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Nomenclatura

Ad = drea transversal do tubo de reciclo (m?)

Ar = area transversal do tubo de aeragdo (m?)

AR = &rea do tubo de aeragéo (m?)

AR* = razéo entre as areas

C = concentragao de oxigénio no liquido (mg.I")

Co = parametro de distribuicao

D = taxa de diluicdo (h™)

D* = diametro da coluna (m)

DBO = demanda bioquimica de oxigénio (mg DBO.I™")
DQO = demanda quimica de oxigénio (mg DQO.I")
(dS/dt) = taxa de consumo de substrato

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

(Eg)d = coeficiente de retencao de gas no tubo de reciclo
(Eg)r = coeficiente de retencéo de gas no tubo de aeracéo
F = vazao de alimentacéo (ml.h™ ou |.h™")

f = fator de convers&o da coluna de liquido em atmosfera (mCA/atm)
GR = velocidade superficial do gas (cm.s™)

H = constante Henry

H* = altura do reator (m)

HI = altura do liquido no reator (cmCA)

IVL = indice volumétrico de lodo (ml.g™)

K = constante de velocidade de reducdo de DQO (h™)

k = constante de velocidade de redugdo de DQO (I/h.mg)
Kia = coeficiente de transferéncia de oxigénio (h™)

(Kw)T = coeficiente global de transferéncia de massa (h™)
K, = coeficiente de transferéncia de oxigénio na fase gasosa (h™)
N = normalidade da solu¢&o de tiossulfato (N)



N, = fluxo de oxigénio (moles/tempo.l)

OD = oxigénio dissolvido (%)

p = presséo parcial de oxigénio na bolha (mmHg)

p = pressao atmosférica (mmHg)

p* = pressao parcial do oxigénio em equilibrio com C (mmHg)

pe = pressao parcial de oxigénio na entrada (mmHg)

Pg = poténcia do gas (KW)

ps = pressao parcial do oxigénio na saida (mmHg)

Pi= presséo total no reator (mmHg)

Q = vazao de ar (ml.min™ ou L.h™)

g = taxa especifica de consumo de substrato (h™"

QD = fluxo de gas no tubo de reciclo (m*h™)

Qo = vazdo de alimentacdo de substrato (ml.h™)

QS = fluxo de gas no dispersor (m>.h™)

r = raio da particula em suspensao (mm)

S = concentracdao de substrato (mg.I" ou g.I"

So = concnetracdo de substrato na alimentagéo (mg.I"" ou g.I"")

SSV = solidos suspensos volateis ou biomassa seca (mg.I"™")

t = tempo (s, min ou h)

th = tempo de retencéo hidraulica (h)

Usr = velocidade terminal das bolhas (m.s™)

(Ug)r = velocidade superficial do gas no tubo de aeragéo (m.s™ oucm.s™)

(Ubr = velocidade superficial do liquido no tubo de aeracéo (m.s™ ou

cm.s™)

Usg = velocidade superficial do gas no tubo de aeragdo (m.s™" oucm.s™)

Usl = velocidade superficial do liquido no tubo de aeragao (m.s" ou
cm.s™)

V = volume do reator “air-lift” (ml)

v = velocidade de seddimentagéo (cm.min™)

V1 = volume gasto de tiossulfato (litro)

V2 = volume da amostra (litro)



VD = volume da dispersdo (m°)

X = concentragdo celular ou biomassa seca (mg.I" ou g.I'")
Xo = concentracao inicial de biomassa seca (mg.I" ou g.
Y = rendimento de lodo (%)



Letras gregas

n = eficiéncia do processo de reducdo de DQO (%)

n* = eficiéncia de transferéncia de oxigénio (%)

n = taxa especifica de crecimento (h™"

6h = tempo de retencéo hidraulica (h)

AP = diferenca de pressao entre os tubos de aeragéo e reciclo
(cmCA)



Siglas

ALFB = reator “air-lift" de leito fluidizado

ALR-TCD = reator “air-lift” de tubo convergente-divergente
TPR = reator de leito fluidizado tri-fasico

DBO = demanda bioguimica de oxigénio

DQO = demanda quimica de oxigénio

IVL = indice volumétrico de lodo

OD = oxigénio solvido



RESUMO

O processo de tratamento de agua residuaria por lodo ativado
foi realizado em um reator “air-lift’ de circulagdo externa, usando um
esgoto sintético com demanda quimica de oxigénio (DQO) de
aproximadamente 1.040 ngQO.l‘1 . O proposito deste trabalho foi
conduzir uma investigacdo sobre o potencial do reator “air-lift” no
tratamento de aguas residuarias. A concentracao de solidos na mistura
liquida variou de 1200 a 3000 mg.I". Apés a adaptagdo de lodo ativado em
substrato sintético, foram feitos experimentos no reator “air-lift” de
circulagdo externa com volume util de 1,55 litros e diametro nominal de 1,5
polegadas, de forma continua até estado estacionario quando entdo foi
determinada a eficiéncia do processo (n ), a constante de velocidade de
reducdo da demanda quimica de oxigénio (K), variando-se a vazao de ar

de 198 a 474 ml.min"' e tempo de reteng&o hidraulicade 3a 7 horas.

O coeficiente de transferéncia de oxigénio determinado com
solugao de sulfito variou de 105,41 a 221 38 h! e o coeficiente de retengao
de gas, (gas hold-up - Eg) de 2,13 a 4,10 para as vazdes de ar utilizadas.
Com vazdo de alimentagdo de agua residudria sintética no reator "air-lift”
de 330,8 m.h"" e DQO inicial 1040 mgDQO.I" , obteve-se, apés 4,1h de
operagao, DQO final de 150 mgDQO.I"" e concentragdo de biomassa seca
de 400 mg.I". Esses resultados indicam o potencial do processo de
tratamento de aguas residuérias por lodo ativado no reator “air lift’, uma
vez que foi possivel atingir 85,6% de redugao de DQO, embora tenha

ocorrido selecdo da microflora durante os experimentos.



SUMMARY

The wastewater treatment process in activated sludge was
carried out in an air-lift reactor with external loop using a synthetic
wastewater with a chemical oxygen demand of 1040mgDQO.I"
approximately.The purpouse of this work was to conduct an investigation
about the air-lift reactor potential in wastewater treatment process. The
suspended solids concentration chanded from 1200 to 3000mg.I" . After
adaptation of activated sludge in synthetic wastewater experiments were
carried out in 1,5 liters air-lift reactor with external loop and nominal
diameter of 1.5in. The reactor was operated in continuous form until steady-
state conditions when the eficiency of process (n) and substrate removal
rate constant (K) was determinated, with gas flow rate from 198 to
474ml.min” and hydraulic residence time from 3 to 7 hours.

The oxigen transfer coefficient was determinated with sulfite
solution ranged from 105.41 to 221.38 h™' and gas hold-up ranged from
2.13 to 4.10 for gas flow rate used. Using a synthetic wastewater feed
solution in air-lift reactor of 330mL.h™" and chemical oxygen demand of
1040mgDQO.I"", final chemical oxygen demand 150mgDQO.I" and final
solids concentration of 400mg.I"" were obtained. These results indicate the
potential of the wastewater treatment process by activated sludge in air-lift
reactor, with chemical oxygen demand removal rate of 85.6% althought a

sludge selection occoured during the experiments.
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1 - INTRODUGAO

Dentre os processos de tratamento de aguas residuarias, 0s
sistemas de lodo ativado tém sido amplamente utilizados devido ao fato de
serem facilmente aplicaveis a efluentes cuja remocdo de carga segue
cinética de primeira ordem e por permitirem reducado da carga poluidora até
limites de lancamento com custos moderados. Deste modo, tem-se
estudado um aprimoramento destes tratamentos, objetivando reduzir os
custos, principalmente com aeragéo, bem como reduzir a area dispendida
na sua construgdo, que tem limitado sua aplicagao principalmente nos
grandes centros, onde a disponibilidade de area, na grande maioria das

vezes, nao existe.

O tratamento de aguas residuarias por processos aerados
ganha um novo impulso com a utilizagéo de reatores “air-lift’. Este tipo de
reator, que & uma invengdo mecanicamente simples, tornou-se uma
alternativa bastante viavel para processos fermentativos aerobicos, como
producdo de acido itaconico por Aspergillus terreus, fermentagao de meio
de cultura newtoniano e ndo newtoniano, fermentagao anaerobica (tendo a
vantagem de funcionar como separador), em particular na produgé@o de

alcool etilico, tratamento de aguas residuarias por batelada, etc..

Nestes reatores, destacam-se a menor demanda de energia,
uma vez que o “air-lift’ ndo requer agitacao mecénica, facilidade de
construgdo em escala industrial, principalmente pela auséncia de partes
moveis e geometria simples, além de terem grande relagdo altura x

diametro, razdo pela qual podem ser construidos em pequenas areas.



Somado a estes fatos, esta o desempenho deste tipo de reator que permite
obter altas taxas de utilizagdo de substrato. Suas condi¢bes operacionais
como vazdo de ar e pressdo, podem ser alterados para manter 0

desempenho do reator, quando a corrente de alimentagéo sofre alteracoes.

Os reatores “air-lift’ sdo caracterizados por uma circulagdo de
fluido em um modelo ciclico definido, através de canais construidos com
este proposito. A diferénca de densidade entre o liquido contendo bolhas
de ar na secéo de fluxo ascendente (“riser’) e do liquido na se¢ado de fluxo.

descendente (“downcomer’) promove a circulagéo do fluido no reator.

Variagbes do reator “air-lit” tem sido desenvolvidas, como
diferéncas na geometria do reator contando com reatores cilindricos e
retangulares, reciclo externo ou tubos concéntricos, tipos de separadores
gas-liqguido e estudos de eficiéencia de transferéncia de oxigénio em

diferentes regides do mesmo.

A baixa solubilidade do oxigénio em agua e seus baixos
coeficientes de transferéncia em caldo de cultura, fazem do reator “air-lift”
um otimo recurso a ser utilizado em processos de tratamento de agua
residuaria, pois se a transferéncia de oxigénio & mais alta neste reator, a
concentracdo de lodo pode ser maior que as utilizadas em processos de
lodo ativado convencionais e assim sendo, o tempo de tratamento e
menor, tornando o processo mais eficiente e com menor custo. A
tecnologia ja existente de construgdo de caixa d’agua e perfuragéo de
pogos artesianos pode ser faciimente adaptada para construgéo deste tipo

de reator, o que torna ainda mais atrativa a sua utilizacéo.



2 - OBJETIVOS E JUSTIFICATIVA

Neste trabalho pretendeu-se estudar o desempenho de um
reator “air-lift’ no tratamento de aguas residuarias por processo de lodo
ativado, de modo a determinar parametros cinéticos como taxa especifica
de crescimento (p), constante de velocidade de reducdo de DQO (K),
coeficiente de morte celular (kd), rendimento celular (Y), eficiéncia da
reducio de DQO, coeficiente de transferéncia de oxigénio (Kj) € 0
coeficiente de retengado de gas (“hold-up” - Eg ).

As vantagens do reator “air-lift’ quando comparado a reatores
convencionais vao desde os custos de implantacao até a operagdo. O
reator “air-lift’ destaca-se por ser de simples construgao, requerer baixa
quantidade de energia por ndo conter partes moveis e poder ser construido
em areas com restricdo de espaco. Entretanto, as maiores vantagens do
reator  “air-lift’ em relacdo a reatores convencionais sdo: maior

transferéncia de oxigénio, com menor custo € menor area.



3 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 - Reator “air-lift”

Grande numero de reagdes quimicas, biologicas e processos
de tratamento de efluentes envolvem manejo de sistemas de trés fases
(gas-liquido-sblido). As particulas sélidas s&o microrganismos na forma de
granulos, suportes enzimaticos ou particulas catalizadoras. ReagGes
quimicas envolvem o uso de gas como hidrogénio, aménia ou ar (oxigénio).
Os sistemas biologicos aerobicos usam essencialmente ar para fornecer o
oxigénio dissolvido. A reagdo ocorre em fase aquosa contendo gas
dissolvido, o qual tem um intimo contato com as particulas solidas. Esses
processos de tratamento de efluentes séo desenvolvidos em sua grande
maioria em reatores convencionais (tanques agitados), colunas de bolhas e
mais recentemente, reatores “air-lift”.

Reatores “air-lift’ vém se tornando uma alternativa bastante
viavel para processos fermentativos aerobicos, devido as altas taxas de
transferéncia de massa obtidas, facilidade de construcdo em escala
industrial, principalmente por ndo conter partes moéveis, refletindo custos de
investimento e operacdo baixos, devido & baixa quantidade de energia
requerida para sua operacao.

De acordo com estudos realizados por BLENKE (1979), citado
por FURIGO (1986), o fermentador “air-lift” pertence a familia dos “loop-
reactors”, os quais sdo reatores bioquimicos, no qual uma diregao definida



de circulagdo é produzida. Este reator pode ser melhor explicado e
definido, tendo-se como uma forma primaria desse equipamento a coluna
de bolhas, que esta diretamente ligada a seu desenvolvimento historico.

A agitacdo em reatores tipo colunas de bolhas & menos
eficiente que a agitacdo mecéanica em tanques agitados classicos, mas
justifica-se o0 seu uso pela auséncia de partes moveis (que provocam,
muitas vezes, o rompimento de micélios) e baixo custo, em contrapartida ao
misturador mecanico, com acessoérios de controle. O que distingue um
reator “air-lift” de uma coluna de bolhas é a recirculagdo orientada do liquido
através do “downcomer” (tubo de reciclo). Este “downcomer” pode ser
conseguido pela inser¢gdo de um tubo central ou linha de reciclo externa
(“loop reactor’) na coluna de bolhas,onde o ar é aspergido, que orientara o
movimento do liquido.

Segundo SIEGEL et al. (1994) o movimento do fluido & devido a
diferenca de densidade da secdo de fluxo ascendente (riser) e a secéo de
fluxo descendente (“downcomer”). A origem do movimento é a zona onde o
gas € injetado, criando a diferenca de densidade do fluido. Esta zona
apresenta fluxo ascendente concorrente em ambas as fases, liquido e gas.
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.

Segundo BELLO et al. (1985) a auto-produgéo de circulagao de
liquido nos reatores “air-lift* tem mostrado dar vantagens adicionais a eles,
por exemplo, aumento da transferéncia de calor comparado a coluna de
bolhas.



Nota-se uma fase mais antiga da literatura que trata da
agitacéo de sistemas pela injecdo de gas. Desta destacam-se, citados por
FURIGO (1986): QUILLEN (1954) que fez recomendag¢des 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 por ar e relacionou, teoricamente, esta poténcia com a
altura do fluido, sua massa especifica, a pressdo atmosférica e o volume do
ar utilizado e SHIUGERL & LUCKE (1977) que estudaram o comportamento
de biorreatores de coluna de bolhas com meio de cultura de leveduras, na
auséncia de células. Estes Ultimos autores mostraram que em um 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 é um reator econémico, especialmente para culturas
aerébicas. MERCHUK e STEIN (1981) estudaram a variagdo do aumento
de volume pela retencéo de gas ( “gas hold-up” ) em reator “air-lift’, através
de uma técnica manomeétrica e a influéncia da velocidade superficial do gas
na velocidade de circulagéo do liquido.

POLLARD e SHEARER (1977) mostraram um desenvolvimento
matematico para calcular o aumento de volume pela retencéo do gas ( “gas
hold-up”),0 coeficiente de transferéncia de oxigénio (K.) € 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 K. aumentou de 2.10“ m.s” para 3,4.10* m.s”, além da nao
necessidade de utilizacdo de bombas ou agitadores internos para misturar o
liquido.



3.2 - Tipos de reatores “air-lift”

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

GASNER (1974) fez uma analise teérica com objetivo de
melhorar a performance da transferéncia de massa em projeto de reator
“air-lift” em cilindros concéntricos, resultando no desenvolvimento do reator
retangular de canal fino para transferéncia de massa. Esta andlise foi feita
de forma a minimizar a coalescéncia de bolhas e maximizar o “buble
entrainment”. Este projeto teve inUmeras vantagens mecanicas sobre o
projeto convencional como o fato de n&o haver partes moveis e requerer
uma Unica fonte de for¢a, o compressor. Para este estudo GASNER (1974)
construiu um reator “air-lift’ em escala piloto de 20 galdes de capacidade,
constituido de secdo retangular (8 x 12 x 48 polegadas - L x C x A),
contendo um anteparo vertical disposto no centro. A aeracédo era feita
através de um tubo disposto horizontalmente 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 s), utilizou solugédo 0,1N de sulfito de sodio e
cobalto como catalizador, obtendo 0,39 mmol de O/l.h para velocidade
superficial do ar no reator de 1 cm.min”. Embora ndo 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 residudrias por lodo ativado admite carga
maxima de 12,5 Ib DBO/1000 pé®.dia, que corresponde a Ky, de 0,25 mmol
de OJ/l.h; os processos de estabilizacdo por contato carga maxima de



30 IbDBO/1000 pe’.dia e K, de 0,6 mmol de O./l.h e lagoas aeradas carga
de 50 ib DBO/1000 pe3.dia e K, de 1,0 mmol de O./l.h. Aumentando o
coeficiente de transferéncia de oxigénio é possivel reduzir o volume do
reator e minimizar os custos de aeragdo e operacao.

ORAZEM e ERICKSON (1979) estudaram a transferéncia de
oxigénio em reator “air-lift” de um e dois estagios (uma coluna sobre a
outra). O tipo de reator idealizado por eles consistia de um tubo dividido em
duas seg¢des por um defletor, sendo o ar aspergido em uma das segbes, o
que causava movimento do liquido no reator devido a diferenca de
densidade do fluido entre as segbes. Utilizando solugdo de sulfito,
observaram um aumento de 40% no “gas hold-up” e 54% no coeficiente de
transferéncia de oxigénio (Ki,) no reator de dois estagios, comparado com o
de um, para a mesma velocidade superficial do ar (2.262 cm.min™ ). Com
velocidade do ar de 2.778 cm.min™', obtiveram o maior valor do “gas hold-
up” (0,575) e com velocidade de ar de 2728cm.min” obtiveram K, da ordem
de 1.500 h™' . A reprodutibilidade dos experimentos mostrou desvios de 6%
entre os valores, que atribuiram a provavel coalescéncia no reator de dois
estagios.

Dois tipos de reatores “air-lift” de tubos concéntricos e reciclo
externo foram investigados por BELLO et al. (1985), que analisaram a
diferenca de presséo entre os tubos (“‘gas hold-up”) e o coeficiente de
transferéncia de massa K, . Para obtengdo de dados para o “gas hold-up”
no tubo de aeracdo e de reciclo, bem como do coeficiente global de
transferéncia de massa, BELLO et al. (1985) utilizaram quatro reatores “air-
lift” de reciclo externo com razdo Ad/Ar (area transversal do tubo de reciclo /
area transversal do tubo de aeracédo ) de 0,11 - 0,69 e em trés reatores “air-
lift” 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 solugéo de
NaCl 0,15 Kmol.m™® e agua. Pela comparagéo dos dois reatores, um de
tubos concéntricos e outro com reciclo externo, foi observado que a
diferenca de presséo (“gas hold-up”) entre o ramo de reciclo e o ramo de
aeracg&o diminuiu de 25 a 30% quando a razdo Ad/Ar aumentou de O a 0,69,
isto &, o aumento da velocidade do gas no reator aumenta com o aumento
da relagdo Ad/Ar. Os principais parametros que afetaram o “gas hold-up” do
tubo de aeracdo em reator “air-lift” foram: velocidade superficial do gas
(Ug). e velocidade superficial do liquido (Ul). no tubo de aeragéo, bem como
a relacdo Ad/Ar. Outros parametros considerados foram: tenséo superficial,
viscosidade do liquido e concentragdes idnicas. As Figuras 3.1 e 3.2 e
respectivas Tabelas 3.1 e 3.2 mostram resultados do “gas hold-up” [(Eg)r]
no tubo de aeracéo (“riser”) e coeficiente global de transferéncia de massa
(Kw)r para varios tipos de reator “air-lift’ e coluna de bolhas estudados por
varios autores.



0.30
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FIGURA 3.1 - Gas hold-up em coluna de bolhas (Eg) e em reatores “air-lift”
no tubo de aeragéo (Eg)r em fungéo da velocidade superficial do gas. BC -
coluna de bolhas; CT - reator “air lift “de tubos concéntricos; EL - reator
“air-lift” de reciclo externo; SC - reator “air-lift’ cilindrico “split” .

( Fonte: BELLO et al., 1985)
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TABELA 3.1 - Legenda para os dados do “gas hold-up” na

Figura 3.1:
Ne ™ R Tivo de AT anufao B ey
reator difusor
1 Voshidas " TEE T T © sgua furo simples
Akita®
2 Kastanek et BC _ agua prato perfurado
al’
3 Deckwer et BC _ agua ejetor
al®
BC _ agua prato poroso
Hills” BC _ agua furo simples
5 Chakravart et CT 3,94 agua prato perfurado
al."’ 1,87
0,83
Gabbani" CT 0,29 agua aerador anelar
7 Hatch’ CT 1,12 meio de aerador anelar
fermentacgao
8 Onken e EL 0,25 agua prato poroso
Weiland®
9 Orazem et SC 1,0 solugdo de furo simples
al.™ Na,S0;

"BG¥ “coluna de bolhas; CT, reator “air-lift"de tubos concéntricos; EL, reator “air-lift"de reciclo
externo; SC, reator air-lift” cilindrico “split”.
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FIGURA 3.2 - Coeficientes de transferéncia de massa em reatores “air-lift”
e colunas de bolhas em fungdo da for¢a pneumatica de entrada do gas.
BC - coluna de bolhas; CT - reator “air lift” de tubos concéntricos; EL -
reator “air-lift” de reciclo externo; SC - reator “air-lift" cilindrico “split” ; RS -
reator “air-lift” retangular “split” .

( Fonte: BELLO et al., 1985 )
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TABELA 3.2 - Legenda para os dados
transferéncia de oxigénio na Figura 3.2:

do coeficiente de

No Referéncia
-  Gabbani™
2 Fukuda et

a' 13
3 Gasner'
4 Botton et al.™
5 Hatch’
6 Lin et al.*?
7 Orazem e
Erickson'®
8 Sinclair e
Ryder'’
9 Schugerl

10 Deckwer et al.
11 Kastaneck
12 Yoshida e

Akita

13 Onken e

Weiland

Tipo de
reator
e

CT
RS
CcT
CT
CT
EL
SC
SC (dois
estagios)
CT
BC
BC
BC
BC
BC

BC

EL

Ad/Ar

026

0,38-1,67

1,0

1,14

0,09

1,12

0,11

1,0

1,0

3,0

0,256

o Liquido

Cagua
solugédo de
Na,SO;
solugdo de
Na,SO3
solugéo de
Na,SO;
solugédo de
Na,S0O;
meio de
fermentagao
meio de
fermentagédo
solucédo de
Na,SO;

agua
agua
agua
agua
agua
agua

agua

agua

Tip5 e
difusor

~aerador anelar

pratos perfurados
modelo em U
anel concéntrico
3 anéis
concéntricos
anel

tubo perfurado

furo simples

anel concéntrico

prato perfurado
prato poroso
ejetor

prato poroso
prato perfurado

furo simples

prato poroso

BCéu,EB‘IUna de bolhas; CT, reator “air-lift"de tubos concéntricos; EL, reator “air-lift"de reciclo

externo; SC, reator &ir-lift” cilindrico “split™: Altura do liquido claro®.



O “gas hold-up” péde ser correlacionado por BELLO et al.
(1985) segundo a seguinte equag&o:

(Eg), = 0,16 (Ug/UN>*" (1 + Ad/Ar)

Onde:

(Eg)r = gas hold-up;

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

(UN) = velocidade do liquido (m.s™ );

Ad = area transversal do tubo de reciclo (m?);
Ar = area transversal do tubo de aeragdo (m?).

Enquanto o “gas hold-up” no tubo de reciclo do reator “air-lift”
de reciclo externo foi muito menor que no tubo de aerag&o ( 0-50% ), no
reator “air-lift” de tubos concéntricos com a mesma taxa de fluxo de gas, o
“gas hold-up” na secdo de reciclo foi cerca de 80-95% daquele no tubo de
aeragdo.Esta grande diferenca entre eles nos dois tipos de reator foi
explicada em termos da geometria, velocidade de circulagéo do liquido e
tamanho das bolhas no tubo de reciclo, entre outros. Para as condigoes do
trabalho desenvolvido, para reator de reciclo externo, o “gas hold-up” do
tubo de reciclo (Eg)q foi encontrado ser fungdo somente do “gas hold-up” do
tubo de aeracgdo (Eg), (BELLO et al., 1985).

(Eg)s = 0,79 (EQ), - 0,057
Para reator tubos concéntricos:

(Eg)s = 0,89 (EQ):
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Segundo BELLO et al. (1985) , o coeficiente de transferéncia de
oxigénio (K..) aumentou em ambos os tipos de reatores “air-lift’, com o
aumento da for¢ca pneumatica de injecdo do gas por unidade de volume de
liquido no reator (Pg/VD)r. Também em ambos os reatores, o K, aumentou
com o aumento da velocidade superficial do gas e decresceu com O
aumento de Ad/Ar. A este ultimo fato, atribuiu-se:

e 0 efeito da variacdo da velocidade do liquido com Ad/Ar;

e 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 aeragdo (fluxo
ascendente), tubos de reciclo (descendente) e separador gas-liquido com
relacdo ao coeficiente global de transferéncia de massa ( Ky, ). Estudaram a
transferéncia de massa da fase gasosa para a fase liquida em vinte tipos de
reatores de diferentes geometrias e demonstraram que o separador exerce
importante papel no valor do K, , que estéa 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 aeragcdo. Desenvolveram uma técnica
indireta para medir a velocidade de recirculagéo do gas no tubo de reciclo e
deste modo a vazao do gas neste tubo.

GR=[(QS +QD)/AR]
Onde:
GR = velocidade superficial do gas;
QD = fluxo do gas no tubo de reciclo;
AR = area do tubo de aeracéo;
QS = fluxo do gas no dispersor.
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A partir dai, SIEGEL e MERCHUK (1987) calcularam a razao
entre a vazdo do gas no tubo de reciclo e de aeragdo (QD/QR). Os
resultados dos experimentos de transferéncia de massa demontraram que 0
parametro (QD/QR) tem influéncia sobre a eficiéncia da transferéncia de
oxigénio do gas para o liquido, uma vez que esta € funcio da geometria e
condicdes de operagdo. 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 aeracdo, como torres de aeracdo e tanques
agitados convencionais. Nos reatores “air-lift” (cilindricos ou retangulares)
estudados, observou-se uma inibigdo da coalescéncia de bolhas no tubo de
aeracdo e/ou um aumento da populacéo de bolhas no tubo de reciclo,
fatores esses que provocaram um acréscimo do valor de K., com aumento
da taxa de entrada do gas. Através da andlise dos resultados concluiram
que:

e 0 separador gas-liquido exerce importante papel no

comportamento do reator “air-lift”;

e um aumento no volume do separador gas-liquido causa uma
reducdo no coeficiente global de transferéncia de massa. Entretanto, isto é
contrabalanceado por um aumento no volume de liquido aerado, com
aumento da eficiéncia de transferéncia de oxigénio do gés para o liquido.
Deste modo, o reator “air-lift” pode ser otimizado para uma transferéncia de
oxigénio requerida e um dado volume de liquido no reator;
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e a razdo (QD/QR) e velocidade do liquido no tubo de aeracéo
(UL) sdo parametros significativos e o aumento deste Ultimo causa um
decréscimo no valor do K..

e 0 reator permite obter alta transferéncia de oxigénio com
baixa poténcia requerida. Aumentando a vazdo de ar ocorre pequeno
decréscimo na eficiéncia de aeracdo, em contraste ao que ocorre nos
reatores convencionais de processos fermentativos e tratamento de aguas
residudrias, isto é, aumento da vazdo 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 alimentacdo de ar, outro 50 cm abaixo do nivel
do liquido e outro 30 cm abaixo do nivel de liquido na segéo de reciclo.
Utilizando velocidade superficial de ar de 3,4 cm.s™, concluiram que o valor
do coeficiente de transferéncia de oxigénio néo foi afetado pela posi¢ao do
eletrodo, isto &, o valor de Ky, foi aproximadamente o mesmo em todas as

secdes do reator.
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3.3 - Reatores “air-lift” em processos fermentativos

SHAMLOU et al. (1994) estudaram um modelo para o “gas
hold-up” e a taxa de circulagdo de liquido em reatores “air-lift" de tubos
concéntricos, baseado em um modelo de fluxo direcional e um balango de
energia que leva em conta as interagdes fisicas entre o liquido, as bolhas de
gas e o caminho do 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 circulagéo de liquido para fermentacéo de uma cultura
de meio newtoniano (Saccharomyces cerevisae) € nao newtoniano
(Saccharopolyspora erythraea). O “gas hold-up” (Eg) e a velocidade
superficial de circulagéo de liquido (Usl), s&o dois dos mais importantes
parametros que caracterizam a hidrodinamica de reatores agitados
pneumaticamente, uma vez que influenciam a transferéncia de massa e de
calor na coluna. A andlise hidrodindmica dos reatores “air-lift” & dificil
porque estes dois pardmetros s&o interdependentes e nado podem ser
preditos separadamente. Uma alternativa para facilitar esta analise foi o
desenvolvimento de equacgdes para o Eg e Usl baseadas em observagdes
experimentais:

Eg = a (Usg)®
Usl = ¢ (Usg)®
Onde:
Usg - velocidade superficial do gas na entrada da coluna, que

pode ser expressa em termos da poténcia de gas na entrada pelo volume
da coluna (Pg/V).
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No estudo realizado por SHAMLOU et al.(1994), um novo
modelo para o “gas hold-up” e circulagdo de liquido foi apresentado. O
modelo foi baseado em interacoes fisicas simples entre o liquido, a bolha e
o caminho do liquido associado com as bolhas. Algumas observacoes
teoricas foram feitas para formulacéo do modelo. Foi considerado um gas
introduzido na forma de pequenas bolhas na base de uma coluna de liquido.
A redugdo de presso sobre as bolhas ao longo da coluna causa aumento
das mesmas e por sua vez promove aumento da circulagéo do liquido ao
redor da coluna por dois mecanismos:

» 0 movimento do liquido é causado pelo transporte do liquido
no caminho das bolhas ascendentes;

« 0 fluxo de liquido no meio da coluna ocorre pela circulagao
natural, devido a diferenca de densidade da mistura gas-liquido no centro e
aquela perto da parede do tanque. Na coluna de bolhas esta diferenca
sempre ocorre porque o aumento das bolhas tende a concentrar-se mais em
direcdo ao eixo da coluna. Em um reator “air-lift” de tubos concéntricos, as
diferencas do “gas hold-up” entre o centro e a regi&o da parede aumentam
significativamente pela presenca do tubo de aspiracéo central (draft tube), o
qual aumenta a circulagdo global do liquido.

A determinacdo do “gas hold-up” pdde ser feita a partir da

equacéo ( SHAMLOU et al., 1994 ):

_ Usg
(C, ¥1)(Usl +Usg) +U 5,

kg
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Esta equacdo requer conhecimento da velocidade superficial total do liquido
(Usl) e velocidade terminal das bolhas na origem (Ugr).

Onde:

Usg = velocidade superficial do gas na entrada da coluna no
tubo de aeracéo;

Usl = velocidade superficial total do liquido;

Ust = velocidade terminal das bolhas na origem;

Co = parametro de distribuicao;

Eg = coeficiente “gas hold-up”.

Observou-se (SHAMLOU et al. , 1994 ) que o “gas hold-up” teve
consideravel aumento para velocidades de gas maiores que 0,2 m.s™’ . Isto
pode ser explicado pela mudanca na hidrodinamica do fluxo na coluna.
Dados experimentais indicaram que néo ha ponto agudo no qual a mudanca
do regime do fluxo ocorre. Como a velocidade do gas aumenta
gradualmente, o “gas hold-up” e a circulagdo do liquido tornam-se
progressivamente menos sensiveis com 0 aumento do fluxo de gas,
indicando uma mudanca no regime do fluxo de borbulhamento homogéneo
até fluxo turbulento agitado.

Tentando melhorar o entendimento das interagcbes entre os
varios parametros que governam o fenémeno de transferéncia de oxigénio
em reatores “air-lift’, TRYSTRAM e PIGACHE (1993) estudaram a
modelagem e simulagdo de um fermentador “air-lift” em escala industrial
usado para produgdo 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 nao
tinham até entdo sido eficientemente analisados em conjunto, de modo a
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otimizar o desenho e construgdo com o melhor controle do reator.
Utilizaram um fermentador “air-lift” de 120 m® para produgio do fermento e
controlaram a concentrag&o de lactose, pH, taxa de aménia, vazéo 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 simulagéo e o tratamento
dos dados experimentais forneceu uma boa exatiddo do modelo, com erro
menor que +10%. Um exemplo da simulagdo ¢ mostrado na Figura 3.3,
onde a variavel medida foi o oxigénio dissolvido, em diferentes condigbes
de operacao (vaz&o de ar e nivel do liquido). O comportamento da curva
obtida (Figura 3.3) é similar para dados experimentais e simulados.Os
resultados obtidos permitiram aumentar a produtividade em 15% e o
rendimento (Kg fermento/Kg lactose) em 6% em plantas industriais.
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FIGURA 3.3 - Exemplo de otimizac¢&o do perfil de transferéncia de
oxigénio.
( Fonte: TRYSTRAM e PIGACHE, 1993)
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A aplicacéo de reatores “air-lift” em processos de fermentacao
industrial vem sendo cada vez maior em comparagéo aos tanques agitados
classicos, uma vez que o reator “air-lift’” ndo requer agitagdo mecanica e a
quantidade de energia requerida por ele & cerca de 1/3 da requerida pelos
tanques agitados (OKABE et al., 1993). Uma outra vantagem € o fato de
que a auséncia desta agitagdo mecanica evita que micélios sejam
destruidos pela forca da pa na agitagéo dos tanques.

Baseados nestes fatos, varios autores vém pesquisando o0 uso
de reator “air-lift’ em processos fermentativos, como OKABE et al. (1993)
que utilizaram um reator “air-lift" para producdo de acido itacdnico por
Aspergillus terreus. OKABE et al.(1993) utilizaram o reator com tubo
modificado “draft tube”, Figura 3.4, para que o reator funcionasse como o de
tubos concéntricos.
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FIGURA 3.4 - Diagrama esquematico do reator “air-lift".
1- reservatorio de anti-espumante; 2- Controlader de anti-espumante; 3-
Bomba; 4- Camisa de agua; 5- Tubo de aeragio; 6- Difusor de ar; 7-
Rotametro; 8- Compressor; 9- Medidor de oxigénio dissolvido; 10-
Controle de nivel; 11- Tanque de &gua esterilizada; 12- Condensador; 13-
Sonda de oxigénio dissolvido; 14- Sensor de anti-espumante; 15- Sensor
de nivel;, 16- Peneira de ago inoxidavel.

( Fonte: OKABE et al., 1993 ).

O reator consistiu basicamente de trés partes: o fundo conico
segurando o dispersor de ar, uma parte cilindrica contendo o “draft tube” e
o topo com separador gas-liquido. Com exceg¢éo 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 formacéo de
grandes pelletes de micelio, melhorando a transferéncia de oxigénio. A
amostragem foi realizada na parte inferior do reator e o seu corpo tinha
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medicdo de oxigénio dissolvido. Enquanto em reator convencional a
velocidade de rotacdo n&o podia ultrapassar os 300 rpm para manter os
micélios do fungo intactos, sem o que a produgdo de &cido itaconico nao
ocorria, com taxa de aeragdo de 0,5 vvm o coeficiente de transferéncia de
oxigénio observado foi de 450 h' e as concentragbes finais de acido e
glicose foram 55 e 22 g.I"", respectivamente. No reator “air-lift" obteve-se Kia
de 2.430 h' para taxa de aeragdo de 2 vvm, O que permitiu obter
concentracéo final de acido de 63 g.I" , com rendimento de 0,53 g/g, além
da redugédo do tempo de fermentacéo de 7 para 4 dias. Apesar de nao ter
encontrado explicagdo satisfatéria para este alto rendimento de &cido
itaconico, OKABE et al.(1993) observaram que utilizando telas no tubo
interno ndo havia formacgdo de pelletes dos micélios, como no reator
convencional, mas sem conjuntos de hifas poucos densos, 0 que permitiu
uma melhor transferéncia de oxigénio aos microrganismos.

GHOST e BHATTACHRYYA (1993) estudaram o efeito da
concentragdo de oxigénio no cultivo de levedura de pao em reator “air-lift".
O reator por eles idealizado consistia de um tubo ou camara principal de
reacdo, no qual havia uma derivacéo em circuito fechado (by pass) onde era
feita a aeragdo, que por sua vez promovia a recirculagao do liquido entre os
dois ramos pela diferenca de densidade. A Figura 3.5 mostra reator “air-
lift"de reciclo externo (convencional) e a Figura 3.6 reator “air-lift” de tubo
convergente-divergente( ALR-TCD).
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FIGURA 3.5 - Reator “air-lift” convencional de reciclo externo com tubo

uniforme de aeragéo.
1- Tubo de aeragao; 2- Tubo de reciclo; 3- Aerador com vidro sinterizado;
4- Entrada de géas; 5- Amostragem; 6- Dreno; 7- Ponto de sonda; 8-
Separador gés-liquido; 9- Prato perfurado ; 10- saida de gas.
( Fonte: GHOST e BHATTACHRYYA, 1993).
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FIGURA 3.6 - Reator “air-lift” modificado de reciclo externo com tubo

convergente-divergente como tubo de aeragao.
1- Tubo de aeracgdo; 2- Tubo de reciclo; 3- Aerador com vidro sinterizado;
4- Entrada de gas; 5- Amostragem; 6- Dreno; 7- Ponto de sonda; 8-
Separador gas-liquido; 9- Prato perfurado ; 10- saida de gas.

( Fonte: GHOST e BHATTACHRYYA, 1993 ).
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A principal diferenca entre o reator “air-lift” convencional e 0
reator ALR-TCD idealizado por GHOST e BHATTACHRYYA (1993), esta na
construgéo do tubo de aeragéo. No primeiro caso (Figura 3.5 ), o tubo de
aeracdo era uniforme e no modificado ( Figura 3.6 ), tinha um tubo
convergente-divergente como o tubo de aeracdo. A alimentacdo do
substrato foi feita de forma continua, com taxa de diluigdo variando na faixa
de 0,08 a 0,165 h™' e para cada experimento determinaram a concentragéo
celular e de glicose apos o estado estacionario ter sido atingido. A taxa de
diluicdo (D) definida como o vazéo de liguido por volume de liquido no
reator (F/V) variou de acordo com a vazdo de alimentacdo que esteve entre
160 e 330 mlLh' . A concentragdo de glicose em estado estacionario e
concentracdo celular (X) foram obtidas a diferentes taxas de diluicdo. As
concentracdes medidas séo mostradas na Tabela 3.3

TABELA 3.3 - Concentracdo de massa em diferentes taxas de diluicdo no
reator “air-lift” tubo convergente-divergente.

S (g/l) D (1/h) 1/D X (o) OD (%)
o2 oo 1250 1860 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 diluigdo; X, concentragéo celular; OD,
porcentagem de oxigénio dissolvido.
( Fonte: GHOST e BHATTACHRYYA, 1993)
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Pode-se ver que a producdo de massa celular com a taxa de
diluigdo D n&o seguiu 0 modelo cinético proposto por Monod. No sistema
convencional, quando D aumenta X permanece constante, mas a
produtividade (DX) aumenta. Neste estudo, para um aumento de D, houve
um aumento de X. A taxa 6tima de diluigio encontrada foi de 0,165 h™ com
producdo de massa celular maxima de 243 g.I' . Devido ao aumento
gradativo de X com D, houve uma maior demanda de oxigénio, razado pela
qual o ar foi enriquecido com oxigénio puro. A variacdo da saturacao de
oxigénio foi de 21 a 60%, sendo que com 60% de oxigénio a concentragao
de massa celular aumentou de 46,39% quando a taxa de diluicdo aumentou
de 0,080 e 0,164h™ respectivamente.

HEIJNEM et al. (1992) estudaram o efeito de pequenas
particulas com r = 0,1mm em suspensdo , nas quais ocorreu imobilizagao
de células formando biofilmes e do tempo de retencdo hidraulica sobre a
formacdo destes biofiimes em reator “air-lift”. Mostraram que pequenas
particulas brutas tém melhor formacdo de biofilme em baixo tempo de
retencdo hidraulica, como consequéncia do fato de que o crescimento de
células em suspensao foi minimo a partir destas condigdes. O processo de
formacdo de biofiime constou de trés fases: crescimento de células
individuais até formacdo de coldnias; crescimento das micro-colfnias até
pequenos biofilmes e crescimento do biofilme. A principal vantagem deste
tipo de processo de tratamento foi a possibilidade de manter alta
concentracdo de biomassa no reator, o que foi possivel pela facilidade de
separagdo ou sedimentagdo das particulas. Devido a grande area de
superficie de contato particulas/liquido (2.000 - 400 m?/m?) biofilmes de fina
espessura foram formados, nao havendo entdo problemas de difusdo de
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oxigénio no reator. Estas caracteristicas permitiram aplicar alta carga
volumétrica (10 Kg DQO/m? dia) combinada com uma baixa carga de lodo
(0,3 Kg DQO/Kg massa microbiana.dia), obtendo boa nitrificacdo mesmo
em temperatura baixa e baixa producdo de lodo com pequena area
requerida. Observaram que a formagdo de biofiimes em reator “air-lift’ é
diferente da formacéo de biofilme em sistemas convencionais, sendo fun¢ao
das variaveis:

» 4rea de contato relativamente alta;

« condicdes de fluxo turbuiento;

« geometria esférica do biofilme;

» mudanca na area superficial do biofiime durante a formacao
do mesmo.

O fendmeno de formacdo de biofilmes sobre estas pequenas particulas no
reator “air lift", operado em regime turbulento, foi de 6bvia importancia para
performance do processo, especialmente a lavagem do biofilme devido ao
cisalhamento que pode ter um efeito dominante. A partir disso, realizaram
estudos em relacdo a: efeito do tipo de suporte; efeito do tempo de retengéo
hidraulica e dinamica dos processos de formagéo de biofilmes. Os suportes
utilizados foram ensaiados sobre as seguintes condigdes: velocidade
superficial do gas de 3,8 cm.s' : temperatura de 35°C; concentrag@o do
suporte de 125 g.I" e tempo de retencéo hidraulica de 1 ou 2 horas. O efeito do
tempo de retencéo hidraulica (6h) na formag&o do biofilme mostrou que sempre
havera competicdo entre microrganismos crescendo em suspensdo e no
biofilme. Variando o tempo de retengdo hidraulica, observaram maior
crescimento dos biofilmes em baixos tempos de retencéo hidraulica, enquanto
que com valores altos a biomassa em suspensao foi lavada. A maxima quantia
de biomassa acumulada no reator “air lit’ dependeu das caracteristicas do
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suporte e da taxa de separacéo entre o biofilme e o suporte (HEIJNEM et al.
1992).

As caracteristicas hidrodindmicas 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 distribuicao
uniforme de pequenas bolhas, o regime de fluxo é chamado de
borbulhamento homogéneo. Este tipo de fluxo é desejado, particularmente
em situagdes onde a transferéncia de massa gas-liquido é importante,
devido a maior area de contato das bolhas. Muitos reatores “air lift”
industriais operam em condi¢des nas quais a vazdo de gas é alta para
manter o fluxo de bolhas. Como a vazédo de gas aumenta, um fluxo
turbulento é desenvolvido. Os reatores “air-lift” e coluna de bolhas séo
geraimente desenhados para operar neste regime de fluxo. Em altas vazoes
de gas, observa-se uma transicéo do fluxo turbulento a fluxo lento (slug
flux) onde as bolhas crescem o bastante para ocupar aproximadamente o
diametro da coluna ( SHAMLOU et al.,, 1994 ).

Um critério que geralmente é 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 valores locais de K. em cada regido do reator foi apresentado.
Usualmente é feito o critério de que o reator “air-lift’ comporta-se como um
tanque agitado ideal, entretanto mostraram que a mistura no reator &
diferente em cada regido do mesmo, sendo pouco misturado perto do tubo
de aeracdo e tubo de reciclo e bem misturado no separador gas-liquido.
Como consequéncia, o K, foi afetado pela altura do reator e desenho do
separador gas-liquido. Diferentes posicdes da sonda de medida de oxigénio
dissolvido foram testadas, bem como dois métodos de medidas de Ka
(método de oxidagdo com sulfito e esgotamento do oxigénio dissolvido com
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nitrogénio), que mostraram a variagéo deste coeficiente com a posi¢ao da
sonda.

LELE e JOSHI (1992) apresentaram um estudo de modelagem
de reator “air-lift" de reciclo externo a funcionar como um reator “air-lift” de
leito fluidizado ( ALFB ), pela fluidizagdo de particulas leves no
“downcomer”. O reator “air-lift’ de leito fluidizado mostrou baixo nivel de
rompimento de células e alto grau de flexibilidade operacional. A simulagao
dos resultados foi feita para um sistema ar-dgua em reator de 100m° .
Foram estudados efeitos de varios parametros de operagdo: densidade de
solidos, uso de mistura de ar com oxigénio e o desenho do reator variando-
se a razdo entre area do “riser’ e do “downcomer” ( Ar/Ad ) e razéo entre a
altura do reator ( H* ) e dié@metro da coluna (D*) ( H*/D*). O ALFB foi muito
mais atrativo que o reator tri-fasico 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.m2) comparada ao TPR ( 4-
10KW.m™ ) para as mesmas condicdes. O rompimento de células no ALFB
foi de duas a trés vezes menor que no TPR. Como a razdo 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 circulagdo de
liquido. O K, foi estudado em relacdo a alguns parametros operacionais
como: concentracdo de produto, velocidade superficial do gas, densidade
do solido e composicdo do gas. Observou-se que quando a concentracao
do produto aumentava a velocidade de circulagdo diminuia para uma
velocidade de gas constante. O K, entre a fase solida e a liquida nédo
mudou significativamente com o aumento 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 de
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produto aumenta o 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 K, passa por um ponto de
maximo em valores crescentes de densidade das particulas para entéo cair
para valores de densidade de solidos ( valor 6timo encontrado foi de
700Kg.m® em 0,05m.s” de velocidade do gas ). Foi observado ser
satisfatoria a performance do ALFB com substituicdo de 50% do oxigénio
puro por ar. Com base nos dados obtidos, simulacdo e modelo matematico
utilizado, os autores recomendaram que 0 “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 apés fechadas as entradas de gas e liquido. Observaram que o
“gas hol-up” aumentava com a taxa de aeracgdo e diminuia com o aumento
da velocidade do liquido. Inserindo um misturador estatico (Koch mixer) no
reator, observaram maior 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 aeragdo com
oxigénio puro, aumentou com O aumento da taxa de aeragdo, porém, a
eficiéncia da transferéncia do oxigénio diminuiu. Utilizando telas com furos
de 1/16 de polegada na base da coluna € misturador, obtiveram 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 solugéo de
poliacrilamida. Comparando valores do K., com e sem misturador estatico
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no tubo central, onde o ar era aspergido, observaram que este valor
aumentava nao s6 com o aumento da velocidade do ar, mas também com a
presenca do misturador estatico, porém O cCONsumo de poténcia aumentou
com a utilizagdo 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 K, variou na faixa de 0, 95 a 2,30 h

para a agua e 0,90 a 2,60 h™ para a solugéo de poliacrilamida.

Com o proposito de conduzir uma investigacao preliminar do
potencial do reator “air-lift” para tratamento de aguas residuarias por lodo
ativado em batelada sequencial, SIEGEL et al. (1994) construiram um
reator “air lift” de 200 litros, usando como solugdo alimentadora esgoto
sintético de 1.050 ngQO.I'1 O abastecimento do reator em batelada foi
feito com agua residuaria sintética e lodo de esgoto sanitario previamente
aclimatado, o qual permaneceu no reator pelos diversos ciclos do processo.
A isto seguiram-se estagios do processo aerado que foram realizados em
um mesmo reator. A concentragéo de solidos suspensos na mistura liquida
foi mantida em aproximadamente 2500 mg.I" . A performance do reator foi
considerada excelente com uma reducdo de DQO de 99,6% com média
final de solidos suspensos no efluente de 49 mg.I" e indice volumétrico de
lodo (IVL) de 67,2 ml.g’ de soélidos suspensos. Estes resultados
preliminares demonstraram o potencial do reator “zir-lift”, tendo sido obtido
um efluente de alta qualidade. Os resultados indicaram que cargas
organicas altas podem ser tratadas com tempo de aeracao reduzido € O
namero de ciclos diarios aumentados.

!
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4 - MATERIAIS E METODOS

4.1 - Materiais
4.1.1 - Substrato sintético
Para a realizacdo do experimento, foi usada como agua
residudria sintética ( substrato sintético ), uma modificacdo da receita

empregada por SIEGEL et al.,1994, segundo Tabela 4.1:

TABELA 4.1 - Composigdo de agua residuaria sintética.

Componente Concentracdo(g.l” )
Glicose 18,30
Caseina hidrolizada 1,67
Uréia 4,32
NaHPQO4.7H.0 3,77
KH.PO4 2,00
MgS04.7H0 0,50

FeSO4.6HzO 0,29




4.1.2 - Aclimatagao do lodo

Coletou-se lodo na corrente de reciclo do sistema de
tratamento do abatedouro de aves Pena Branca. Esse lodo era composto
por populagdo mista de bactérias, protozoarios, rotiferos, fungos, etc.,
determinados apds exame microscopico. Para a aclimatacdo do lodo a
consumir o substrato sintético, uma amostra de 3 litros deste lodo foi
colocada em uma caixa tipo aquario de seis litros com aeracéo.
Diariamente a aeracdo era interrompida e apds a sedimentacéo do lodo,
500ml do liquido sobrenadante era retirado e substituido por uma mistura
de agua residuéria e substrato sintético, em proporcoes variaveis, conforme
Tabela 4.2:

TABELA 4.2 - Aclimatacdo de lodo de tratamento de agua
residudria de industria avicola em substrato sintético:

Fase Agua residuaria (%) Substrato sintético(%)
1 80 20
2 60 40
3 40 60
4 20 80
5 0 100

Apobs a fase 5 ou 50 dia, o lodo foi alimentado apenas com
substrato sintético diluido 1/5 até que o volume do reator fosse trocado trés
vezes. O lodo assim adaptado foi mantido por alimentagéo e descarte até a

conclusdo do experimento.
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4.1.3 - Manutencéao do lodo aclimatado

O lodo aclimatado foi mantido em caixa construida de vidros
planos com pedras porosas no fundo. Diariamente 1 ou 1,5 litros do volume
eram retirados e igual volume de agua residuéria sintética ( item 4.1.1 )
diluida 1/5 era adicionado a caixa. Quando necessario, parte do volume da
caixa era retirado sem prévia sedimentacdo dos sdlidos suspensos, de
forma a manter a concentracdo dos mesmos aproximadamente constante,
monitorando através do indice volumétrico de lodo (IVL ), conforme item
423.6.

4.1.4 - Reator “air lift”

4.1.4.1 - Construcéo do reator “air-lift ”

O reator com volume (til de 1350 mi, foi contruido de tubos
PVC. O corpo principal constava de tubo de 1,5 polegadas de diametro
nominal e 1,35 m de altura, com extremidade inferior rosqueada e tapada
com “caps”. O reciclo do liquido foi feito por uma derivagdo com tubo de 0,5

polegadas de didmetro nominal.

Posteriormente foram adaptados ao reator um separador de
bolhas (separador gas-liquido) e um sedimentador conforme Figura 4.1.
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FIGURA 4.1.-: Reator “air-lift” de circulagao externa com
sedimentador (V=1550ml). 1 - corpo do reator; 2 - linha
reciclo; 3 - separador de bolhas; 4 - sedimentador; 5 -

tomada de amostras; 6 - alimentagéo; 7 - aeragao.
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4.2.- Métodos

4.2.1 - Operagdo do reator “air lift”

O reator “air lift” foi operado de forma continua e a cada ciclo
de operacao o experimento foi interrompido, apds o estado estacionario ter
sido atingido.

A aeragéo foi promovida por um mini compressor que injetava
ar na extremidade inferior do reator através de pedras porosas, cuja vazao
foi controlada por rotametro. A alimentacdo de substrato foi feita também
pelo “caps” inferior, com auxilio de uma bomba peristaltica e um
temporizador. Foram usadas diferentes vazoes de ar e de alimentacdo de
substrato a cada experimento, sendo que as vaz0es de ar variaram de 198
a 474 mi.min" e as de alimentagédo de 174 a 480 mi.h™'. A temperatura
manteve-se em 27°C + 1°C e o pH da mistura no reator foi controlado na
faixa de 6,2 a 8,0.

Para cada experimento, foram coletadas amostras no reator, a
intervalos regulares de tempo por uma tomada de amostra na parte média

do reator.

O tempo de operacéo do reator variou a cada experimento, de
acordo com a vazao de alimentacéo utilizada, tomando-se o cuidado de se
manter uma margem de seguranca de trés vezes o tempo de residéncia,
para assegurar que o estado estacionario fosse atingido.
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4.2.2 - Determinacao dos parametros cinéticos

Os parametros cinéticos determinados foram: taxa especifica
de consumo de substrato ( q ) e constante de velocidade de reducao da
demanda quimica de oxigénio ( K).

4.2.2.1 - Determinacdo da constante de velocidade de
reducao de DQO (K)

Para a deterninacdo da constante de velocidade de reducao de
DQO utilizou-se as equagdes (5) e (6) derivadas do balango de substrato.
Do balango de substrato temos:

Qo So = Qo S + (dS/dt )V (1)
de onde :
Qo (So - S) = (dS/dt )V (2)

Dividindo a equacéo (2) por X e V, temos:
(So-S)/(Xth)=1/X(dS/dt)=q (3)
onde :

t, = V/Qo € o0 tempo de retenc¢ao hidraulica.
q = taxa de especifica de consumo de substrato.
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Para a cinética de reducdo de DQO de primeira ordem, temos:

dS/dt =KS 4
Substituindo (4) em (3):

q=(Se-S)/(Xth)=kS (5)
onde:

k=K/X (6)

4.2.3 - Métodos analiticos

4.2.3.1 - Demanda quimica de oxigénio

Para determinacdo de DQO utilizou-se o método da ampbla ,
onde o agente oxidante é o dicromato de potassio em acido sulfurico, tendo
como catalizador o sulfato de prata. A curva padrdo foi construida
utilizando-se solugdes de diferentes concentragdes de biftalato de potassio
e esta mostrada no Apéndice A ( American Public Health Association,
APHA, “Standard Methods”,1985).
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4.2.3.2 - Concentracao de biomassa seca (S.SV)

Para obtencdo da biomassa seca, amostras do liquido do reator
foram centrifugadas a 3000 rpm por 15 min., o sobrenadante foi separado
para posterior analise de DQO e o preciptado foi ressuspendido em agua
destilada e centrifugado nas mesmas condigcdes. Esta operagéo foi repetida
trés vezes, sendo que o Ultimo preciptado foi levado a estufa a vacuo e séco
a 60°C até peso constante. A massa de lodo das amostras foi determinada
ent&o por gravimetria.

4.2.3.3.- Determinagdo do coeficiente de transferéncia
de massa, K, pelo método de oxidagéo de sulfito.

O coeficiente de transferéncia de massa, K. , foi determinado
pelo método de oxidacdo de sulfito.

O reator cheio com solucdo de sulfito 0,5N foi aerado com
vazdes de ar variando de 125 a 474 mi.min™ .

O principio do método esta baseado na seguinte reacao:
SOz +1% 0, S04
que é uma reacdo de cinética de ordem zero.

Para determinar o oxigénio transferido, aliquotas de 5ml do
liquido do reator reagiram com iodo em excesso ( 20ml; 0,1 N).
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SO5 + 1L & SOs + 2H" + 2i

O excesso de iddo foi determinado com solugao ( 0,1N ) de
tiossulfato de sodio.

l, + 28203= o 21 + S40e= )

Assim. o fluxo de oxigénio foi determinado pela equagao
abaixo:

Ny = N.Vi/4tV; (7

Onde:

N = normalidade da solugéo de tiossulfato;

V; = volume gasto de tiossuifato ( litros );

t = intervalo de tempo entre uma amostra e outra ( minutos );
V, = volume da amostra ( litros );

N, = fluxo de oxigénio (moles por minuto.litro).

A partir dai, determinou-se K, pela equagéo abaixo:
Ny = Ky.p (8)
onde;

p é a pressdo parcial de oxigénio nas bolhas de ar;

K, & o coeficiente de transferéncia de oxigénio com respeito a
fase gasosa.
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O K, foi determinado pela equacgéo abaixo:

Ka =H.K ©)

onde H é a constante de Henry

Uma deducdo para o célculo do coeficiente de transferéncia de
massa pode ser encontrada no Apéndice B.

4.2.3.4 - Determinacao do “gas hold-up” (Eg)

Foram feitas tomadas de pressdo na altura média do tubo de
aeracdo e de reciclo e as respectivas pressoes foram lidas em um
manémetro inclinado a 30°, utilizando agua como fluido manomeétrico.
Foram utilizadas vazbes de ar compreendidas entre 125 e 474 mi.min? . O
Eg foi calculado pelo quociente da diferenca de presséo entre os tubos (AP-
cmCA) e a coluna de liquido no reator sem aeragao (HI - cmCA).

4.2.3.5.- Determinacao de pH

O pH foi determinado com potenciémetro digital.
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4.2.3.6 - Indice volumétrico de lodo (IVL)

O indice volumétrico de lodo foi determinado pela
sedimentacdo de 1000mi de suspensdo de lodo do reator “air-lift” em
proveta de 1.000ml! por 30 minutos. Anotou-se entdo o volume de lodo
sedimentado, lido em ml. A concentragdo da biomassa foi determinada
usando uma amostra da suspensao do reator, e o IVL foi expresso como o
volume em ml ocupado por 1g de sedimento do sélido seco (GRAY, 1990).

IVL = V/SSV.1.000 (ml/g) (10)
Onde:
V = volume do lodo sedimentado;

SSV = concentragdo de solidos (biomassa) na mistura liquida
do reator.
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5 - RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 - Aclimatacao e caracteristicas de sedimentacgao do
lodo

O lodo proveniente do abatedouro de aves Pena Branca, foi
aclimatado conforme o item 4.1.2. Ap6s aclimatado, o lodo apresentou cor
parda € O exame €em microscopio mostrou uma populagdo mista de
bactérias isoladas, filamentosas, protozoarios, rotiferos, fungos, etc.. O pH
foi controlado na faixa de 6,2 a 8,0. Seu monitoramento foi feito através do
indice volumétrico de lodo, IVL (item 4.2.3.6) que variou de 33 a 110ml.g™.

A Figura 5.1 mostra um exemplo de sedimenta¢éo em proveta
de 1000ml, cuja velocidade de sedimentagao ( v ) foi de 0,46 cm.min’™.
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FIGURA 5.1 - Curva de sedimentacao de lodo ativado.
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5.2 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (Ki2) e de
retencdo de gas (Eg).

A Tabela 5.1 mostra valores de K, determinados pelo método
de oxidacdo de sulfito (item 4.2.3.3) e de coeficiente de retencéo de gas
(Eg) determinado pela diferenca de pressdo (AP) entre 0s ramos central e
de reciclo conforme item 4.2.3.4.

TABELA 5.1 - Coeficiente de transferéncia de oxigénio (K.) €

retencéo de gas (Eg) em reator “air-lift” de circulagdo externa.

Q Kia AP* Eg.10°
(ml.min™) () (cm CA)

125 51,51 0175 1,59
198 105,41 0,235 2,13
287 147,41 0,300 2,72
383 198,45 0,375 3,41
474 221,38 0,450 4,09

*AP - centimetros de coluna de agua
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Pela Figura 5.2 observa-se qué o K. e o Eg aumentaram com a
vazao de ar. O K., aumentou linearmente com a vazéo de ar na faixa de 198
a 383mi.min"' de ar, apresentando valor menor que o esperado para
A74ml.min" , provavelmente porque a partir deste valor , ocorra
coalescéncia de bolhas.Em relagdo ao Eg, este, teve aumento linear com as
vazoes de ar utilizadas.

250 500
200 | 1 400

150 1300

Kla (h-1)
(0163

1200

100 |

50 |

100
0 0
0 100 200 300 400 500

vazao de ar (ml.min-1)

FIGURA 5.2 - Variagédo dos coeficiente de transferéncia de
oxigénio (Ki.) e de retencdo de gas (Eg) em reator “air-lift “de circulacao

externa em relagéo a vazéo de ar (0 Kia ; # EQ).

Dados de literatura confirmam o aumento do K. € Eg com O
aumento da vazéo de ar (SIEGEL et al., 1994). GASNER (1974) utilizando
reator “air-lift” retangular de canal fino, determinou K. pelo método de
oxidacéo de sulfito obtendo 0,39mmolO- /l.h para velocidade superficial do
ar de 1cm.min”', estimando que para velocidades maiores poderia chegar a

140mmolO2/l.h sendo que no tratamento convencional o valor alcangado foi
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de 0,25mmolOz/l.h. ORAZEM & ERICKSON (1979), compararam um reator
“air-lift"de dois estagios com o de um estagio obtendo um K de 1500n" e
Eg de 0,575 para velocidades de ar 2778 e 2728 cm.s™ respectivamente.
OKABE et al. (1993) obtiveram Ki, de 2430n" e STEJSKAL & POTUCEK
(1985) obtiveram K, na faixa de 0,95—2,30h".
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5.3 - Eficiéncia do processo de reducio de DQO em
reator “air-lift"de circulagao externa.

Foram feitos varios ensaios no reator “air-lift’ de circulagao
externa, operado de forma continua, onde variou-se a vazéo de ar, vazéo de
alimentagdo ou tempo de retencdo hidraulica, concentracdo da agua
residuaria sintética (DQO inicial), mantendo-se constante o volume de
liquido no reator (com sedimentador V=1.550mi, sem sedimentador
Vv=1.350ml). A eficiéncia do tratamento (n) foi avaliada em termos de
percentagem de reducdo de DQO, como sendo a converséo do substrato
pela formula:

n=[(So-S)/Sol. 100

A temperatura foi de 27 + 1°C e o pH varioude 6,2 a 8,0.

Comparando-se 0S resultados da Tabela 52, para O
experimento 01 € 02, observa-se que para uma mesma vazdo de
alimentagéo de 330.8ml.min" de agua residuaria sintética, um mesmo
volume de mistura liquida no reator “air-lift’ de circulagao externa sem
sedimentador (V=1350ml) e consequentemente um mesmo tempo de
retencao hidraulica de 4 1horas, atingiu-se uma eficiéncia de redugdo de
DQO de 85,60% com vazéo de ar de 198ml. min" (experimento 01) e de
69,20% para uma vazao de ar de 474ml.min”' (experimento 02). Dai, deduz-
se que a vazdo de ar pode ser, nas condicdes do processo descrito,
reduzida mantendo-se uma alta eficiéncia de reducao de DQO e reduzindo-

se os custos de operacao.
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As Tabelas 5.3 e 5.4 mostram condicbes operacionais do reator

“gir-lift" de circulagdo externa sem sedimentador, ap6s ter sido atingido

estado estacionario, para 0s experimentos 03-04 e 05-06, respectivamente.

TABELA 5.2 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética tratada

por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo externa sem

sedimentador.

Condicdes de operagao

Experimento 01 Experimento 02
Vv 1350mi 1350ml
So 1040mgDQO.I" 1040mgDQO.I"
S 150mgDQO.I" 320mgDQO.I"
Xo 2230mg.I" 1505mg.I"
) 400mg.!" 430mg.1"
Q 198ml.min™ 474ml.min”
F 330,8ml.h" 330,8ml.h”
th 4,1h 4,1h
85,6% 69,2%
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TABELA 5.3- Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética tratada

por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo externa sem

sedimentador.

Condicoes de operagao

Experimento 03 Experimento 04
\Y 1350mi 1350ml
So 1040mgDQO.I" 1040mgDQO.I"
) 270mgDQO.I" 170mgDQO.I"
Xo 2169g.1" 1725mg.I"
X 240mg.I" 181mg.I"
Q 287ml.min’ 287ml.min”
F 174,8ml.h" 255mi.h"
th 7,2h 5,3h
74% 83,65%
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TABELA 5.4 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética tratada

por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo externa sem

sedimentador.

Condigdes de operacao

Experimento 05 Experimento 06
V 1350mi 1350ml
So 1040mgDQO.I" 1040mgDQO.I"
S 185mgDQO.I" 420mgDQO.I"
Xo 2267g.1" 1378mg.!"
X 486mg.1" 470mg.1"
Q 287ml.min" 287ml.min"
F 330,8m|.h'1 450ml.h™
th 41h 3,0h
82,2% 60%
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Nos experimentos de 03 a 06, para uma mesma vazao de ar de
287ml.min”', DQO inicial de 1040ngQO.I‘1 e diferentes vazdes de
alimentacgédo de agua residuéria sintética de 174,8 a 450mi.h™ tem-se que a
eficiéncia de reducdo de DQO do processo cresce com o aumento da vazéo
de alimentagdo até um maximo de 83,65% ( 255ml.h" ) e a partir dai cai ate
um valor de 60% de redugéo de DQO (450m|.h“). Este fato pode ser melhor
observado pela Figura 5.3.

100 ‘-i ]

eficiéncia redugao DQO(%)

1 |

0 174,8 255 330,8 450
vazao de alimentagao(mi/h)

FIGURA 5.3 - Variacéo da eficiéncia de reducéo de DQO com

vazao de alimentacdo de agua residuaria sintética.
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A Tabela 5.5 apresenta resultados dos experimentos 07 e 08
realizados em reator “air-lift" de circulacao externa com sedimentador
(V=1550ml ), para uma mesma vazdo de alimentagdo de agua residuaria
sintética de 340ml.h' e vazdo de ar de 278ml.min”', variando-se a
concentragdo inicial de DQO da agua residuaria sintética utilizada de
1040mgDQO.I" e 2415mgDQO.I" , respectivamente. Observa-se que para
estas condicoes atingiu-se eficiéncia de redugéo de DQO de 67% para O
experimento realizado com concentragdo inicial de 1040ngQO.|'1
(experimento 07) e 79% de eficiéncia de reducéo de DQO para experimento
com concentragao inicial de DQO de 2415ngQO.I'1 (experimento 08).

Apesar da concentragdo final de biomassa seca do
experimento 07 ter sido mais alta que a do experimento 08, 1664 e 820mg.I"
' respectivamente, a eficiencia de redugéo de DQO no experimento 08 foi
12% maior que a do experimento 07 o que pode ser explicado pelo fato de
que OSs mMicrorganismos tivessem entrado em respiragao endogena e
autélise durante o experimento 07 elevando assim o valor quantificado pelo
método da biomassa seca.

Observando os resultados dos experimentos 08 e 09 mostrados
na Tabela 5.6, tem-se que em concentracbes altas de DQO inicial de
2415ngQO.I", um mesmo volume do reator de 1550ml, vazdo de ar
constante em 287mi.min" e vazbes de alimentacéo de agua residuaria
sintética de 340 e 255ml.h™, respectivamente, 0O valor da eficiéncia de
reducéo de DQO no experimento 08 é de 79% enquanto que a eficiéncia de
reducdo de DQO do experimento 09 é de 60%. Como a vazdo de
alimentacdo do experimento 09 era mais baixa que a do experimento 08,
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pode ter ocorrido morte celular e assim a eficiéncia de redugéo foi menor.
Demais resultados encontram-se no Apéndice C.

TABELA 5.5 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética tratada

por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagao externa com
sedimentador.

Condic¢des de operacgao

Experimento 07 Experimento 08
Y, 1550mi 1550ml
So 1040mgDQO.I" 2415mgDQO.I"
S 343mgDQO.I" 499mgDQO.I"
Xo 3000g.1" 1810mg.I"
X 1664mg.I" 820mg.!
Q 287ml.min” 287ml.min"’
F 340ml.h™ 340ml.h™
th 4,5h 4,5h

. 67% 79%
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TABELA 5.6 - Eficiéncia do tratamento de agua residuadria sintética tratada

por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagao externa com

sedimentador.

Condicdes de operacdo

Experimento 08
1550mt
2415mgDQO.I"
499mgDQO.I"
1810mgl™
820mg.I"
287ml.min™
340mi.h™
4,5h
79%

Experimento 09
1550ml|
2415mgDQO.I"
977mgDQO.I"
2100mg.!"
1045mgl”’
287mi.min”
255mi.h™
6,1h
60%
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5.4 - Reator “air-lift” de circulacio externa sem
sedimentador.

As Figuras 5.4 a 5.6 mostram curvas de reducéo de DQO de
agua residuaria sintética e biomassa seca de experimentos onde a vazao de
ar foi mantida constante em 287mi.min" e diferentes vazdes de
alimentacdo de agua residuaria sintética, utilizando reator “air-lift” de
circulacdo externa sem sedimentador (item 4.1.4.1). Pela Figura 5.4
observa-se rapida redugéo de DQO, sendo o estado estacionario atingido
em cerca de sete horas. A curva de biomassa seca mostra oscilagdo até
tempo de sete horas permanecendo aproximadamente constante para
tempos mais elevados. Pela Figura 5.5 observa-se que o estado
estacionario foi atingido ap6és 23 horas de operagdo, sendo que neste
experimento a concentragéo inicial de biomassa era de 2,6 vezes maior que
a concentracdo de biomassa seca do experimento da Figura 5.4. A curva
de DQO (Figura 5.5) mostra uma queda mais lenta, até que o estado
estacionario fosse atingido, quando comparada com a curva de DQO da
Figura 5.4. A Figura 5.6 mostra que ambas as curvas, concentracdo de
DQO e biomassa seca, tém comportamento semelhante as da Figura 5.4,
sendo o estado estacionério atingido em cerca de sete horas de operacéo.
Nestas trés figuras os valores de DQO inicial sdo diferentes devido as
condi¢des do lodo no inicio de cada experimento; as concentrac¢oes iniciais
de DQO séo maiores que a da agua residuaria sintética, o que pode ser
explicado pelo fato do lodo encontrar-se em processo de respira¢éo
endoégena e autdlise no reator usado para sua manutencdo. Nos
experimentos das Figuras 5.4 a 5.6, tomando a concentragéo inicial da agua
residudria sintética como 1040mgDQO.I" , as eficiéncias de redugdo de
DQO foram 59,61%, 74,04% e 83,65% respectivamente.
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FIGURA 5.4- Variacdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulacdo externa sem
sedimentador (th=3h; V=1350ml; Q=287mi.min" . F=450ml.h™ o Sp=
1040mgDQO.I") (o Biomassa secas DQO).
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FIGURA 5.5-Variagdo da biomassa seca (S8SV) e DQO de &agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagdo externa sem
sedimentador  (th=7,23h;  V=1350mi: Q=287mi.min";  F=174,8mLh"
So=1040mgDQO.I") (oBiomassa secas DQO).
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FIGURA 5.6- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulacao externa sem
sedimentador  (th=52%h;  V=1350m; Q=287ml.min";  F=255m|.h"
Se=1040mgDQO.I") (oBiomassa seca, 4 DQO).

As Figuras 5.7 e 5.8 mostram curvas de reducdo de DQO de
agua residudria sintética e biomassa seca de experimentos onde a vazio de
alimentacao foi mantida constante em 330,8 mi.min™ e diferentes vazdes de
ar, utilizando reator “air-lift’ de circulagdo externa sem sedimentador (item
4.1.4.1). De modo semelhante ao que ocorreu nos experimentos das
Figuras 5.4 a 5.6, observa-se que o estado estacionario foi atingido em
cerca de sete horas, independente da vazdo de ar utilizada, com excecao
da curva de concentracdo de DQO da Figura 5.7 que apresenta outro
patamar apés 25 horas, inferior ao do intervalo de 7 a 24 horas de
operagdo. No caso do experimento da Figura 5.7, quando utilizou-se a
menor vazao de ar, a eficiéncia de reducéo de DQO foi de 85.6% e no caso
do experimento da Figura 5.8 foi de 65,4%.
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FIGURA 5.7- Variagcdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuéria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagdo externa sem
sedimentador  (th=4,1h; V=1350ml; Q=198ml.min™: F=330,8ml.h" X
So=1040mgDQO.I") (0 Biomassa seca, ¢+ DQO).
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FIGURA 5.8- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuéria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagdo externa sem
sedimentador  (th=4,1h; V=1350ml: Q=383mi.min™: F=330,8ml.h"
S.=1040mgDQO.I") (o Biomassa seca, ¢ DQO).

Dos experimentos das Figuras 5.4 a 5.8 a maior eficiéncia de
reducdo de DQO foi obtida no experimento da Figura 5.7, o que mostrou
que o aumento da vazdo de ar ndo acarretou aumento da eficiéncia de
reducdo de DQO e esta ndo guardou uma relagéo linear com a vazdo de
alimentacao. Os resultados de outros experimentos sdo mostrados no
Apéndice D.

A Tabela 5.7 mostra pardmetros cinéticos e condicdes de
operacéo utilizando reator “air-lift” de circulagcdo externa sem sedimentador.
O valor da constante de velocidade de redugdo de DQO e a taxa especifica
de consumo de substrato foram determinadas conforme item 4.2.2.1.
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TABELA 5.7 - Parametros cinéticos e condigées de operagdo para reducéo

de DQO de agua residuaria sintética tratada por lodo ativado

em reator “air-lift” de circulacdo externa sem sedimentador

(V=1350 ml ).
S X Q F th q K n Figura
(mg/l) (mg/) (mih) (mi/min) (h) (1/h) (1) (%)
420 470 287 450 3 0,439 0492 5961 54
270 240 287 174,8 7,2 0443 0394 7404 55
170 181 287 255 53 0908 0967 8365 56
150 400 198 3308 41 0545 1,454 8558 57
360 540 383 3308 41 0308 0463 6538 58
185 486 287 3308 41 0431 01,13 8221 516
320 430 474 3308 41 0411 0551 6923 518

So= 1040mgDQO.I;

¢ As Figuras encontram-se no Apéndice D.
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Observou-se que durante os experimentos ocorreu uma
selecdo da microflora que compunha o lodo, alterando as caracteristicas de
sedimentacdo e o aspecto visual, isto é, a cor do lodo passou de marrom
para amarelo claro, em alguns casos para cor branca, com aspecto
aveludado caracteristico de microrganismos filamentosos, conforme
comprovado por exames ao microscépio, embora os valores de tempo de
retencdo hidraulica adotados estivessem dentro da faixa de valores
utilizados nos processos de lodo ativado convencional (RAMALHO, 1983).
Esta selecdo pode ter ocorrido devido ao fato do reator ndo conter
sedimentador sendo os microrganismos de maior tempo de duplicacdo
lavados. Essa alteragso qualitativa e quantitativa do lodo, impediu a
determinagdo do rendimento (Y) e coeficiente de morte celular (Kd) no
intervalo de tempo estudado, sendo que a concentracdo de biomassa seca
no estado estacionario permaneceu em valor muito menor que nos
processos de lodo ativado convencional, que é de 2000 a 3000mg.I"
(RAMALHO, 1983). A variagéo da constante de velocidade de reducdo de
DQO deveu-se a qualidade da microfiora remanescente no reator, quando
considerou-se ter sido atingido o estado estacionario. Como o coeficiente de
transferéncia de oxigénio teve valor aito em comparagdo aos processos
convencionais de tratamento de aguas residudrias por lodo ativado(
0,25mmolO,/l.h -GASNER, 1974) , certamente a concentracdo de oxigénio
dissolvido no liquido manteve-se em valores mais altos que nos processos
convencionais, o que também influenciou o valor da constante de reducéo
de DQO.

Observando-se os valores da Tabela 5.7 verifica-se que as
maiores eficiéncias de reducdo de DQO foram obtidas com as menores
vazGes de ar, o que indica que houve boa mistura de liquido no reator.
Observando os tempos de retencdo hidraulica quando a vazdo de ar
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permaneceu em 287ml.min”', a maior eficiéncia (83,65%) foi obtida com
tempo de 5,3 horas e concentragdo de biomassa seca final de 181mg.I".

5.5 - Reator “air-lift” de circulacdo externa com
sedimentador

As Figuras 5.9 e 5.10 mostram curvas de reducéo de DQO de
agua residudria sintética e biomassa seca de experimentos onde a vazdo de
ar foi mantida constante em 287mimin' e diferentes vazées de
alimentacdo de agua residuéria sintética, utilizando reator “air-lift” de
circulagcdo externa com sedimentador (item 4.1.4.1). Pela Figura 5.9
observa-se rapida redugéo de DQO, sendo o estado estacionario atingido
em cerca de 14 horas. A curva de biomassa seca mostra oscilagoes
chegando a uma média de 13733 mg.I"" (amostras dos tempos de 24, 25 e
26 horas) ao final do experimento. Pela Figura 5.10 observa-se uma lenta
queda de concentracdo de DQO ap6s 20 horas de operagdo atingindo
estado estacionario a partir de 28 horas enquanto que a concentracio de
biomassa seca apresentou dois patamares com valores médios de 2100 e
1700mg."1 reduzindo-se ao final do experimento a um valor médio de
534mg.I" evidenciando uma selecdo da cultura uma vez que se observa
que a partir de 28 horas a concentracao de biomassa seca continua em
queda e a reducdo de DQO permanece constante.

Pela Figura 5.11 o estado estacionario foi atingido a partir de

29 horas de operagdo, com valor médio de concentracédo de DQO
remanescente de 499mgDQO.I" em 52 horas, ocorrendo uma elevacdo dos
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valores apds esse periodo. Este experimento foi realizado com
concentracao inicial de DQO de 2415mgDQO.I'" e portanto com uma
eficiéncia de redugdo de 79%. A curva de concentracdo de biomassa seca
mostra uma queda até periodo de 52 horas, onde entdo o estado
estacionario foi atingido, com valor médio de concentracdo de biomassa
seca de 580mg.I".

A Figura 5.12 mostra curva de reducdo de DQO de agua
residuaria sintética com concentracéo inicial de DQO de 2415mgDQO.I" e
biomassa seca de experimento onde a vazéao de ar foi mantida constante
em 287mi.min™" e vazéo de alimentacéo de 400ml.h™, utilizando reator “air-
lift” de circulacdo externa com sedimentador. Observa-se que o estado
estacionario foi atingido a partir de 25 horas de operacéo, com o valor
medio de concentragdo de DQO remanescente de 977mgDQO.I" em 57
horas, ocorrendo uma elevacéo dos valores de concentracéo de DQO apéds
esse periodo. A eficiéncia do processo foi de 60%. A curva de concentracio
de biomassa seca mostra uma elevacdo nos valores de concentragao até o
periodo de 32 horas, apds o qual ocorre uma queda acentuada nos valores
de concentragdo de biomassa até um estado estacionario no periodo de 48
a 57 horas com valor médio de concentracéo de 1045mg.I". Apds esse
periodo é observada nova queda dos valores de biomassa em contrapartida
a altos valores de DQO rémanescente, indicando que os microrganismos
entraram em processo de respiragédo endogena e autélise. Paralelamente
observou-se uma fase de aspecto oleoso no tubo de centrifuga apoés
centrifugacdo das amostras que separava o sobrenadante do precipitado,
fator este que pode ter causado interferéncia na analise de DQO, uma vez
que o sobrenadante ficava carregado de fragmentos celulares, podendo
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provocar erros na leitura da DQO, o que explicaria a elevagao dos valores
de DQO nas Figuras 5.11 e 5.12 ap6s determinados periodos de tempo.

A Figura 5.13 mostra curva de reducdo de DQO de agua
residuaria sintética com concentracgéo inicial de DQO de 1040mgDQO.I" e
de biomassa seca de experimento onde a vazao de ar foi mantida constante
em 287ml.min” e vaz&o de alimentagdo de 340ml.h™". utilizando reator “air-
lift” de circulagédo externa com sedimentador (item 4.1.4.1). Observa-se que
0 estado estacionario foi atingido a partir de 45 horas de operagao com
valor médio de concentragdo de DQO remanescente de 343mg.DQO.IT,
com eficiéncia de 67% de redugdo de DQO. A curva de biomassa seca
também apresenta um patamar em 45 horas de operacao, onde o estado
estacionario foi atingido, com valor médio de concentracdo de biomassa
seca de 1664mg.I".
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FIGURA 5.9- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de &gua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagdo externa com
sedimentador (th=5,1h; V=1550m; Q=287ml.min™": F=300mi.h™ )
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FIGURA 5.10-Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de &gua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulacdo externa com
sedimentador  (th=3,83h;  V=1550ml; Q=287mi.min";  F=400mLh"
So=1040mgDQO.I") (0 Biomassa seca, + DQO).
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FIGURA 5.12- Variacdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagdo externa com
sedimentador  (th=6,1h;  V=1550ml; Q=287ml.min";  F=255ml.h™"
So=2415mgDQO.I") (o Biomassa seca, ¢ DQO).
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FIGURA 5.13- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagéo externa com
sedimentador (th=4,5h; V=1550ml, Q=287ml.min™"; F=340ml.h™
So=1040mgDQO.I") (0 Biomassa seca, + DQO).

Dos experimentos das Figuras 5.9 a 5.13, a maior eficiéncia de
reducdo de DQO foi no experimento da Figura 5.11, 79% de reducéo de
DQO.

De modo semelhante ao que foi observado nos experimentos
das Figuras 5.4 a 5.8, os experimentos das Figuras 5.9 a 5.13 também
apresentaram uma selecdo da microfiora que compunha o lodo, alterando
de igual modo as caracteristicas de sedimentacdo e o aspecto visual do
lodo. Apesar de apresentar um sedimentador, este n&o teve area
suficientemente grande para que a sedimentacéo e retorno do lodo
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ocorressem no reator. Devido a esta sele¢cdo, os microrganismos de maior
tempo de duplicacdo foram lavados, causando alteracdo quantitativa e
qualitativa do lodo, impedindo a determinac&do do rendimento celular (Y) e
do coeficiente de morte celular (Kd) no intervalo de tempo estudado, apesar
das concentracbes de biomassa seca no reator com sedimentador serem
mais altas que no reator sem sedimentador, Tabelas 58 e 5.7,
respectivamente.

Observa-se pela Tabela 5.8 e Figuras 5.11 e 5.13 que em
valores iguais de vazdo de ar, alimentacdo e diferentes concentragdes
iniciais de DQO, obteve-se uma eficiéncia e velocidade de reducio de DQO
maior para o experimento da Figura 5.11. Tem-se entdo que, para estas
condi¢des experimentais, foi possivel tratar maior carga poluidora de agua
residuaria sintética em reator “air-lit” de circulacdo externa com
sedimentador.

De igual forma ao observado com o reator sem sedimentador,
os valores obtidos para a constante de velocidade de reducdao de DQO
foram altas em comparacdo aos processos convencionais de lodo ativado
porém, excluindo o experimento da Figura 5.12, a variacdo de K foi menor
que nos experimentos sem sedimentador.

A Tabela 5.8 mostra que a concentracdo de biomassa seca no
reator com sedimentador, em média foi mais alta que no reator sem
sedimentador (Tabela 5.7), porém isto ndo implicou em que a eficiéncia de
reducdo de DQO fosse maior em reator com sedimentador, pois, a média
das eficiéncias de reducdo de DQO obtida dos valores da Tabela 5.7 é
74,24%, enquanto que a meédia dos valores da Tabela 5.8, exceto o
experimento com alimentacéo de substrato de 480mi.min™, é 69,41%. Esta
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diferenca de eficiéncia, provavelmente tenha sido devido ao fato de que
parte do lodo permaneceu no sedimentador, em forma de nata espessa
sobrenadando o liquido, isto é, ocorreu flotagdo de minusculos flocos de
lodo que acumularam-se no sedimentador. Embora a concentracéo de
biomassa seca no reator tenha sido mais alta que no reator sem
sedimentador, a parte interna da nata de lodo no sedimentador pode ter
entrado em processo de respiracdo endégena, uma vez que a transferéncia
de substrato e oxigénio na mesma, ocorria por mecanismo de difuséo.
Assim, o substrato foi consumido nas camadas externas da nata, n&o
atingindo as internas.

HEIJNEM et al. (1992) utilizaram um reator “air-lift" no qual
colocaram particulas finas de materiais como basalto, mais densas que a
agua. Sobre estas particulas desenvolveu-se um biofilme e estas
sedimentaram-se rapidamente na se¢éo de reciclo do reator ndo havendo
perda de biomassa. Observaram que a espessura do biofilme sobre as
particulas variou com o tempo de reten¢do hidraulica.

Uma solucdo para evitar a perda de biomassa na saida do
reator e consequentemente selecdo da microflora, seria usar membranas

para filtrar o efluente e reter a biomassa no reator.

Resuitados de outros experimentos em reator “air-lift” de circulag@o
externa com sedimentador sdo mostrados no Apéndice D.
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TABELA 5.8 - Parametros cinéticos e condicbes de operacao para reducao

de DQO de agua residuaria sintética tratada por lodo

ativado em reator “air-lit’ de circulagdo externa com
sedimentador ( V=1550ml ).

S X Q F th q K n Figura
(mg/l) (mg/l) (mih) (mimin) (h) (1/h)  (1/h) (%)

260 1373 287 300 51 0,111 0,588 75 5.9
320 534 287 400 38 0,352 0587 69,23 5.10
499* 820 287 340 45 0519 0,853 79,34 5.11
977* 1045 287 255 6,1 0,225 0,241 5954 5.12
343 1664 287 340 45 0,093 0451 67,02 513
350 577 287 260 59 0,202 0,331 66,35 515
725 972 287 480 32 0,101 0,136 30,29 5.17e

So=1040mgDQO.I" ; *Sp=2415mgDQO.I"
¢ Figuras no Apéndice D.
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6 - CONCLUSOES

1) - Foi possivel reduzir a concentragdo de DQO da &gua
residuaria sintética em reator “air-lift “de circulagcdo externa utilizando lodo
ativado, atingindo valores de eficiéncia de remogédo na faixa de 59,61% a
85,60%.

2) - Em ambos o0s casos, utilizando reator “air-lift” de
circulacdo externa com e sem sedimentador, ocorreu selecdo da flora

microbiana dentro do reator.

3) - Em alguns experimentos observou-se que 0 processo nao
permaneceu em estado estacionario devido a sele¢do que ocorreu na
microflora.

4) - Apesar da concentragao média de biomassa seca ter sido
maior no reator com sedimentador, a eficiéncia deste ndo foi boa porque

ocorreu flotagdo do lodo e por sua area ser menor do que a necessaria.

5) - Para evitar selecdo da microflora seria necessario maior
area de sedimentacdo e um sistema de desgaseificagdo para evitar a
flotagdo do lodo.

6) - O coeficiente de transferéncia de oxigénio determinado

pelo método de oxidacdo do sulfito apresentou valores altos, variando

linearmente com a vazao de ar na faixa utilizada.
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7 - SUGESTOES

1) - Utilizac&o de um sedimentador de area maior e

desaerador de lodo no sedimentador.

2) - Utilizag&o de esponja para filtragdo do lodo no
sedimentador.

3) - Imobilizacao do lodo em particulas em suspenséo
(suporte).

4) - Testar o reator “air-lift” de tubos concéntricos.

5) - Pressurizagdo do reator para aumentar o valor do

coeficiente de transferéncia de oxigénio.
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APENDICE A

Curva padrao para andlise de DQO.

FIGURA 5.14 - Curva padrao para analise de DQO.
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abaixo:

APENDICE B

O fluxo de oxigénio pode ser determinado pela equacéo

(1)

onde:

N - normalidade da solugao de triossulfato;

V, - volume gasto de triossulfato (litros);

t - intervalo de tempo entre uma amostra e outra (minutos);
V, - volume da amostra (litros);

N, - fluxo de oxigénio (moles/tempo.litro).

O fluxo de oxigénio também é dado por:
N,=K,(p - p’) (2)
onde:

p € a presséo parcial de oxigénio na bolha;
p° € a pressao parcial de oxigénio (hipotética) que estaria em

equilibrio com C.
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Como a reacgdo do sulfito com o oxigénio € uma reagdo de
ordem zero, a concentragdo “ C 7 de oxigénio no liquido € zero. Assim,
p'=0, pois p*=H.C. Portanto, temos:

N,=K,p (3)

Para o nosso caso, podemos usar a média aritmética entre a
pressao parcial de oxigénio na entrada e saida do reator, para calcular p.

P= Pet Ps/ 2 4)
onde:

Pe - pressao parcial de oxigénio na entrada;

ps - presséao parcial de oxigénio na saida.

pez(P,+—-[;——L—) 021 (5)

P=F.021-P.021.7 (6)
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_ Oxigenio consumido

Oxigenio fornecido

N..V
n = . T (7)
F.021. ——
22

onde:

V - volume de liquido no reator;

F - vazéo de ar;

H, - altura do liquido no reator;

f - fator de conversao da coluna de liquido em atmosfera, para
agua ele vale 10,3 (mca/atmosfera);

P: - presséo total no reator igual a pressao atmosférica no
NOSSso Ccaso;

1 - eficiéncia de transferéncia de oxigénio.
Pela lei de HENRY:
p=HC (8)

onde:

H- constante de HENRY;

p- pressao atmosférica;

C- concentracédo de saturacdo de oxigénio para agua destilada
em condi¢cdes padrao (1atm).

Multiplicando e dividindo a equacéao por H, tem-se:

N, = Kv.p.H/H 9)
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onde:

pH=C

Ky .H =K
Entao:

Ny = K, .H.C = K.
Assim;

K|a = HKV
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APENDICE C

TABELA 5.9 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética tratada
por lodo ativado em reator “air-lift’ de circulagdo externa

sem sedimentador.

Condic¢Oes de operacgéao

\Y; 1350ml

So 1040mgDQO.I"

S 360mgDQO.I"

Xo 2187mg.I"

X 540mg.I"

Q 383ml.min™

F 330,8ml.h"

th 4,1h
65,4%
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TABELA 5.10 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética
tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo

externa com sedimentador.

Condigbes de operacao

Y, 1550ml
So 1040mgDQO.I"
S 350mgDQO.I"
Xo 2530mg.I”

X 577mg.1"

Q 287ml.min”’
F 260ml.h™

th 5,9h

66,3%
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TABELA 5.11 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética
tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo

externa com sedimentador.

Condicoes de operacéao

\Y; 1550m!
So 1040mgDQO.I"
S 725mgDQO.I
Xo 1210mg.I"

X 972mg.I"

Q 287ml.min""

F 480ml.h"’

th 3,2h

n 30,3%
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TABELA 5.12 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética
tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagao

externa com sedimentador.

Condicbes de operagao

Y, 1550m
So 1040mgDQO.I"
S 260mgDQO.I"
Xo 2680mg.I"

X 1373,3mg.I"
Q 287ml.min""

F 300ml.h™

th 5,1h

n 75%
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TABELA 5.13 - Eficiéncia do tratamento de agua residuaria sintética
tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagéo

externa com sedimentador.

Condigoes de operacgdo

Y, 1550ml

So 1040mgDQO.I"
S 320mgDQO.I"
Xo 3060mg.I"’

X 534mg.I"

Q 287ml.min™
F 400mi.h™

th 3,8h

69%
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APENDICE D

1000 1 1400
GO ]
e 11200
800 % 1
E o
= | ., N 11000 &
(@] i \\.\ © ] [
L * — 4
8@ 600 ' st \\é\k/:e— ~a. 1 800 g
gl \ ’ i o
g “ ®\® E @
i . o 1600 §
) 400 . § ]
g e ] 3
1400 €
200 - ]
r ~ 200
O { { L L { L L ] 0
0 2 4 6 8 10
tempo (h)

FIGURA 5.15- Variagcdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagdo externa
(th=5,9h: V=1550ml; Q=287ml.min"; F=260mlLh™ ;So=1040mgDQO.I" ) (o

Biomassa seca, ¢ DQO).
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FIGURA 5.16- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagdo externa sem
sedimentador  (th=4,1h;  V=1350ml; Q=287mlmin":  F=330,8mLh™;
S,=1040mgDQO.I") (o Biomassa seca, ¢ DQO).
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FIGURA 5.17- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagdo externa com
sedimentador  (th=5,9h;  V=1550mi; Q=287ml.min""; F=480ml.h™;
S,=1040mgDQO.I"") (o Biomassa seca, ¢+ DQO).
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FIGURA 5.18- Variagdo da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift” de circulagdo externa sem
sedimentador (th=4,1h; V=1350ml; Q=474ml.min'1 : F=330,8ml.h'1 :
S,=1040mgDQO.I") (o Biomassa seca, ¢ DQO).
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ERRATA

1 -)Pé4gina 30, onde |&-se SIEGEL et al. leia-se MERCHUK et al. (1992).

2-) Pagina 33, no primeiro pardgrafo, onde lé-se 0,95 a 2,30 h™' leia-se 1,13a 1,4 h™' e onde
l&-se 0,90 2 2,6 leia-se 0,953 2,3 h™.

3 -) Pégina 66, o valor médio da concentrago de biomassa seca da Figura 11 & 820 mg/l.

4 -) Pagina 69,a Figura 5.11 deve ser substituida pela figura abaixo:
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FIGURA 5.11- Variag8o da biomassa seca (SSV) e DQO de agua residuaria
sintética tratada por lodo ativado em reator “air-lift “de circulagdo extema com
sedimentador  (th=4,53h;  V=1550ml;  Q=287mlmin™;  F=340mLh™" ;
S¢=2415mgDQO.I") (o Biomassa seca, + DQO).



