% 87,05% 70,72%

So=concentracao inicial de DQO da agua residuarnia sintética; Se=concentragao final de
DQO da agua
X=concentracac final de biomassa; Q=vazao de ar, F=vazao de alimentacio da agua

residudria sintética; Xo=concentragdo inicial de biomassa;

residudria sintética; th=tempo de retencao hidraulica; n=eficiéncia de reducéo de DQO;

P= pressao manomeétrica do reator.
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Observando-se os resultados dos experimentos 2 e 3 nas Tabelas 4.3 e
4.4, termn-se que, para mesma vazao de ar e de concentragido de DQO, observa-se
eficiéncia de redugao de DQO de 66,14% para o experimento realizado com vazao
de alimentagdo de 200 mL.h™' (experimento 2) e 86,76% para o experimento
realizado com vazdo de 380 mL.h™' (experimento 3), ou seja, a eficiéncia de
redugéo de DQO aumentou de 20,62% quando variou-se a vazao de alimentacio,
sem que o lodo apresentasse aspecto filamentoso, apesar da concentracdo da
biomassa no reator ser menor no experimento 3 (4000 mgSSV.L™) que no
experimento 2 (4270 mgSSV.L™).

Em relago aos experimentos 3 e 4 (Tabela 4.4), a maior eficiéncia de
reducdo de DQO foi obtida com conceniragdo de dgua residuaria de 5210
mgDQO.L", sendo de 87,05% para o experimento 4 e 86,76% para o experimento
3, com concentragdo de 3535 mgDQO.L". Observa-se também um aumento
acentuado do valor médio da biomassa no reator ao longo do experimento 4 (5708
mgSSV.L™) em relagéo ao experimento 3 (4000 mgSSV.L™).

Comparando-se os resultados na Tabela 4.4 dos experimentos 4 e 5,
observa-se que o aumento da concentragio inicial de DQO da agua residuaria
sintética nao acarretou aumento da eficiéncia de redugio de DQO, apesar da
concentragado final de biomassa dentro do reator ser maior no experimento 5,
15587 mgSSV.L‘1, em refacdo a concentragio final de biomassa do experimento
4, que foi de 5708 mgSSV.L™".

Avaliando-se os resultados apresentados nesta fase de operacgéo do reator
“air-Hift" de tubos concéntricos com variagao de pressio (Tabela 4.3 e 4.4), tem-se
que maior eficiéncia de redugdo de DQO (87,05%) foi alcangada no experimento
4, com vazao de alimentagdo de 380 mL.h™, concentra¢cao da agua residuaria
sintética de 5210 ngQO.L'i € pressao do reator de 0,8 Kgf.cm?. Observa-se
também que as concentragbes de biomassa dentro do reator (4000 a 15587
mgSSV.L™") alcangaram valores muito superiores da faixa encontrada para
processos de lodo ativado convencional, sendo de 2000 a 3000 mgSSv.L™
(Ramalho, 1983).
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4.3.2 - DQO remanescente e concentragao de biomassa

Nesta etapa, operou-se o reator “air-lift” de tubos concéntricos pressurizado
utilizando agua residuaria sintética com concentracao variando de 2350 a 8684
mgDQO.L" e vazdo de ar de 1600 mL.min™" em todos os experimentos. Variou-se
a vazio de alimentacdo de agua residuaria no reator de 200 a 380 miL.h™", bem
como a pressao interna do reator em 0,725 a 1,2 Kgf.cm™, de modo a aumentar a
transferéncia de oxigénio e melhorar a eficiéncia de reducdo de DQO, bem como

obter os paradmetros cinéticos desejados.

Na Figura 4.2, observa-se curvas de concentracdo de DQO e biomassa
para o experimento 1, com concentrac&o da agua residuaria sintética de 2350
mgDQO.L", vazdo de alimentacio de 200 mL.h" e pressao interna do reator de
0,725 Kgf.cm?, observando-se menores oscilagdes nos valores de concentracao
na curva de DQO em torno de 50 horas de reacdo e em 49 horas para a curva de

biomassa.

Nao se observou crescimento celular acentuado até o estabelecimento do
estado estacionario, sendo observada apenas uma peguena elevacao dos valores
de concentragdo de biomassa em tomo da 68% hora de reacgdo. Apesar da
concentragdo de biomassa diminuir dentro do reator ao longo do experimento, a
curva de DQO apresenta comportamento decrescente, mesmo em menores
concentragdes de biomassa, mostrando que o reator estava sendo operado em

condicdes de aeracio extendida, onde o excesso de loedo também é oxidado.
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FIGURA 4.2 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-Hift’ de tubos concéntricos
pressurizado (th=17,5 h; V=3500 mL; Q=1600 mL.min™"; F=200 mL.h"": S0=2350 mg.L™;
P=0,725 Kgf.cm?) (s Biomassa, ® DQO). Experimento 1. Desvio: DQO (mgDQO.L™)
0,06652 a 0,19201%; SSV (mgSSV.L.") - 0,09375 a 0,67232%.

A Figura 4.3, mostra curvas de concentragdo de DQO e biomassa para o
experimenio 2. Observa-se que a partir da 40° hora de operacdo, ocorreram
menores oscilagbes nos valores de DQO até o final do experimento, ficando a
concentracdo final de DQO em torno de 1197 mgDQO.L". A curva de
concentracdc de biomassa apresenta menores oscilagdes nos valores de
concentrag@o de biomassa a partir de 88 horas de operacéo do reator, ficando a
concentracdo final média de biomassa dentro do reator em torno de 4270
mgSSV.L™".

180



Capitulo 4 - Reator "air-lift” de tubos concéntricos operado com variacdo de pressdo

SCOG — ~ 8000

.
8000 - - scon ~
| 1 =
< 7000 - 7000 >
= A P I ! w
o S v
o 8000+ - { ~ GO0 g
i L -
o 3 L - £
o 5000 ~ I 4 sgo0 ~
£ e : a
= 4000 ~ . R T J 4000 @
o \\ ‘—// i ©
o 3000 - v <3000 E
S : ] o
2000 u - 2000 @
Ty um.m L ——— e
1000 - - mun R <1000
2 * T T T T T T T T T T T T T o
0 20 40 60 80 100 120 140 180
Tempo (h)

FIGURA 4.3 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-liff” de tubos concéntricos
pressurizado (th=17,5 h; V=3500 mL; Q=1600 mL.min™"; F=200 mL.h™"; S0=35350 mg.L’1;
P=0,8 Kgf.cm?) (s Biomassa, B DQO). Experimento 2. Desvio: DQO (mgDQO.L™) —
0,04752 a 0,39221%; SSV (mgSSV.L") — 0,06945 a 0,76562%.

Pela Figura 4.4, experimento 3, observa-se um pequeno patamar da
concentracao de DQO alcancado em torno de 62 horas de operagéo do reator,
com pequenas oscilagbes até o final do experimento, sendo a concentragao final
de DQO de 468 mgDQO.L™". A concentracio de biomassa apresentou oscilacdes
menores a partir de 130 horas de operagdo do reator, quando considerou-se
atingido estado estacionario, sendo a concentracdo média final de biomassa no
reator de 4000 mgSSV.L™", pois foi feito descarte de lodo (monitorado pelo IVL),
reduzindo-se entdo a concentracdc de biomassa dentro do reator de 4270
(experimento 2) para 3200 mgSSV.L"' (experimento 3), mantendo-se a
concentracdo inicial de alimentagdo da agua residudria sintética em 3535
ngQO.L'?, 0 que pode ser evidenciado pelo aumento dos valores na curva de
concentragdo de DQO do experimento 3, a partir da 18*hora de operacgao.

Ambos experimentos, 2 e 3, contaram com descartes de lodo ac longo da
operacao do reator, monitorado pelo controle do volume de lodo sedimentado em
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proveta de 1000 mL, para manutencdo da concentrago celular dentro do reator.
Este fato pode ser evidenciado pelas quedas abruptas apresentadas pelas curvas
de concentracao de biomassa.
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FIGURA 4.4 - Concentragdo de biomassa (SSV) e DQO de agua residuaria sintética

tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos pressurizado (th= 9.21h;

Vv=3500mi; Q=1600mL.min""; F=380mL.h™": So:SSSSmg.L'1; P=0,8Kgf/cm?) (e Biomassa

seca, mDQO). Experimento 3. Desvio: DQO (mgDQO.L™") - 0,06954 a 0,57677%.

A Figura 4.5 (experimento 4) mostra curvas de concentracéo de DQO e
biomassa para experimenio realizado no reator “air-lift” de tubos concéntricos
pressurizado com concentragdo inicial de &agua residuaria sintética de
5210mgDQO.L™", vazdo de alimentagdo de 380mL.h™', concentracdo inicial de
biomassa de 3350mgSSV.L™" e pressao interna do reator de 0.8 Kgflcm2.

A curva de concentracdo de DQOQO atingiu estado estacionario em torno de
60 horas de operacéo do reator, ficando a concentracio final de DQO em torno de
675mgDQO.L". A curva de biomassa atingiu o estado estacionario em torno de 70
horas, ficando a concentracio de biomassa dentro do reator em 5708mgSSV. L
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FIGURA 4.5 - Concentracdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-ift” de tubos concéntricos
pressurizado (th=9,21 h; V=3500 mL; Q=1600 mL.mEn“1; F=380 mL.h'1; So0=5210 mg.L'E;
P=0,8 Kgf.cm?) (» Biomassa, = DQO). Experimento 4. Desvio: DQO (mgDQO.L™") —
0,0773 a 0,33245%; SSV (mgSSV.L™") — 0,07944 a 0,6447%.

Dos experimentos 2 e 3, para a mesma concentracdo inicial da agua
residuaria sintética de 3535 mgDQO.L™, mesma vazdo de ar de 1600 mL.min" e
pressao interna do reator de 0,8 Kgf.cm?, a maior eficiéncia de reducédo de DQO
(86,76%) foi atingida no experimento 3, com vazao de alimentacdo de 380 ml.h™,
enguanto no experimento 2 a eficiéncia de redugao da concentracdo de DQO foi
de 66,14%, para vazao de alimentagao de 200 mL.h™.

Em relacdo aos experimentos 3 e 4, para pressdo interna do reator de
0,8Kgf.cm™ e vazéo de alimentacao de 380 mL.h™", a maior eficiéncia de redugao
de DQO foi obtida no experimento 4 (87,05%) utilizando-se concentracao inicial de
DQO de 5210 mgDQO.L™, enquanto que no experimento 3 obteve-se eficiéncia de
86,76% com concentracio inicial de DQO de 3535 mgDQO.L™.

Analisando-se as curvas de concentracdo de DQO e biomassa dos

experimentos de 1 a 4, percebe-se que maiores quedas nos valores nas curvas de

183



Capitulo 4 - Reator “air-lift” de tubos concéntricos operado com variacdo de pressio

DQO foram acompanhadas por elevacdes nos valores nas curvas de biomassa,
ate que o estado estacionario, onde as oscilagées de valores em ambas as curvas

eram menores, foi atingido.

A Figura 4.6 apresenta curvas de concentracdo de DQO e biomassa para o
experimento 3. A curva de concentragdo de DQO apresenta um pequeno patamar
em torno de 25 horas de operagdo até a 1002 hora, a partir da qual apresenta
pequena elevacac de seus valores até a 1622 hora, quando considerou-se estado
estacionario atingido, ficando a concentragdo final de DQO em torno de 2542
mgDQO.L™". J& em relagdo a curva de biomassa, esta apresentou comportamento
crescente até o final do experimento, atingindo valores muito superiores aos
alcangados ate entdo, ficando sua concentracdo final em torno de 15587
mgSSV.L". Apesar da alta concentracéo inicial de DQO da agua residuaria
sintética utilizada neste experimento (8684 mgDQO.L™"), ndo observou-se a
presenca de microrganismos filamentosos no lodo, permanecendo o mesmo com
boa sedimentac@o (confirmada pela determinacdo do IVL), cor “marron-pardo”,
boa movimentacdo e composicdo tipica dos microrganismos. Apesar do
comportamento crescente na curva de concentracdo de DQO, a eficiéncia do
tratamento foi de 70,72%. Assim como no experimento anterior, o experimento 5
contou com descartes de lodo (monitorado pelo volume de lodo sedimentado em

proveta de 1000 mL) para manutencdo da concentragio da biomassa.
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FIGURA 4.6 - Concentragdo de biomassa (mgSSV.L™") e DQO (mgDQO.L™") de agua
residuaria sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos concéntricos
pressurizado (th=8,21 h; V=3500 mL; Q=1600 mL.min"'; F=380 mL.h™": S0=8684 mg.L™";

P=1,2 Kgf.cm™) (» Biomassa seca, m DQO). Experimento 5.

Pode-se observar, pela Figura 4.6, aumento significativo dos valores de
concentragdo de DQO no experimento 5, consequente do aumento provocado na
concentracdo da agua residuaria sintética de alimentagdo, ocorrido entre o
experimento 4 e 5, passando de 5210 mgDQO.L™ (experimento 4) para 8684
mgDQO.L™ (experimento 5).

Apesar da concentracdo de biomassa dentro do reator durante o
experimento 4 ser menor que a do experimento 5 (5708 mgSSV.L" e 15567
mgSSV.L", respectivamente), maior eficiéncia de reducdo de DQO foi alcancada
no experimento 4 (87,05%) em relacdo ao experimento 5 (70,72%), indicando boa

qualidade da microfiora no reator.

Foi possivel aumentar a concentragdo de biomassa dentro do reator apds
sua pressurizacdo, quando comparada aos demais experimentos (Capitulo 03),

apresentando também queda acentuada dos valores de concentracdo de DQO,
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bem como o estabelecimento de um estado estacionario com flutuacdes muito

pegquenas em seus valores.

O comportamento apresentado pelas figuras nesta etapa mostra que a
concentracao celular ao final dos experimentos esta, de modo geral, muito acima
dos valores encontrados na literatura que é de 2000 a 3000 mgSsSv.L™ (Ramalho,
1983), ficando na faixa de 4000 a 15600 mgSSV.L", bem como valores mais altos
que os obtidos por Campos ef al. (2000) que utilizaram reator “air-lift” com lodo
ativado, operado em sistema de batelada com concentracdo de biomassa de 12
gSSV.L". Os altos valores de concentracdo de biomassa celular alcancados
devem-se a pressurizagdo do reator, que possibilitou maior transferéncia de
oxigénio, como apresentado em experimentos do Capitulo 05, confirmada por
dados de literatura, como citados por Letzel & Stankiewicz (1999). Observou-se
influéncia clara da press@o sobre a transferéncia de oxigénio, sendo que se a
transferéncia de oxigénio é mais alta no reator pressurizado, a concentracao de
lodo pode ser maior que as utilizadas em processos convencionais de tratamento,
e sendo assim, o tempo de tratamento é menor ou o volume do reator pode ser

diminuido, tornando o processo mais eficiente e com menor custo.

Na Tabela 4.5 estdo os parametros cinéticos e as condigbes de operagao
para o reator “air-lift” de tubos concéntricos operado com variacéo de pressio. Os
par&metros cinéticos foram determinados conforme item 3.2.2.2.
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TABELA 4.5 - Parametros cinéticos e condi¢cdes de operacéo para tratamento de
agua residudria sintética por lodo ativado em reator “air-lift” de tubos
concéntricos pressurizado:

So Se X X th q k T n AXv P Fig
2350 1667 5700 4288 17,5 0,0092 1,32.10° 0,0157 2906 564 072 42
3535 1197 5230 4270 17,5 0,0313 6,30.10* 0,0060 66,14 120 08 43
3535 468 3200 4000 9,21 0,0833 4,26.10° 0,0210 86,76 698 08 44
5210 675 3350 5708 9,21 0,0863 3,07.10° 0,0280 87,05 133 08 45
8684 2542 6060 1559 9,21 00430 4,04.10* 00005 7072 060 12 46

S=mgDQO.L™", X=mgSSV.L™"; th=h; q=h"; k=L.mgSSV™".dia""; p=h""; n=%; AXv=g.dia”’; P=Kgf.cm™=.

A Figura 4.7 mostra a curva da taxa especifica de consumo de substrato (q)
contra S° para os experimentos referentes as Figuras 4.2 a 4.5, através dos quais
extraiu-se o valor da constante de velocidade de reducéo de DQO (k) , conforme
item 3.2.2.2.1. O valor de k calculado foi de 0,0017 dia™ (R=0,97269), menor que
o esperado, sendo que na literatura para indudstrias guimicas o valor encontrado é
de 0,0029-0,018 dia™’ (Ramalho, 1983).
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FIGURA 4.7 — Relacdo entre g (1/h) e Se (mgDQO/L).

Pela Tabela 4.5, observam-se que foram alcangados altos valores de
concentracao de biomassa final no reator, sendo que o sistema possivelmente
estava operando sob aeracao extendida, dificultando o calculo de k para esta fase
(item 3.2.2.2.1), dentro de valores encontrados em literatura (Figura 4.7). Desta
forma, calculou-se valores individuais de k para cada experimento, de forma a
methorar o entendimento do processo, valores estes também apresentados na
Tabela 4.5 ( k= L.mgSSV'.dia™).

O valor de Y e K, calculados conforme item 32222 sdo
respectivamente, 0,18 e 0,19 dia™ (R = 0,7830). Os valores de Y e Ky s80
menores gue os valores encontrados em literatura para as industrias quimicas,
respectivamente. 0,31 -072e 0,05-0,18 dia™, Y e Ky (Ramalho, 1983).
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4.4 ~ CONSIDERAGOES PARCIAIS

1-) O reator foi operado com variagao de pressao (0,725 a 1,2 Kgf.cm® e
variacdo da concentracdo inicial de DQO da agua residudria (2300 a 8684
mgDQO.L"), mantendo-se constante a vazdo de ar em 1600 mL.min”. A
conceniracdo da biomassa celular dentro do reator aumentou significativamente
em relagdo as anteriores, variando de 4000 a 15587 mgSSV.L", ficando muito
acima dos valores anteriormente encontrados (2000 a 3000 mgSSV.L™).

2-) Os resultados experimentais mostraram que a pressurizacao do reator
acarretou melhora na eficiéncia do tratamento com consequenie aumento da
biomassa e diminuigdo da DQO remanescente, sendo que a eficiéncia de redugao
de DQO variou, em média, de 60 a 87% para o reator pressurizado.
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CAPITULO 05

CARACTERISTICAS HIDRODINAMICAS E DE TRANSFERENCIA
DE MASSA EM REATOR “AIR-LIFT” DE TUBOS CONCENTRICOS
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Capitulo 5 - Caracteristicas hidrodinadmicas e de transferéncia de massa em reator “air-lift”
de tubos concéntricos

5.1 - INTRODUGAO

A revisao bibliografica do processo biologico de lodo ativado revela que a
taxa de transferéncia de oxigénic € baixa, razdo pela qual as plantas
convencionais de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado séo
comumente projetadas para carga organica de 200 KgDBO.m® (12,5
IbDBO.1000pé™.dia™). Isto corresponde a uma taxa de transferéncia de oxigénio
de aproximadamente 0,25 mmoles de O:L".h™", o que contrasta com valores
alcancados em fermentacdes industriais, onde as taxas de transferéncia de massa
sdo muito altas, como, por exemplo, 100 mmoles de 0.L"h' em producao de
proteina. Esta discrepancia de valores nao é totalmente explicada. Os processos
de lodo ativado sao processos fermentativos, envolvendo concentracdo variavel
de alimentagcdo, fluxo de &agua residudria variavel, populacdo mista de
microrganismos. A melhora da fransferéncia de massa nos processos de
tratamento de aguas residuarias tem sido estudada, o que reduziria o volume do
reator bem como a area requerida, alem dos custos de capital e de operagado
{Gasner, 1874).

O coeficiente de retencao de gas (“gas hold-up” — Eg), a velocidade de
circulacdo de liquido e o coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki) sdo os
paréametros mais importantes usados na determinacdo das caracteristicas
hidrodindmicas dos reatores “air-lift”. Estes parGmetros sfo importantes em
relacdo as variacoes operacionais e modificacdes da geometria do reator.

Nos reatores “air-lift”, uma quantidade minima de oxigénio deve ser mantida
para uma atividade metabdlica apropriada das células. O coeficiente volumétrico
de transferéncia de oxigénio (Ki,) € o parametro que caracteriza a transferéncia de
massa gas-liquido nos biorreatores, porem, a taxa de transferéncia de massa em
reatores “air-lift” e influenciada pelas propriedades fisico-guimicas das duas fases
de mistura, velocidade superficial do gas, velocidade do liquido e gas “hold-up”. O
desenho e “scale-up” de biorreatores geralmente contemplam o coeficiente

volumeétrico de transferéncia de oxigénio e os parametros fisicos e operacionais do
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sistema, como velocidade superficial do gas, velocidade de circulagao do liquido,
viscosidade e poténcia requerida por unidade de volume de liquide no reator
(Vilaga et al., 2000).

O objetivo deste capitulo & estudar caracteristicas hidrodinamicas, como
coeficiente de retencio de gas (“gas hold-up” — Eg), velocidade superficial do ar
(Vsg) € tempo médio de residéncia, bem como o coeficiente de transferéncia de
oxigénio (Ki) em reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressio ambiente
e taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) para o reator operado com varia¢io de
pressao. Estes resuitados foram comparados com valores da literatura.
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5.2 - METODOLOGIA E ESTRATEGIA EXPERIMENTAL
5.2.1 -METODOS

5.2.1.1 —~ Tempo Médio de Residéncia em Reator “air-lift’ de tubos

concénticos

Para a medida do tempo meédio de residéncia das particulas de lodo dentro
do reator “air-lift” (1), foram feitos varios testes utilizando solucao de azul de
metileno a 2% como tracador, operando o reator de forma continua, onde variou-
se a vazao de ar de 125 a 474 mL.min" e a vazéao de alimentacio de 290 a 850
mL.h"’
nos diversos experimentos realizados, bem como o volume de liquido no reator
(2050 mL ~ Fase 01).

mantendo-se constante a concentracao da solucao de azul de metileno

7

5.2.1.2 — Coeficiente de transferéncia de massa (Ki;) em reator “air-lift”

de tubos concéntricos operade a pressio ambiente

Para a determinacao do coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki) no
reator “air-lift”, foi utilizado eletrodo de oxigénio dissolvido (ATI ORIUM, modelo
810 — USA) para as medidas de concentragdo de oxigénio (mgO..L™") e o reator
(V=2500 mL) foi operado com agua de torneira. O método consiste em retirar
totalmente o oxigénio dissolvido na agua pela adicdo de 30 ml de solucdo de
sulfito de sodio e 10 mL de solucao de sulfato de cobre e em seguida promover
aeracdo, registrando a leitura da concentracBo de oxigénio. O eletrodo foi
instalado em duas posigdes dentro do reator, sendo primeiramente na entrada do
sedimentador (tormando-se o cuidado de ndo haver turbuléncia no liquido do
separador) e posteriormente na entrada do tubo de aeracéo, sempre na mesma
posicao e, em todos os dias, era feita a sua calibragdo. Quando o eletrodo
marcava valores bem proximos a zero, a entrada de ar era liberada e o

crondmetro disparado. Os valores de concentracdo de oxigénio foram tomados a
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pequenos intervalos regulares de tempo e, & medida que 0s incrementos de
concentragao diminuiam, o intervalo de tempo para a leitura de concentracio de
oxigénio dissolvido aumentava. O mesmo procedimento foi realizado instalando-se
também o eletrodo na saida do tubo de aeracio.

De acordo com Ramalho (1983), a concentragiac de saturacdo em cada
temperatura foi corrigida pela pressdo local medida todos os dias utilizando
bardmetro. No Apéndice A encontram-se as Tabelas 1 e 2 que permitiram fazer a
corregao da concentragio de saturagdo de oxigénic em agua, bem como a
correcao da pressao.

Assim:
Cs = (Cs)reox (P— PJ/N760— P,) (5.1

O K foi obtido através da inclinaggo da reta de In(Cs - C) x tempo.
dC/dt = Ki(Cs - C) (5.2)
Integrando a equacéo acima:

In(Cs - C) = Ky x t + const (5.3)

6.2.1.3 -~ Taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) em reator “air-lift” de
tubos concéntricos operado com variagio de pressio

O fluxo ou taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) foi determinado no reator
“air-fift” pressurizado, utilizando-se os resultados do coeficiente de transferéncia de
oxigénio (Ki), medidas de oxigénio dissolvido (mgO2.L") e varias vazées de ar
(mL.min™"), determinadas conforme item 2.2.1.2, onde a presséo dentro do reator
é dada pelo mandmetro acoplado ao topo do reator.

Para esta determinacao, foram feitas as seguintes consideragdes:
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* 0s valores do coeficiente de transferéncia de oxigénio (K..) em reator operado a
pressao atmosférica foram extrapoladas para condi¢cdes de operacdo (volume de
liquido, geometria, vazdo de ar, temperatura de operacdo) anteriormente

utilizadas;

* no reator pressurizado ocorre, para as mesmas vazdes de ar anteriormente
utilizadas, uma diminuicdo do diametro da bolha de gas no interior do reator,

podendo assim causar alteragbes nos valores do K

* desprezou-se, para efeito de calculo, a variacdo do diametro das bolhas no

interior do reator.

Através dos valores calculados para coeficiente de transferéncia de
oxigénio (K) para o reator operado a pressdo ambiente, sendo as mesmas
vazbes de ar e temperatura anteriormente considerados, corrigiu-se a
concentracdo de saturagdo de oxigénio pelos valores de press@o lidos no

mandmetro acoplado ao topo do reator (0 — 2 Kgf.cm™).

Assim, esta correcao foi feita pela equacdo abaixo descrita (Ramalho,
1983):

Cs = (CS)7e0x (P— P*)(T60~P") (5.4)

Sendo:
P=Pﬂ;an+Pa[rn (5‘5)
Onde P é a pressao absoluta (mmHg).

O fluxo de oxigénio pode ser dado por:
Nv=Kv(p-p) ' (5.8)
Onde :
- Nv = taxa ou fluxo de oxigénio (molesO2.L".h™);
- p = presséo parcial de oxigénio na bolha;
- p = pressdo parcial de oxigénio (hipotético) que estaria em equilibrio com
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a concentragao de oxigénio no liquido (C).

Com a adigao de sulfito na agua no inicio do ensaio, a concentragdo “C” de

oxigénio no liquido € zero, portanto:

Pela Lei de Henry:

p=HC (5.7)
Entao, p* é zero, portanto:
Nv = Kwp (5.8)

Multipticando e dividindo a equagéo acima pela constante de Henry (H):
Nv = KvxtxC = KxCs (5.9)

Assim:
Nv = KxCs (5.10)

6.2.1.4 - Coeficiente de retengdo de gas, gas hold-up (Eg) para reator
“air-lift” de tubos concéntricos operado a pressao ambiente

A fim de obter-se o “gas hoid-up” para varias condi¢des de funcionamento
do reator “air-lift”, operou-se o reator a temperatura de 24 + 2°C, fixando-se a
altura inicial de liquido (agua destilada) e variando-se a vazdo de gas, que
provocava circulagéo de liquido no reator e assim todo o tubo central (“riser”) do
reator era tomado pela mistura liquido-gas.

Para a determinacao do coeficiente de retengao de gas, “gas hold-up-Eg”,
mediu-se o volume da agua remanescente para cada vazao de ar utilizada (200-
1300 mL.min™), ap6s extravasamento da agua do reator quando o mesmo era
aerado. O Eg foi calculado pelo quociente da diferenca de pressao (AP-cmCA) do
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sistema aerado e nao aerado pela pressdo da coluna de liquido do reator sem

aera¢ao. (HL-cmCA).
5.2.1.5 - Velocidade superficial do gas (Vsg)

A velocidade superficial do gas no reator foi determinada pela utilizagdo da
equacgdo mostrada abaixo, sendo que a vazao de ar no reator variou de 200 a

1300 mL.min™".

-~ Assinm: - _
Vsg = Q/A | (5.11)
Onde:
- Q = vazao de ar (mL.min™");

- A = area do tubo de aeragao (10,74 cm?).
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5.3 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Alguns resultados do tempo médio (item 5.2.1.1), tempo espacial (th) e
vazdes de ar e alimentacdo utilizadas, estdo apresentados na Tabela 5.1. Demais

caiculos encontram-se no Apéndice B.

TABELA 5.1 - Variaveis e parametros de operagao.

F Q th { Figura

290 125 7,07 7,24 51

370 287 5,54 4 .96 52

470 198 4,36 5,16 5.3

660 474 3,10 3,78 54

850 474 2,41 3,21 55
Q - vaz&o de ar (mL.min""); F - vazdo de alimentagio (miL_.h™); th - (h); t - tempo
meédio (h).

As Figuras referentes aos experimentos realizados séo mostrados a seguir.
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FIGURA 5.1 - Absorbancia do tragador (F=290 mL.r™: Q=125 mL.min™"; V=2050 mL).
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FIGURA 5.2 - Absorbancia do tragador (F=370 mL.h™"; Q=287 mL.min™"; V=2050 mL).
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FIGURA 5.3 - Absorbancia do tragador (F=470 mi..h™; Q=198 mL.min™"; V=2050 mlL}.
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FIGURA 5.4 - Absorbancia do tragador (F=660 mL.h™*; Q=474 mL.min™; V=2050 mL).
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FIGURA 5.5 - Absorbéancia do tracador (F=850 mL.h"; Q=474 mL.min™"; V=2050 mL).

Os efeitos de parametros fisicos, como velocidade superficial e vazdo de ar
sobre o coeficiente de transferéncia de oxigénio (Kia) e coeficiente de retengio de
gas (Eg), foram investigados em experimentos realizados em reator “air-ift” de
tubos concéntricos operado a pressido ambiente e, posteriormente, com variagao
de pressao.

A Tabela 5.2 apresenié valores de Kz determinados conforme item 5.2.1.2,
para reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressac ambiente, sendo o

eletrodo de oxigénio dissolvido instalado na entrada do sedimentador.
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TABELA 5.2: Coeficiente de transferéncia de oxigénio e vazao de

alimentacéo de ar em reator “air-lift” de tubo concéntrico,
operado a pressdo ambiente (eletrodo no sedimentador);

Q (mt.min™) Kah™
200 0,2078
400 0,2108
600 0,2166
800 0,7806
1000 1,9608

1200 1,8912
1300 1,7874

Pela Figura 5.6, observa-se que os valores de K, aumentaram
abruptamente para vazdes de ar acima de 500 mL.min”, apresentando valores
menores que os esperados para valores acima de 1000 mL.min™" de ar, mostrando
que, a partir deste valor, provavelmente ocorre coalescéncia de bolhas, o que
causa reduc2o do valor de K, O Apéndice C mostra as concentracbes de

oxigénio dissolvido na agua para determinacio dos valores de K, com eletrodo
instalado na entrada do sedimentador.
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FIGURA 5.6 Coeficiente de transferéncia de oxigénic em reator “air-lift’ de tubos

concéntricos em fungdo da vazdo de ar.

A Tabela 5.3 apresenta valores de Ky, Eg, taxa de transferéncia de oxigénio
{Nv) e velocidade superficial de gas (Vsg) para experimentos em reator “air-lift” de
tubos concéntricos operado a pressao ambiente com eletrodo instalado na saida

do tubo de aeragao.
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TABELA 5.3 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ky,), “gas hold-up”
(Eg), taxa de transferéncia de oxigénio (Nv), velocidade
superficial de gas (Vsg) e vazbes de ar (Q) em reator “air-lift’
de tubos concéntricos operado a pressdo ambiente (eletrodo
na saida do tubo de aeragéo):

Q Kia Nv AP Eg Vsg
200 3,00 0,79 0,30 2,08 0,31
400 3,66 0,96 0,98 6,80 0,62
600 3,92 1,03 1,16 8,05 0,93
800 4,62 1,21 1,41 9,80 1,24
1000 5,40 1,41 1,83 12,70 1,55
1200 4,80 1,26 1,84 12,77 1,82
1300 468 1,23 1,87 12,95 202
1400 4,63 1,21 1,87 12,95 2,17

Q (mL.min™); Kia (0™"); Nv (mmolesO..L " "), AP (emCA); Eg.10™ -Vsg (cm.s™)

Pela Figura 5.7, observa-se variagbes do K. e Eg com o aumento das
vazbes de alimentacdo de ar, sendo que, para a curva do Kg observa-se
decréscimo nos valores do mesmo em vazdes de ar superiores a 1000 mL.min™ o
que pode ser explicado pelo aumento da coalescéncia de bothas no tubo central,
que causa aumento no diametro das bolhas e consequentemente diminuicdo da
area interfacial, com consegquente decréscimo dos valores de K.
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FIGURA 5.7 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (K.,) e retencgio de gas (Eg) em

reator “air-lift” de tubos concéntricos em funcao da vazao de ar. (K, ¢; Eg ).

As curvas do coeficiente de transferéncia de massa (Kis), de retengio de
gas (Eg) em fungdo da velocidade superficial do gas (Vsg) tem o mesmo
comportamento observado em relacdo a vazao de ar, como pode ser observado

na Figura 5.8.
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reator “air-iift" de tubos concéntricos em funcao da velocidade superficial de gas. (Ki, ¢

Ege)

Pode-se observar, pelas Figuras 5.7 e 5.8, que o K, aumenta com o
aumento da Vsg e da vazéo de alimentagdo de ar, bem como o Eg até certo limite,
a partir do qual o valor do Ky, diminui e o Eg permanece constante, o que estad em
concordancia com trabalhos citados em literatura (Wang et al., 1998; Masry &
Abasaeed, 1998; Belio ef al., 1985; Siegel ef af., 1994).

Outra observagao a ser feita € em relagdo a provavel mudanga do regime
do fiuxo do liquido dentro do reator, como explicado por Shamlou ef af. (1994): em
velocidade superficial de gas relativamente baixa, com distribuicdo uniforme de
pequenas bolhas na coluna, o regime é referido como “borbulhamento
homogéneo™ (bolhas sobem no tubo de aeracdo com pequenas interacdes entre
elas), havendo relativo aumento da area interfacial. Em contrapartida, para taxas
de fluxo de gas mias altas, ocorre regime de transicéo e posteriormente turbulento
onde as bolhas crescem o bastante para ocupar aproximadamente o diametro da
coluna, provocando decréscimo dos valores de K.
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A Tabela 54 mostra valores de K, determinados em duas regides
diferentes do reator “air-lift" de tubos concéntricos, sendo elas: sedimentador do

reator e saida do tubo de aeragéo.

TABELA 5.4 - Valores dos coeficientes de transferéncia de oxigénio, K

(h™") em duas diferentes regides do reator “air-lift":

Q (mLmin) e Ka ()
~ (sedimentador) {(tubo aeracao)

200 . 0,20 : 3,00
400 - 0,21 : 3,66
600 0,22 , 3,92
800 0,78 462
1000 1,96 5,40
1200 1,89 4,80

Anteriormente, havia a impossibilidade da tomada de valores de
concentragao de oxigénio dissolvido para o calculo do K na saida do tubo de
aeracgao, pela interferéncia de pequenas bolhas de ar que aderiam ao eletrodo,
sendo entao os valores medidos no sedimentador. Posteriormente, conseguiu-se
adaptar o método para a obtengao de valores de oxigénio dissolvido na saida do
tubo de aeracao, conseguindo acoplar o eletrodo em uma tal posicdo onde nio
houvesse interferéncia das bolhas no eletrodo, o que dificultaria 3 leitura da sonda.

Observa-se que maiores valores de K foram obtidos para medidas
realizadas na saida do tubo de aeracao do reator em relacao aos valores obtidos
para medidas de Kz no sedimentador do reator.

Comparando-se ainda os valores de fluxo de oxigénio (Nv), mostrados na
Tabela 5.3, tem-se que estes valores sdo muito maiores do gue os valores citados
em literatura para tratamento de &guas residuarias. Segundo Gasner (1974), as
plantas convencionais de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado sdo

comumente projetadas para DBO de 12,5 IbDBO.1000pé>dia”’, o que
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' de tubos voncéntricos

corresponde a taxa' de tramsferéncia de oxigénio de. aproximadamente 0,25
mmoles de Oz L™ .h™. Os valore aqui oblidos sdo muito maiores gue os feportados
em literatura, o que justifica a utilizagdo deste tipo de reator em processos de
tratamento de aguas residuarias por lodo ativado.

As determinagbes dos gradientes de concentragio de oxigénio dissolvido
usados nas determinagbes dos valores de Ki na saida do tubo de aeracao,
quando o reator foi operado a pressdo ambiente encontram-se no Apéndice D.

Os efeitos de pardmetros fisicos, como vazdo de alimentagdo de ar e
pressao de operagao do reator sobre a taxa de transferéncia de oxigénio (Nv),
foram estimados conforme equacgdes 5.3 & 5.4. A Tabela 5.5 apresenta valores de
Ki € taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) em funcao da vazéo de ar e pressio.
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TABELA 5.5 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (Kw) e taxa de
transferéncia de oxigénio (Nv) em fungdo da vazio de
ar e pressao do reator:

Q (mL.min™) Kia (h) P (mmHg)  Nv (mmotesO..L".h™)
1900 2,00
200 3,00 1520 1,60
1140 1,20
1900 2,45
400 3,66 1520 1,95
1140 1,45
| 1900 2,62
600 3,92 1520 2,10
1140 1,56
1900 3,10
800 4,62 1520 2,46
1140 1,83
1900 3,61
1000 ' 5,40 1520 2,89
1140 2,14
1900 3,40
1200 4,80 1520 2,70
1140 2,02
1900 3,13
1300 4,68 1520 2,50

1140 1,86
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Pela Tabela 5.5, observam-se variacbes da taxa de transferéncia de
oxigénio (Nv) com o aumento das vazdes de alimentagio de ar e variagbes de
press&o (1900 — 1140 mmHg), sendo que Nv sofreu decréscimo em vazdes de ar
superiores a 1000 mL.min™. Este fato pode ser explicado, possivelmente, devido a
um aumento na coalescéncia de bolhas no tubo central, que causaria decréscimo
dos valores de Ky e consequentemente dos valores de Nv. Este fato pode ser
confirmado pelas Figuras 5.9, 5.10 e 5.11.
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FIGURA 5.9 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki.) e taxa de transferéncia de
oxigénio (Nv) em reator “air-lift” de tubos concéntricos em fungéo da vazéo de ar (P=1900
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A Tabela 5.6 mostra valores da taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) em
reator “air-lift” sem variacdo de pressao e com variagéo de pressido (1140 a 1900
mmHg), para as mesmas vazdes de ar (200 a 1300 mL.min™).

TABELA 5.6 - Taxa de transferéncia de oxigénio sem variacéo de presséo
(Nv), taxa de transferéncia de oxigénio com variacéo de
pressao (Nv),, vazbes de ar e valores de pressio em reator
“air-ift” de tubos concéntricos:

Q (mL.min™)  Nv(mmolesO2L™h™)  P{(mmHg) Nvg(mmolesO.L .h")

1900 2,00

200 0,79 1520 1,60

1140 1,20

1900 2,45

400 0,96 1520 1,95

1140 1,45

1900 2,62

600 1,03 1520 2,10

1140 1,56

1800 3,10

800 1,21 1520 2,46

1140 1,83

1900 3,61

1000 1,41 1520 2,89
1140 2,14

1800 3,40

1200 1,26 1520 2,70
1140 2,02

1900 3,13

1300 1,23 1520 2,50
1140 1,86
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Observa-se que os maiores valores de Nv foram alcancados para o reator
pressurizado (Nvp), quando comparados aos valores obtidos em reator operado a
pressao atmosférica.

Comparando-se ainda os valores de fluxo de oxigénio (Nv), mostrados na
Tabela 5.6 com valores citados em literatura para tratamento de aguas residuarias
(Gasner, 1974), a utilizagdo de reatores “air-lift” de tubos concéntricos em
processos de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado se justifica, pois
sendo a taxa de transferéncia de oxigénio (Nv) mais alta neste reator, a
concentragac de lodo pode ser maior que as utilizadas em processos de lodo
ativado convencionais e, assim sendo, a taxa de aplicacdo de substrato devera ser
maior ou o volume do reator devera ser menor, tornando o processe mais eficiente

e com menor custo.
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5.4 -CONSIDERACOES PARCIAIS

1-) Foi possivel determinar o coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki)
em reator “air-lift” de tubos concéntricos operado a pressaoc ambiente. Este,
aumentou de acordo com ¢ aumento das vazbes de ar utilizadas, até o valor de
1000 mL.min"*, apresentando valor menor que o esperado para 1200 mL.min™ de
ar, mostrando que, a partir deste valor, ocorre coalescéncia de bolhas.

2-) O coeficiente de retenc&o de gas (Eg), foi determinado no reator e, para
as vazbes de ar testadas (200 ~ 1400 mL.min™), variou de 2,08 a 12,95.10°

proporcionalmente as vazoes de ar utilizadas.

3-) Comparando-se ainda os valores de fluxo de oxigénio (Nv) obtidos apéds
pressurizacao, tem-se que estes valores sdo muito maiores do que os valores
citados em literatura para tratamento de residuos (0,25 mmoles de Oz.L"1,h-1). Os
valores aqui obtidos sdo muito maiores que os reportados em literatura (até 3,61
mmoles de O.L".h"), justificando a utilizagdo de reatores “air-lift’ de tubos
concéntricos em processos de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado.
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CONCLUSOES GERAIS

As conclusdes gerais deste irabalho foram:

Foi possivel aclimatar @ manter lodo ativado com bons resultados em
Erlenmeyer de 6 litros pela utilizac8o de agua residudria sintética. Foram testadas
diferentes composicbées e concentragbes de &agua residudria, onde as que
melhores resultados apresentaram foram as composicoes 05 e 06, utilizadas
portanio em maior numero de experimentos no reator “air-lift’ de tubos
concéntricos.

O reator “air-lift” de tubos concéntricos foi construido e operado de forma
continua com utilizacdo de lodo ativado e agua residudria, com objetivo de
obtencdo de pardmetros cinéticos, sendo que o mesmo contou com varias
modificacdes em sua geometria a fim de methorar sua performance hidrodinamica
no tratamento da agua residuaria. O reator foi operado a pressdo ambiente e com
variagdo de pressao (0-1,2 Kgf.cm™). Os resultados experimentais mostraram que
a pressurizacdo do reator acarretou melhora na eficiéncia do tratamento com
consequente aumento da biomassa e diminui¢gao da DQO remanescente.

Foi possivel determinar o coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki) e
coeficiente de retencdo de gas (Eg) em reator “air-lift” de tubos concéntricos
operado a pressao ambiente, sendo o K, estimado para reator operado com
variacéo de pressao. Ambos, Ki; e Eg, aumentaram proporcionalmente as vazbes
de ar utilizadas; o0 Kw aumentou até vazées de ar 1000 mL.min™, apresentando
valor menor que o esperado para 1200 mL.min" de ar, mostrando que a partir
deste valor, ocorre coalescéncia de bolhas.

Os valores de fluxo de oxigénio (Nv) obtidos apés pressurizacao do reator,
sdo muito maicres do que os valores citados em literatura para tratamento de
residuos, justificando a utilizacao de reatores “air-lift” de tubos concéntricos em

processos de tratamento de aguas residuarias por lodo ativado.
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TABELA A 1: Valores da concentragdo de saturacdo de oxigénio (Cs)zso em
agua a 1 atm (Ramalho, 1983):

Temperatura (°C) Oz (mg.L™")

0 14,6
5 12,8
10 11,3
15 10,2
20 9,2

25 8.4

30 7.6
35 7.1

40 6,6

TABELA A.2: Valores de pressao de vapor da agua (Ramalho, 1983):

Temperatura (°C) PY (mmHg)

0 4.579

5 6,543
10 g,202
15 12,788
20 17,535
25 23,756
30 31,824
35 42 175

40 55,324
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TABELA B.1 - Calculo do tempo médio de residéncia das particulas no
reator “air-lift” de tubos concéntricos (F-660 miL.h™"; Q-474 mL.min™):

Ct)

t At E® tEQ) t E(t) At
0,0400 G - 0,0000704 0 0
5 0,8000 5 0,0014082 0,007041 0,035205
12 2,0500 7 0,0036085 0,043302 0,303116
20 2,0000 8 0,0035205 0,07041 0,563281
21 1,9750 1 0,0034765 0,073007 0,073007
26 1,9650 5 - 0,0034589 0,089931 0,449657
36 1,9500 10 0,0034325 0,12357 1,235698
44 1,9500 8 0,0034325 0,15103  1,208238
55 1,9200 11 0,0033797 0,185883  2,04471
65 '1,9000 10 0,0033445 0,217391 2,173913
78 1,8750 13 0,0033005 0,257437 3346682
89 1,8250 11 0,0032125 0,285909 3,145001
114 1,6000 25  0,0028164 0,32107 8026756
143 1,5000 29  0,0026404 0,377574 10,04966
161 1,3500 18 0,0023763 0,382591 6,88664
200 1,1750 39  0,0020683 041366 16,13272
221 0,9000 21 0,0015842 0,350114 7,352403
254 0,8500 33  0,0014962 0,380039 12,54128
265 0,8000 11 0,0014082 0,373174 4,104911
281 0,7750 16 0,0013642 0,383339 6,133427
302 0,6250 21 0,0011002 0,332248 6,977205
322 0,6500 20  0,0011442 0368421 7,368421
340 0,6500 18 0,0011442 0,389016 7,002288
394 0,5000 54  0,0008801 0,34677 18,72558
424 0,4000 30  0,0007041 0,298539 8,95617
462 0,3250 38  0,0005721 0,264302 10,04348
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494
526
555
556

571

609
623

658
731
775
809
842
881
915

0,3000
0,3000
0,3025
0,2100
0,2050
0,1900
0,1650
0,1600
0,1600
0,1300
0,1100
0,1000
0,0905

0,0650

0,0600

32
32
29

15
38
14
21
14
73

34
33
39

0,0005281
0,0005281
0,0005325
0,0003697
0,0003609
0,0003344
0,0002904
0,0002816

- 0,0002816

0,0002288
0,0001936
0,0001760
0,0001593
0,0001144
0,0001056

0,26087
0,277768
0,295525
0,205527
0,206046
0,203678
0,180845
0,181377
0,185319
0,167277
0,150062
0,142405
0,134133
0,100801
0,096638

8,347826
8,888576
8,570212
0,205527
3,090697
7,739799
2,533234
3,808907
2594473
12,21121
6,602711
4841753
4,426391
3,931236
3,285689

1= 226,858min
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TABELA B.2 - Calculo do tempo médio de residéncia das particuias no

_reator “air-lift” de tubos concéntricos (F-370 mLh': Q-287 mL.min”):

t C) At E(Y) LE®) t E(f) At
) 0,0000 0 0,0000000 0 0

2 1,0000 2 0,0015649 0,00313  0,00626
6 1,3250 4 0,0020736 0,012441 0,049765
11 1,3500 5 0,0021127 0,023239 0,116167
15 1,5000 4 0,0023474 0,035211  0,140845
36 1,6000 21 0,0025039 0,090141 1,892958
54 15500 18 0,0024257 0,130986 2,357746
82 1,5250 28 0,0023865 0,195696 5479499
120 1,4250 38 0,0022300 0,267606 10,16901
151 1,3500 31 0,0021127 0,319014 9,889437
190 1,2000 39 0,0018779 0,356808 13,91549
207 1,1000 17 0,0017214 0,356338 6,057746
245 1,0000 38 0,0015649 0,383412  14,56964
251 0,9250 6 0,0014476 0,363341 2,180047
314 0,9000 63 0,0014085 0,442254 27,86197
360 0,8500 46 0,0013302 0478873 22,02817
360 0,7750 0,0012128 0,43662 0

365 0,7500 5 0,0011737 0,428404 2,142019
375 0,6500 10 0,0010172 0,381455 3814554
399 0,6250 24 0,0009781 0,390258 9,366197
415 0,6000 16 0,0009390 0,389671 6,234742
445 0,5500 30 0,0008607 0.38302  11,49061
480 0,5250 35 0,0008216 0,394366 13,80282
530 0,5250 50 0,0008216 0,435446 21,7723
586 0,3100 56 0,0004851 0,284288 1592013
619 0,3000 33 0,0004695 0,29061  9,500141
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686
737
777
813
840
872
800
941
941
967

0,2650
0,2300
0,2100
0,2000

 0,1850

0,1650

0,1700

0,1500
0,1500
0,1300

67
o1
40
36

27

32
28
41

26

0,0004147
0,0003599
0,0003286
0,0003130
0,0002895
0,0002582
0,0002660
0,0002347
0,0002347

- 0,0002034

0,284481
0,265274
0,255352
0,25446

0,243192
0,225164
0,239437
0,220892
0,220892
0,196729

19,06092
13,52897
10,21408
9,160563
6,566197
7,205258
6,704225
9,056573
0
5,114961

T = 297 46min
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TABELA B.3 - Céleulo do tempo médio de residéncia das particulas no
reator “air-lift” de tubos concéntricas (F-470 mL.h™"; Q-198 mL.min™):

t o0 At E(t) LE®) t E(Y).At
1 0,0900 0 0,0002179 0,000218 0

2 0,2250 1 0,0005448 0,00109  0,00109
3 0,7250 1 0,0017554 0,005266 0,005266
5 - 10,9250 2 0,0022397 0,011199  0,022397
8 1,0500 3 0,0025424 0,020339  0,061017
60 0,9500 52 0,0023002 0,138015 7,176755
99 0,8250 39 0,0019976 019776  7,712651
129 0,7750 30 0,0018765 0,24207  7,262107
162 0,7750 33 0,0018765 0,303995 10,03184
192 0,7750 30 0,0018765 0,360291  10,80872
213 0,7500 21 0,0018160 0,386804  8,122881
224 0,7250 11 0,0017554 0,39322  4,325424
266 0,7000 42 0,0016949 0,450847 1893559
347 0,5250 81 0,0012712 0,441102 35,72924
395 0,5000 48 0,0012107 0,478208 22,954
435 0,4250 40 0,0010291 0,447633 17,90557
452 0,3500 17 0,0008475 0,383051 6511864
515 0,3000 63 0,0007264 0,374092 235678
515 0,3000 0,0007264 0,374092 0

522 0,3000 0,0007264 0,379177 2,654237
543 0,2900 21 0,0007022 0,381283 8,006949
569 0,2000 26 0,0004843 0,275545 7,164165
597 0,2000 28 0,0004843 0,289104 8,094915
607 0,1750 10 0,0004237 0,257203 2,572034
699 0,1500 92 0,0003632 0,253874 23,35642
737 0,1250 38 0,0003027 0,2230683 8,476392
756 0,1250 19 0,0003027 0,228814 4,347458
779 0,1250 23 0,0003027 0,235775 5,422821
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804
851

- 886

917
953
893
1009
1091

- 0,1250

0,1000

0,1000

0,1000
0,0800
0,0650
0,0650

0,0800

25
47

35

36
40
16
82

- 0,0003027
- 0,0002421

0,0002421
0,0002421
0,0001937
0,0001574
0,0001574
0,0001453

0243341 6,083535
0,206053  9,684504
0214528  7,508475
0,222034  6,883051

0,1846 6645617
0,156283 6,251332
0,158801  2,540823
0,158499 12,9969

t = 308,824min
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TABELA B.4 - Calculo do tempo médio de residéncia das particulas no
reator “air-lit” de tubos concéntricos (F-850 miL.h™"; Q-474 mL.min™"):

t cm At E@) tEM)  tE®) At
0 0.0150 0 0,0000551 0 0

1 0,1400 1 0,0005147 0,000515 0,000515
1,53 0,3500 0,53 00012868 0001969 0,001043
1,88 0,4500 0,35  0,0016544 0,00311  0,001089
2 0,6000 0,12  0,0022059 0,004412 0,000529
5 0,6500 3 0,0023897 0,011949 0,035846
11 0,8000 6 0,0029412 0,032353 0,194118
13 0,8000 2 0,0029412 0,038235 0,076471
15 0,8000 2 0,0029412 0,044118 0,088235
30 0,8750 15 0,0032169 0,096507  1,44761
56 0,9000 26 0,0033088 0,185294 4,817647
60 1,0500 4 0,0038603 0,231618 0,926471
90 1,0000 30 0,0036765 0,330882 9,926471
170 0,9000 80 0,0033088  0,5625 45

200 0,6000 30 0,0022059 0441176 13,23529
200 0,5750 0,0021140 0,422794 0

207 0,5000 0,0018382 0,380515 2,663603
215 0,4500 8 0,0016544 0,355699 2,845588
227 0,4000 12 0,0014706 0,333824 4,005882
239 0,4000 12 0,0014706 0,351471 4217647
263 0,3800 24 0,0013971 0,367426 8,818235
288 0,3750 25 0,0013787 0,397059 ©.926471
321 0,3500 33 0,0012868 0413051 13,6307
326 0,2500 5 0,0009191 0,299632 1498162
359 0,2200 33 0,0008088 0,290368 9,582132
446 0,1500 87 0,0005515 0,245956 21,39816
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484
- 523
558
624

- 632

632
649

0,1300
0,1050
0,0800
0,0800

0,0650
00600

0,0600

39

35

66

17

0,0004779
0,0003860
0,0002941
0,0002941
0,0002380
0,0002206
0,0002206

0,231324
0,201893
0,164118
0,183529

0,151029

0,139412
0,143162

8,790294
7,873842
5,744118
12,11294
1,208235
0
243375

t=192,501min
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TABELA B.5 - Célculo do tempo médio de residéncia das particulas no
reator “air-ift” de tubos concéntricos (F-290 mL.h™; Q-125 mL.min™"):

t Ct) At E) tE()  LE(M).AL
70,0250 0 0,0000440 0,0000440 0
7 0,8000 0,0014068 0,009848 0,059085
19 0,8000 12 0,0014068 0,026729 0,320748
34 0,9500 15 0,0016706 0,056799 0,851988
52 1,1000 18 0,0019343 0,100586 181054
63 1,0500 11 0,0018464 0,116324 1,279565
90  1,1000 27  0,0019343 0,17409  4,700441
103 1,1000 13 0,0019343 0,199237 2590079
143 1,0250 40  0,0018025 0,257751 10,31002
170 0,9000 27  0,0015826 0,260049 7,264318
193 0,9000 23 0,0015826 0,30545 7,02534
206 0,8000 13 0,0014068 0,280799 3767387
240 0,8000 34  0,0014068 0,33763 - 1147942
265  0,7000 25  0,0012309 0,3262  8,154993
305 0,6500 - 40  0,0011430 0,34862  13,94482
319 0,6000 14 0,0010551 0,336575 4712047
350 05500 31 0,0009672 0,338509 10,49378
384 0,5500 34  0,0009672 0,371393 1262736
444 0,4200 60  0,0007386 0,327923 1967538
487 0,4100 43 0,0007210 0,351118 15,09805
525 0,3900 38 0,0006858 0,360051 13,68192
564 0,3700 39  0,0006506 0,366962 143115
591 0,3400 27  0,0005979 0,353351 9,540472
668 0,3000 77 0,0005275 0,352401 27,13489
684 0,3000 16 0,0005275 0,360842 5773471
725 0,2900 41 0,0005100 0,369722 15,15862
744 0,2900 19  0,0005100 0379412 7,208821
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. 784 .

821
904

924

- 942
982

1026

1040
10986

1132
1189

1216
1256
1291
1326
1368
1396
1409

1438

- 0,2600

0,2600
0,2400

10,2350
0,2250
- 0,2100
0,1900 .
- 0,1850
0,1800
0,1500 -

0,1400

10,1400 .
0,1000
~ 0,0900

0,0800
0,0850

10,0650

0,0600
0,0600

40

37

83

.20
18
40

14
56
36

27

- 40

35
35
42
28
13
29

0,0004572

0,0004572
0,0004220

0,0004132

0,0003957
0,0003693
0,0003341
0,0003253
0,0003165

0,0002638

0,0002462
0,0002462
0.0001758
0,0001583
0,0001407
0,0001495
0,0001143
0,00010585
0,0001055

0,35845
0,375367
0,381522
0,381838
0,372712
0,362636

0,3428
0,338333
0,346915

0,298591
0,292718
0,299365
0,220866
0,204319
0,186541
0,204477
0,159565
0,148663

- 0,151722

14,33802
13,88858
31,66631

7.636766

6,708812
14,50542
15,08319
4,736666

19,42722

10,74929
16,68493
8,08286
8,834649
7,15116
6,528918

.8,588039

4467828
1,832615
4,389951

1 = 434,386min
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Apéndice C

TABELA C.1 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na
entrada do sedimentador (Q=1000 mL.min""; Cs=7,818127).

C Cs-C t Ln(Cs-C)
0,68 7,138127 0 1,965450
0,98 6,838127 1 1,922514
1,51 6,308127 2 1,841839
1,99 5,828127 3 1,762696
2,58 5,238127 4 1,655964

2,97 4,848127 5 1,578592
3,33 4,488127 6 1,501435
3,68 4,138127 7 1,420243
4,00 3,818127 8 1,339760
4,21 3,608127 9 1,283189
4,42 3,398127 10 1,223224
4,58 3,238127 11 1,174995 -
4,78 3,038127 12 1,111241
5,02 2,798127 13 1,028950
5,10 2718127 14 0,999943
5,18 2,638127 15 0,970069
522 2,598127 16 0,954791
5,33 2488127 17 0,911530
5,34 2,478127 18 0,907503
5,34 2478127 19 0,907503
5,42 2,398127 20 0,874688
5,47 2,348127 21 0,853618
5,50 2,318127 22 0,840759
5,53 2288127 23 0,827734
5,60 2,218127 24 0,796663
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5,61
5,61
5,61
561
5,64
5,64
5,64
5,62
5,62
5,67

2,208127
2,208127
2,208127
2,208127
2178127
2,178127

2,178127

2,188127
2,188127
2,148127

25
26
27
28

30

31

33

36

0,792145
0,792145
0,792145

- 0,792145

0,778465

0,778465

0,778465
0,787606
0,787606
0,764596

In{Cs-C)

tempo{min}

FIGURA C.1 - Variagao da concentracao de oxigénio em reator “air-lit” de tubos

concéntricos em relagdo ao tempo (Q - 1000 mL.min™).
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TABELA C.2 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift" de tubos concéntricos com eletrodo instalado na
entrada do sedimentador (Q=800 mL.min™"; Cs=7,818127).

C Cs-C T in{Cs-C)
2,80 5018127 0 1,613057
2,86 4,958127 1 1,601028
3,21 4608127 2 1,527821
3,70 4,118127 3 1,415398
3,91 3,908127 4 1,363058
4,06 3,758127 5 1,323921
4,34 3,478127 6 1,246494
441 3,408127 7 1,226163
463 3,188127 8 1,159434
473 3,088127 9 1,127565
4,82 2,998127 10 1,097988
4,96 2,858127 11 1,050166
4,98 2,838127 12 1,043144
512 - 2,698127 13 0,992558
517 2,648127 14 0,973853
5,29 2,528127 15 0,927479
532 2498127 16 0,915541
5,36 2458127 17 0,899400
5,37 2448127 18 0,895323
5,37 2,448127 19 0,895323
5,40 2,418127 20 0,882993
5,41 2,408127 21 0,878849
5,41 2,408127 23 0,878849
5,48 2,338127 25 0,849350
5,55 2,268127 26 0,818954
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5,568
5,61
5,59

5,60

5,60
5,60
5,61

5,61

565

5,68
- 5,68
5,69
5,69
5,69
5,70
5,70
5,71
5,70
570
5,72
5,72

2,238127

- 2,208127
- 2,228127

2218127
2218127
2,218127

2208127

2,208127
2,168127
2,138127
2,138127
2,128127
2128127
2,128127
2,118127
2,118127
2,108127
2,118127
2,118127
2,098127
2,088127

27
28
29
30
31

32

& & K &

39
40
41
42

- 43

46
47
50
51
56

0,805639
0,792145
0,801161
0,796663
0,796663

- 0,796663

0,792145
0,792145
0,773864
0,759830
0,759930
0,755242
0,755242
0,755242
0,750632
0,750532
0,745800
0,750532
0,750532
0,741045
0,741045
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tempo {min}

FIGURA C.2 - Variagho da concentracdo de oxigénio em reator “air-lift” de tubos
concéntricos em relagio ao tempo (Q — 800 mL.min™).
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TABELA C.3 - Célculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na
entrada do sedimentador {(Q=600 mL..min™"; Cs=7,852355).

C Cs-C t In (Cs_-: Cy
2,43 5,422355 0 1,690530
2,77 5,082355 1 1,625775
2,98 4872355 2 1,583577

13,34 4512355 3 1,506819
3,47 4,382355 4 1477586
3,85 4,002355 5 1,386883
4,04 3,812355 6 1,338247
4,07 3,782355 7 1,330347
4,33 3,522355 8 1,259130
445 3,402355 9 1,224468
4,56 3,292355 10 1,191603
4,58 3,272355 1 1,185510
4,63 3,222355 12 1,170113
465 3,202355 13 1,163887
4,75 3,102355 14 1,132162
4,75 3,102355 15 1,132162
4,75 3,102355 16 1,132162
477 3,082355 17 1,125694
4,81 3,042355 18 1,112632
4,88 2,972355 19 1,089355
4,98 2,872355 20 1,055132
5,02 2.,832355 21 1,041109
4,92 2,932355 22 1,075806
4,91 2,942355 23 1,079210
4,93 2,922355 24 1,072390
4,96 2,892355 25 1,062071
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4,93
4,88
4,87
4,85
4,86
4,99
4,91
5.00
4,99
4,93
4,97
4,94
4,95
4,89
4,93
5,05
5,00
5,02
4,95
4,96
4,99
4,93
4,94
4,79
4,86
4,85
4,85
4,84
4,83
4,84
4,83

2,922355
2,972355
2.,982355
3,002355
2,992355
2,862355
2,942355
2,852355
2,862355
2,922355
2,882355
2,8912355
2,902355
2,962355
2922355
2,802355
2,852355
2,832355
2,902355
2,8923585

2 862355

2,922355
2,912355
3,062355
2,992355
3,002355
3,002355
3,012355
3,022355
3,012355
3,022355

26
27
28

29

30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43

45

6

47
48
49
50
51
52
53

55
56

1,072390
1,089355
1,092713
1,099397
1,096061
1,051645
1,079210
1,048145
1,051645
1,072390
1,058608
1,068962
1,085523
1,085985
1,072390
1,030460
1,048145
1,041109
1,065523
1,062071
1,051645
1,072390
1,068962
1,119184
1,096061
1,099397
1,099397
1,102722
1,106036

1,102722

1,106036
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473 3,122355 57 1,138588
4,78 3,072355 58 1,122444
477 3,082355 59 1,125694
4,76 3,082355 60 1,128933
4,76 3,002355 61 1,128933
4,72 3,132355 62 1,141785
4,75 3,102355 63 1,132162
4,68 3,1723585 64 1,154474
4,71 3,142355 65 1,144973
5,22 2,632355 85 0,967879
5,18 2,672355 100 0,982960
5,32 2,532355 112 0,828150
5,37 2,482355 115 0,900208

1,800000
1,800000 f
1,400000 +
1,200000 +

1,000000 +

In {Gs - G)

0,800000 +
0,600000 +
0.400000 +

0,200000 +

0,000000 it bettimirimimirsiisticpremfmemospieffrepopsisibe bbb
05301520253035404550556065

tempo {min)

FIGURA C.3 - Variacdo da concentracido de oxigénio em reator “air-lit” de tubos
concéntricos em relagéo ao tempo (Q — 600mL.min™).
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TABELA C.4 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénioc em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na
entrada do sedimentador (Q=1200 mL..min™"; Cs=7,852355).

C Cs-C t in(Cs - C)
0,65 7,202355 0 1,974408
0,68 7,172355 1 1,970234
0,71 7,142355 2 1,966043
0,95 6,902355 3 1,931863
1,43 6,422355 4 1,859785
1,54 6,312355 5 1,842509
1,92 5,932355 6 1,780421
2,73 5,122355 7 1,633614
2,99 4,862355 8 1,581523
3,03 4 822355 9 1,573262
3,47 4,382355 10 1,477586
3,78 4,072355 11 1,404222
4,00 3,852355 12 1,348685
4,21 3,642355 13 1,292631
4,54 3,312355 14 1,197659
4,78 3,072355 15 1,122444
5,30 2,552355 16 0,937017
532 2,532355 17 0,929150
5,36 2,492355 18 0,913228
5,37 2,482355 19 0,909208
5,40 2,452355 20 0,897049
5,43 2,422355 21 0,884740
5,47 2,382355 22 0,868090
5,54 2,312355 23 0,838267
5,59 2,262355 24 0,816406
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5,62
5,63
5,62
5,64
5,64
5,60
5,61
5,62
5,61
5,63
5,65
5,64
5,65
5,65
5,70
5,67
5,65

2,232355
2,222355
2,232355
2,212355
2,212355
2,252355
2,242355
2,232355
2,242355
2,222355
2,202355
2,212355
2,202355
2,202355
2,152355
2,182355
2,202355

25
26
27
28
29
30
31

- 32

33

35

37

38
39
40
41

0,803057
0,798568
0,803057
0,794058
0,794058
0,811976
0,807527
0,803057
0,807527
0,798568
0,789527
0,794058
0,789527
0,789527
0,766563
0,780405
0,789527
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2,500000

2,000000

4,500000 -

In {Cs - C)

1,000000 +

0,500000 +

0,000000 2ttt bbbt i
0 2 4 6 8 101214 161820222426 28 30 32 34 36 38 40
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FIGURA C.4 - Variagdo da concentracio de oxigénio em reator “air-lift” de tubos
concéntricos em relagao ac tempo (Q — 1200mL.min ™).
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Apéndice D

TABELA {31 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeragao (Q=200 mL.min™"; Cc=Cs=8,331846).

C Cc-C t in(Cc-C)
1,30 7,031846 0 1,950449
1,70 6,631846 1 1,891883
1,74 6,591846 2 1,885833
1,80 6,531846 3 1,876690
2,04 6,291846 4 1,839254
2,52 5,811846 5 1,759898
3,01 5,321846 6 1,671820
3,46 4,871846 7 1,583473
3,84 4,491846 8 1,502264
4,22 4,111846 9 1,413872
4,66 3,671846 10 1,300695
5,00 3,331846 11 1,203526
5,30 3,031846 12 1,109172
5,62 2,711846 13 0,897630
5,93 2,401846 14 0,876238
5,97 2,361846 15 0,859443
6,40 1,931846 16 0,658476

6,59 1,741846 17 0,554945
6,77 1,561846 18 0,445868
7,04 1,291846 19 0,256072
7.06 1,271846 20 0,240469
7,19 1,141846 21 0,132646
7,29 1,041846 22 0,040994
7,38 0,951846 23 -0,049352
7,51 0,821846 24 -0,196202
753 - - 0,801846 25- -0,220839
7,59 0,741846 26 -0,298614
7,63 0,701846 27 -0,354041
7,73 0,601846 28 -0,507754
7,74 0,591846 29 -0,524509
7,78 0,551846 30 -0,594486
7,83 0,501846 31 -0,689462
7,87 0,461846 32 0,772524
7,91 0,421846 33 -0,863115
8,03 0,301846 34 -1,197839
8,03 0,301846 35 -1,197839
8,08 0,251846 36 -1,378938
8,09 0,241846 37 -1,419455
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8,05
8,08
8,08
8,09
8,09
8,10
8,09
8,11
8,12
8,15
8,15
8,17
8,21
8,20
8,20
8,19
8,20
8,23
8,22
8,23
8,26
8,26
8,26
8,26
8,26
8,28
8,29
8,29
8,29
8,29
8,29
8,29
8,29

0,281846
0,251846
0,251846
0,241846
0,241846
0,231846
0,241846
0,221846
0.211846
0,181846
0,181846
0,161846
0,121846
0,131848
0,131846
0,141846
0,131846
0,101846
0,111846
0,101846
0,071846
0,071846
0,071846
0,071846
0,0718146
0,051846
0,041846
0,041846
0,041846
0,041846
0,041846
0,041846
0,041846

38
39
40
41
42
43

45

46

47

48

49

50

51

52

53

55

56

57
o8
59
60
61
62
63

65
66
67
68
69
70

-1,266395
-1,378938
-1,378938
-1,419455
-1,419455
-1,461682
-1,419455

- -1,505772

-1,551896
-1,704596
-1,704596
-1,821111
-2,104998
-2,026121
-2,026121
-1,953014
-2,026121
-2,284294
-2,190633
-2,284294
-2,633232
-2,633232
-2,633232
-2,633232
-2,633232
-2,959479
-3,173761
-3,173761
-3,173761
-3,173761
-3,173761
-3,173761
-3,173761
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in{Cs -C)

75

tempo (min)

FIGURA D.1 ~ Variagio da concentragéo de oxigénio em relacao ao tempo
(Q — 200 mL.min™).
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Apéndice D

TABELA D.2 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-iift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeracao (Q=400 mL.min™"; Cc=Cs=7,840946).

C Cc-C t In (Cc - C)
0,33 7,510046 0 2,016361
0,85 8,990946 1 1,944616
0,94 6,900946 2 1,931659
1,56 6,280046 3 1,837521
2,22 5,620046 4 1,726500
2,85 4,990946 5 1,607626
3,58 4,260946 6 1,449491
3,93 3,910046 7 1,363779
4,42 3,420946 8 1,229917
4,85 2,990046 9 1,095590
5,30 2,540046 10 0,932537
5,56 2,280946 11 0,824500
5,88 1,960946 12 0,673427
6,07 1,770946 13 0,571514
6,27 1,570946 14 0,451678
6,43 1,410946 15 0,344261
6,57 1,270946 16 0,239762
6,68 1,160946 17 0,149235
6,75 1,090946 18 0,087045
6,83 1,010946 19 0,010887
6,93 0,910946 20 -0,093271
6,97 0,870946 21 -0,138175
6,98 0,860046 22 -0,149723
7,03 0,810046 23 -0,209554
7,06 0,780946 24 -0,247249
7,11 0,730046 25 -0,313415
7.11 0,730946 26 0,313415
7,14 0,700946 27 -0,355324
7,16 0,680946 28 -0,384272
7.16 0,680046 29 -0,384272
7,16 0,680046 30 -0,384272
7,20 0,640046 31 -0,444810
7,20 0,640946 32 -0,444810
7.22 0,620946 33 -0,476511
7,22 0,620946 34 -0,476511
7,24 0,600946 35 -0,509250
7,25 0,590946 36 -0,526030
7.27 0,570946 37 -0,560460
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7,27
7,28
7,29
7,27
7,29
7,29
7,29
7,33
7,36
7,36
7,38
7,40
7.42
7.45
7,46
7,49
7,52

7,57

7,58
7,61
7,63
7,64
7,68
7,71
7,75
7,76
7,79
7,80
7,80
7,81
7,83
7,80
7,81
7,81
7,81
7,80
7,81

0,570946
0,560946
0,550946
0,570946
0,550946
0,550946
0,550946
0,510946
0,484946
0,480946
0,460946
0,440946
0,420846
0,380846
0,380946

0,350846 -

0,320946
0,270946
0,260946
0,230946
0,210946
0,200946
0,160946
0,130946
0,090946
0,080946

0,050946

0,040946
0,040946
0,030946
0,010946
0,040946
0,030946
0,030946
0,030946
0,040946
0,030946

38
39
40
41
42
43

45
46
47
48
49
50
51

52

53

55
56
57
58
59
60
61
62
63

65
66
67
68
69
70
71
72
73
74

-0,560460
-0,578130
-0,596118
-0,560460
-0,596118
-0,596118
-0,596118
_0,671491
-0,723717
-0,732000
0,774474
-0,818832
-0,865250
-0,939185
-0,965097
-1,047122
-1,136482
-1,305835
-1,343441
-1,465570
-1,556152
-1,604718
-1,826685
-2,032969
-2,397487
-2,513971
-2,976985
-3,195496
-3,195496
-3,475505
4514763
-3,195496
-3,475505
-3,475505
-3,475505
-3,195496
-3,475505
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)
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FIGURA D.2 — Variagdo da concentracio de oxigénio em relacdo ao tempo
(Q — 400 mL.min™).
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Apéndice D

TABELA D.3 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos ccncéntriccs com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeragao (Q=600 mL.min™"; Cc=Cs=7,818127).

C
1,68
2,38
3,01

3,59

3,99
4,59
5,08
5,57
5,93
6,15
6,38
6,57
6,73
6,84
6,94
7,01
7,08
7,16
7,21
- 7,21
7,26
7,26
7,29
7,29
7,32
7,32
7,33
7,37
7,37
7,38
7,37
7,42
7,40
7,39
7,40
7,42
7,42
7,45
7,43
7,43

Cc-C
6,138127
5,438127
4 808127
4,228127
3,828127
3,228127
2728127
2248127
1,888127
1,668127
1,438127
1,248127
1,088127
0,978127
0,878127
0,808127
0,738127
0,658127
0,608127
0,608127
0,5658127
0,558127
0,528127
0,528127
0,498127
0,498127
0,488127
0,448127
0,448127
0,438127
0,448127
0,398127
0,418127
0,428127
0,418127
0,398127
0,398127
0,368127
0,388127
0,388127
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in (Cc- C)
1,814520
1,693435
1,570308
1,441759
1,342376
1,171902
1,003615
0,810097
0,635585
0,511701
0,363342
0,221644
0,084458
-0,022116
-0,129964
-0,213036
-0,303640
-0,418358
-0,497372
-0,497372
-0,583169
-0,583169
-0,638419
-0,638419
-0,696900
-0,696900
-0,717180
-0,802679
-0,802679
-0,825247
-0,802679
-0,920084
-0,871970
-0,848336
-0,871970
-0,920984
-0,920984
-0,890328
-0,946423
-0,946423
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7,44
7.46
7.46
7.46
7,44
7,46
7.46
7,46
7,46
7,49
7,49
7,49
7,49
7,49
7,53
7.49
7,51
7,50
7.51
7.51
7.55
7,59
7,56
7.57
7,58
7.58
7,60
7.63
7,65
7,65
7,68
7,65
7,66
7,68
7,71
772
7.71
7,75
7,78
7.80
7.80
7,81
7,79
7.80
7.80
7,80
7,79

0,378127
0,358127
0,358127
0,358127
0,378127
0,358127
0,358127
0,358127
0,358127
0,328127
0,328127
0,328127
0,328127
0,328127
0,288127
0,328127
0,308127
0,318127
0,308127
0,308127
0,268127
0,228127
0,258127
0,248127
0,238127
0,238127
0,218127
0,188127
0,168127
0,168127
0,138127
0168127
0,158127
0,138127
0,108127
0,098127
0,108127
0,068127
0,038127
0,018127
0,018127
0,008127
0,028127
0,018127
0,018127
0,018127
0,028127

40
41
42
43

45
46
47
48
49
50
51
52
53

55

56

57
58
59
60
61
62
63

65
66

- 67

68

- 69

70
71
72
73
74

- 75

76
77
78
79
80
81
82
83

85
86

-0,972525
-1,026868
-1,026868
-1,026868
-0,972525
-1,026868
-1,026868
-1,026868
-1,026868
-1,114355
-1,114355
-1,114355
-1,114355
-1,1143585
-1,244354
-1,114355
-1,177244
-1,145305
-1,177244
-1,177244
-1,316295
-1,477853
-1,354304
-1,393815
-1,434952
-1,434852
-1,522678
-1,670639
-1,783036
-1,783036
-1,979582
-1,783036
-1,844357
-1,979582
-2,224450
-2,321494
-2,224450
-2,686383
~-3,266835
~4,010358
-4,010358
-4,812576
-3,571029
-4,010358
-4,010358
-4,010358
-3,571029
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in{Cs -C)

7,78 0,038127 87 -3,266835
7.8 0,018127 88 -4,010358
7.8 0,018127 89 -4,010358

3,00
2,00
1,00 ]
0,00

1,00 ¢

-2,00 A

3,00 {

-4,00

-5,00

-6,00 L

50 55 60 65 70 V5 B0 85 90 95

tempo k(min)

FIGURA D.3 ~ Variacao da concentracdo de oxigénio em relacac ao tempo
(Q — 600 mL.min™).

263



Apéndice D

TABELA D 4 - Célculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeragao (Q=800 mL.min™"; Cc=Cs=7,818127).

C Cc-C t in(Cc-C)
0,46 7,358127 0 1,995805
1,08 6,728127 1 1,906297
1,71 6,108127 2 1,809620
2,05 5,768127 3 1,752347
3,07 4748127 4 1,557750
3,81 4008127 5 1,388324
468 3,138127 6 1,143626
5,20 2,618127 7 0,962459
5,78 2,038127 8 0,712031
6,17 1,648127 9 0,499639
6,44 o A.378427 - H0 0,320725
6,68 . - 1,138127 11 0,129384
6,85 0,968127 12 -0,032392
6,99 0,828127 13 -0,188589
7,13 0,688127 14 -0,373782
7,19 0,628127 15 -0,465013
7,23 0,588127 16 -0,530813
7,27 0,548127 17 -0,601248
7,34 0,478127 18 ~0,737879
7,34 0,478127 19 -0,737879
7,36 0,458127 20 -0,780609
7,40 0,418127 21 -0,871970
7,40 0,418127 22 -0,871970
7,41 0,408127 23 -0,896177
7,42 0,398127 24 -(0,020984
7.45 0,368127 25 -0,999328
7.46 0,358127 26 -1,026868
7,46 0,358127 27 -1,026868
7,44 0,378127 28 -0,972525
7,48 0,338127 29 -1,084334
7,51 0,308127 30 -1,177244
7.48 0,338127 31 -1,084334
7,51 0,308127 32 -1,177244
7.51 0,308127 33 -1,177244
7.51 0,308127 34 -1,177244
7,51 0,308127 35 -1,177244
7,51 0,308127 36 -1,177244
7,51 0,308127 37 -1,177244
7,52 0,298127 38 -1,210236
7,92 (,298127 39 -1,210236
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In{Cs - C)

7,53
7,52
7,53

7,53

7,55
7,56
7,57
7,57

7,57

7,56
7,57

0,288127
0,298127
0,288127
0,288127
0,268127
0,258127
0,248127
0,248127

0,248127 -

0,258127
0,248127

40
41
42
43

45
46

47

48
49
50

_1,044354
-1,210236
-1,244354
-1,244354
-1,316295
-1,354304
-1,393815
-1,393815
-1,393815
-1,354304
-1,393815

2,50
2,00
1,50 -
1,00 -
0,50 4

0,00
-0,50
-1,00 -
-1,50

-2,00

tempo {min)

FIGURA D.4 — Variacao da concentracao de oxigénio ém relac@o ao tempo

(Q - 800mL.min™).
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Apéndice D

TABELA D.5 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeragéo (Q=1000 mL.min"'; Cc=Cs=7,818127).

C Cc-C t In(Cc-0)
1,62 6,188127 0 1,824247
2,73 5,088127 1 1,626910
3,50 4318127 2 1,462822

4,44 3,378127 3 1,217321
5,08 2,738127 4 1,007274
5,64 2,178127 5 0,778465
6,11 1,708127 6 0,535397
6,51 1,308127 7 0,268596
6,70 1,118127 8 0,111655
6,93 0,888127 9 -0,118641
7,08 0,728127 10 -0,317280
7,22 0,598127 11 -0,513952
7,34 0478127 12 -0,737879
7,40 0,418127 13 -0,871970
7,46 0,358127 14 -1,026868
7,54 0,278127 15 -1,279678
7,65 0,268127 16 -1,316295
7,59 0,228127 A7 -1,477853
7,62 0,198127 18 -1,618848

764 - 0,178127 19 ~-1,725259
7,67 0,148127 20 -1,909686
7,67 0,148127 21 -1,909686
7,67 0,148127 22 -1,909686
7,67 0,148127 23 -1,909686
7,68 0,138127 24 -1,979582
7,69 0,128127 25 -2,054734
7.69 0,128127 26 -2,054734
7,71 0,108127 27 - -2,224450
7,71 0,108127 28 -2,224450
7,71 0,108127 29 -2,224450
7,70 0,118127 30 -2,135996
7,71 0,108127 31 -2,224450
7,71 0,108127 32 -2,224450
7,71 0,108127 33 -2,224450
7,71 0,108127 34 -2,224450
7,71 0,108127 35 -2,224450
7,70 0,118127 36 -2,135896
7,71 0,108127 37 -2,224450
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in{Cs - C)

7,70
7,70
7,71
7,75
7,74
7,76
7,79
7,78
7,77
7,78
7,78

0,118127
0,118127
0,108127
0,068127
0,078127
0,058127
0,028127
0,038127
0,048127
0,038127
0,038127

38
39
40
41
42
43

45
- 46

47
48

-2,135996
-2,135996
-2,224450

-2,686383 -

-2,549421
-2,845127
-3,5671029
-3,266835
-3,033914
-3,266835
-3,266835

3,00 7

2,00 ¢
1,00 4

0,00

-1,00 4
-2,00

-3,00

-4,60

tempo (min)

FIGURA D.5 - Variacdo da concentragio de oxigénio em relacdo ao tempo

(Q — 1000 mL.min™).
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Apéndice D

TABELA D.6 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-hift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeracao (Q=1200 mL.min™"; Cc=Cs=8,331846).

C Cec-C t in (Cc-C)
0,69 7,641846 0 2,033639
1,11 7,221846 1 1,977111
1,37 6,961846 2 1,940445
2,68 5,651846 3 1,731982
3,89 4,441846 4 1,491070
492 3,411846 5 1,227253
5,35 2,981846 6 1,092543
5,81 2,421846 7 0,884530
6,30 2,031846 8 0,708945
6,58 1,751846 9 0,560670
6,91 1,421846 10 0,351956
7,07 1,261846 11 0,232576
7.21 1,121846 12 0,114975
7,26 1,071846 13 0,089382
7,37 0,961846 14 -0,038901
7,47 0,861846 15 -{0,148679
7,47 0,861846 16 -0,148679
7,49 0,841846 17 -0,172158
7,50 . 0,831846. - 18 -0,184108
7,54 0,791846 19 -0,233388
7,55 0,781846 20 -0,246098
7,59 0,741846 21 -0,298614
7.61 0,721846 22 -0,325944
7,61 0,721846 23 -0,325944
7,63 0,701846 24 -0,354041
7,61 0,721846 25 -0,325944
7,61 0,721846 26 -0,325944
7,61 0,721846 27 -0,325944
7,67 0,661846 28 -0,412723
7.66 0,671846 29 -0,397726
7,65 0,681846 30 -0,382952
7,66 0,671846 31 -0,397726
7,65 0,681846 32 -0,382952
7,85 0,681846 33 -0,382952
7,64 0,691846 34 -0,368392
7,65 0,681846 35 -0,382952
7.67 0,661848 36 -0,412723
7,66 0,671846 37 -0,387726
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7,68
7,68
7,68
7,72
7,75
7,78
7,91
7,90
7,91
7,92
8,01
8,11
8,15
8,21
8,30
8,29
8,30
8,31
8,31
8,32
8,31
8,31
8,32
8,32

0,651846
0,651846
0,651846
0,611846
0,581846
0,551846
0,421846
0,431846
0,421846
0,411846
0,321846
0,221846
0,181846
0,121846
0,031846
0,041846
0,031846
0,021846
0,021846
0,011846
0,021846
0,021846
0,011846
0,011846

38
39
40
41
42
43

45
46
47
48
49
50
51
52
53
o4
55
56
57
58
59
60
61

-0,427947
-0,427947
-0,427947
-0,491275
-0,541550
-0,594486
-0,863115
-0,839686
-0,863115
-0,887106
-1,133682
-1,505772

- -1,7045596

-2,104998
-3,446847
~3,173761
-3,446847
-3,823742
-3,823742
-4.435773
-3,823742
-3,823742
-4 435773
-4,435773
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In{Cs -C)

3,00

2,00
1,00 4

0,00

)
-1,00

-2,00 -

-3,00

-4,00 1

-5,00

tempo (min)

FIGURA D.6 — Variagéo da concentragéo de oxigénio em relacio ao tempo

(Q - 1200mL.min™").

270



Apéndice D

TABELA D.7 - Calculo do coeficiente de transferéncia de oxigénio em reator

“air-lift” de tubos concéntricos com eletrodo instalado na saida do tubo de

aeracdo (Q=1300 mL.min™"; Cc=Cs=7,818127).

C Cc-C t in {Cc - C)
0,36 7,458127 0 2,009304
0,88 6,938127 1 1,937032
1,56 6,258127 2 1,833881
2,94 4 878127 3 1,584761
3,80 3,918127 4 1,365614
4,78 3,038127 5 1,111241
5,48 2,338127 6 0,849350
5,92 1,898127 7 0,640868
6,54 1,278127 8 0,245396
6,76 1,058127 9 0,056500
6,97 0,848127 10 - -0,164725
7,15 0,668127 11 -0,403277
7.25 0,568127 12 -0,565410
7,32 0,498127 13 -0,696500
7.41 0,408127 14 -0,896177
7,44 0,378127 15 -0,972525
7,48 0,338127 16 -1,084334
7,51 0,308127 17 -1,177244
7,55 0,268127 18 -1,316295
7,58 0,238127 19 -1,434952
7,60 0,218127 20 -1,522678
7,64 0,178127 21 -1,725259
7,65 0,168127 22 -1,783036
7.67 0,148127 23 -1,809686
7,70 0,118127 24 -2,135996
7,70 0,118127 25 -2,1359986
7,71 0,108127 26 -2,224450
7,71 0,108127 27 -2,224450
7,75 0,068127 28 -2,686383
7,78 0,038127 29 -3,266835
7,78 0,038127 30 -3,266835
7,80 0,018127 31 -4,010358
7,79 0,028127 32 -3,571029
7.80 0,018127 33 -4,010358

- 7,81 0,008127 34 -4,812576
7,80 0,018127 35 -4.010358
7,81 0,008127 36 -4,812576
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FIGURA D.7 - Variagéo da concentragao de oxigénio em relacéo ao tempo
(Q - 1300 mL.min™),
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