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RESUMO

Este trabalho apresenta uma avaliacdo dos parametros cinéticos e de transferéncia de massa de
um reator radial de leito fixo, em escala piloto, com biomassa imobilizada em espuma de
poliuretano alimentado com efluente de um Reator Anaerébio Horizontal de Leito Fixo
(RAHLF) que trata esgoto sanitario. Os resultados principais demonstram que as resisténcias a
transferéncia de massa liquido-sélido e intraparticular afetam significativamente a velocidade
global de conversao no sistema. Os valores dos coeficientes volumétricos de transferéncia de
oxigénio (Ka), para vazdes de ar entre 2 e 15 |.fnivariaram entre 15,7 e 38,6'fpara 4gua,

e 9,4 a 32,4 1h para esgoto pré-tratado. A velocidade intrinseca de consumo de oxigénio foi
estimada em 0,00554 mg,@Q SSV'.s™A velocidade de remocdo de DQO pdde ser
representada pela modelo cinético de primeira ordem e a conversdo de nitrogénio seguiu
modelo de reagbes em série, também de primeira ordem, sendo o valor das constantes cinéticas
k, e k iguais a 0,00419 mithe 0,11040 mii, respectivamente.
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INTRODUCAO

Em sistemas heterogéneos, muitas varidveis podem afetar a velocidade global de reacéo,
podendo-se destacar a velocidade de transferéncia de massa através das fases, as caracteristice
hidrodindmicas do reator e os parametros cinéticos intrinsecos.

Nos processos que utilizam células imobilizadas, € importante a quantificacdo das limitagfes a
transferéncia de massa para que se possam projetar reatores que apresentem melhor desempenhc
Esse desempenho esta diretamente relacionado com a minimizacdo dessas limitacdes, pois a
velocidade global de reagdo nesses sistemas pode ser reduzida devido a transferéncia de masse
entre as fases (Zaiat, 1996). As etapas de transferéncia de massa ocorrem em série, sendo
importante a identificagdo da etapa que limita o processo, para a otimizacdo do desempenho de
reatores contendo biomassa imobilizada.
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Em muitos sistemas aeroébios, a disponibilidade de oxigénio para os microrganismos depende da
transferéncia de massa, bem como da velocidade com que o oxigénio dissolvido é utilizado. Por
causa da sua baixa solubilidade na agua, a velocidade de transferéncia de oxigénio desde a bolha
de gas até as células pode ser o fator limitante, o qual determina a velocidade de converséo
biologica (Kargi & Moo-Young, 1985). Hunik et al.(1984) verificaram que a nitrificacdo com
células imobilizadas em gel foi controlada principalmente pela velocidade de transferéncia do
oxigénio.

As principais etapas de transporte de oxigénio desde o meio gasoso até as células consumidoras
sdo ilustradas na Figura 1, na qual se identificam oito possiveis estruturas resistivas a
transferéncia de massa, conforme relatado em Bailey & Ollis (1986) e Chisti (1989). As
resisténcias consideradas nos sistemas trifasicos estao:

1 - no filme gasoso dentro da bolha, entre o seio do gas na bolha e a interface gas-liquido;
2 - na interface gas-liquido;

3 - no filme liquido préximo a interface gas-liquido, entre essa interface e o meio liquido;

4 - no meio liquido;

5 - no filme entre o meio liquido e a interface liquido-soélido (resisténcia externa);

6 - na interface liquido-sélido;

7 - na fase sélida (resisténcia interna);

8 - nos sitios de reacao bioquimica (dentro dos microrganismos).

A avaliagdo da relevancia dessas resisténcias no processo de transferéncia e consumo do
oxigénio em um reator heterogéneo necessita do conhecimento dos seguintes parametros:

- coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido;

- coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido;

- coeficiente de difusividade efetiva do oxigénio no biofilme;

- velocidade especifica de consumo de oxigénio pelos microrganismos.
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Figura 1- Diagrama esquematico das etapas envolvidas no transporte de oxigénio desde a
bolha de ar até o interior da célula. Fonte: adaptado de Bailey & Ollis (1986) e Chisti (1989)

Neste trabalho, foram determinados os parametros cinéticos, os coeficientes de transferéncia de
massa géas-liquido e liquido-solido, e a difusividade efetiva do oxigénio em um reator radial de
leito fixo, desenvolvido por Vieira et al. (2000), que recebia efluentes de um reator anaerdbio
horizontal de leito fixo (RALHF), concebido por Zaiat et al. (2000), que tratava esgoto sanitario.
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METODOLOGIA

Os experimentos foram realizados em dois reatores-piloto: o reator radial de leito fixo, no qual
foram realizados os ensaios da estimativa das velocidades de consumo de oxigénio, cinética de
remocdo de DQO e conversao do nitrogénio, e os estudos hidrodindmicos; e o reator de leito fixo
agitado, no qual foram determinados os pardmetros cinéticos visando estimar a difusividade
efetiva. Exceto para os ensaios hidrodinamicos, os demais experimentos foram feitos em regime
de batelada.

Descricao das unidades

A investigacdo experimental foi realizada nas dependéncias do Laboratdrio de Processos
Biolégicos (EESC-USP), em uma instalagdo constituida por um reator aerébio radial de leito
fixo (RARLF), desenvolvido por Vieira et al. (2000), e em um reator agitado de leito fixo,
alimentados com efluente de um reator anaerdbio horizontal de leito fixo (RAHLF) concebido
por Zaiat et al. (2000).

O RAHLF possui 05 estagios interligados em série, construidos em PVC, com diametro de 15
cm e comprimento de 300 cm cada, resultando numa relagdo comprimento / diametro igual a 20,
conforme apresentado na Figura 2. Cada estagio contém aproximadamente 28 litros de material
suporte para a imobilizacdo celular (espuma de poliuretano com densidade de 3B kg/m
dispostos em matrizes cubicas com 1,0 cm de lado. Nos ensaios foram utilizados apenas trés
modulos, com tempo de detencao hidraulica total de 5 horas.
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Figura 2 - Esquema do reator anaerdbio horizontal de leito fixo (RAHLF).Fonte: Zaiat et al.

(2000)

O reator aerdbio de escoamento radial foi construido em PVC com altura atil de 20,0 cm e
diametro de 29,0 cm, e foi preenchido por matrizes cubicas de espuma de poliuretano dispostas
em anéis concéntricos com 2 cm de espessura (Figura 3). A capacidade util do reator era de 12,2
litros, sendo que o liquido ocupava um volume de 10,0 litros e a espuma, 2,2 litros, distribuidos
em cinco cilindros concéntricos com diametros de 7 cm, 11 cm, 19 cm, 23 cm, formados por
telas de aco inox. As matrizes de poliuretano para a imobilizacdo da biomassa ficaram
confinadas no segundo e quarto compartimentos do reator e 10 pedras porosas, para a difusédo do
ar, foram instaladas unicamente no compartimento préximo a parede externa.
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O reator agitado (Figura 4), desenvolvido unicamente para estudos cinéticos e de transferéncia
de massa, foi construido em PVC, com altura atil de 20,0 cm e didmetro de 15,0 cm, e possuia
uma tela em aco inox com diametro de 9,0 cm para confinamento das espumas. O reator era
agitado por meio de dois agitadores com ajuste de velocidade de rotacdo entre 0 a 1200 rpm. O
ar era distribuido por meio de uma pedra porosa instalada sob as paletas do agitador.

3)

@
(@) (b)

Figura 3 - Esquema do reator aerobio radial de leito fixo: a- (1) compressor de ar, (2) medidor
de vazéo de ar, (3) pedras porosas difusoras de ar, (4) sensor de oxigénio dissolvido, (5)
medidor de oxigénio dissolvido (6) computador para recebimento dos dados, (7) banho-maria
termostatizado. b - (8) anéis contendo espuma confinada, (9) zona aerada (anel externo)

3

Figura 4 - Esquema do reator aerdbio agitado de leito fixo: a- (1) compressor de ar, (2) medidor
de vazéo de ar, (3) pedra porosa difusora de ar, (4) sensor de oxigénio dissolvido, (5) medidor
de oxigénio dissolvido (6) computador para recebimento dos dados, (7) banho-maria
termostatizado,(8) agitador mecéanico

Procedimento experimental

Desenvolvimento da biomassBara crescimento e desenvolvimento da biomassa aerdbia na
espuma de poliuretano, o reator radial foi operado por um periodo de 72 dias. Paralelamente,
com 0 mesmo objetivo, operou-se outro reator com cinco compartimentos ocupados por espuma
cubica de diferentes tamanhos (5, 10, 15, 20, 25 e 30 mm de lado, aproximadamente), utilizada
posteriormente nos estudos cinéticos. Considerou-se em estado de equilibrio quando foram
observadas remocdes estaveis de DQO e conversdo do nitrogénio amoniacal a nitrato.

Transferéncia de massa gas-liquiddensaio para a determinacdo do coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa ar-liquido & foi realizado no reator radial utilizando-se o método
dindmico (Atkinson & Mavituna, 1991), em que é medida a variacdo da concentracdo de
oxigénio dissolvido na agua em estado transiente, para uma vazdo de ar constante em cada
ensaio.
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Para a medicdo da variacdo do oxigénio dissolvido nos reatores, utilizou-se um medidor de
oxigénio dissolvido marca Mettler Toledo - modelo MO128 conectado a um computador,
permitindo a aquisicdo "on-line" de dados com tempo aproximado de 1 (um) segundo. O
software de aquisicédo de dados utilizado foi 0 Acqlila Mettler Toledo. O tempo de resposta

do eletrodo foi avaliado por meio de ensaio em atmosfera de nitrogénio e ar, e apresentou valor
igual a 4,13 s. O atraso da resposta do eletrodo foi corrigido, considerando-se o0 modelo de
primeira ordem proposto por Kargi & Moo-Young (1985).

Na realizagao do ensaio, inicialmente injetou-se nitrogénio gasoso na entrada de ar do reator para
a remocao do oxigénio da fase liquida, até ser registrada a concentracdo proxima de 0,00 mg/L.
Em seguida, interrompeu-se a alimentagéo de nitrogénio e injetou-se uma vazao de ar constante,
até que a concentracdo de oxigénio dissolvido se estabilizasse (aproximadamente 550 s).

Os experimentos foram realizados para diversas vazées de ar, na faixa de 2,0 a 15,0 l.min
utilizando-se agua do sistema publico de abastecimento e esgoto pré-tratado em reator anaerobio.
O reator ficou imerso em banho de agua recirculante proveniente de banho termostatizado,
mantendo-se a temperatura em 2,2°C.

Transferéncia de massa liquido-soéliddOs valores do coeficiente de transferéncia de massa
liquido-sdlido (ls) foram obtidos por meio de correlacdo que associa o coeficiente ao nimero de
Sherwood (Sh), em fungdo do numero de Schimit (Sc), do nimero de Reynolds de particula
convencional (Rg e modificado (Ré), definidos como:

Ks.Cb
= 1
Sh ~ (1)

Vv

=_L 2
Sc B, (2)
Re, = Ve.Gh 3)

VL

* Vs.dp

= 4
% (1-¢)v, @

Foi utilizada a correlacdo apresentada em Perry & Chilton (1985), valida tanto para sistemas géas-
liqguido como liquido-soélido, a qual cobre reatores de leito fixo e fluidizado, dentro de uma larga

faixa de nameros de Schmidt (0,6 a 1.400). Pla@ variando de 0 a 30, a expressao é:
Jo =57.(Re,) " ()

Nessa expresséaq, d o fator de Colburn para a transferéncia de massa, definidos como:
Jb=Sh(S¢™% (Rep)* (6)
Nessas expressdes & o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquidap dliametro

da esfera equivalente (1,24 cm); B a difusividade do oxigénio na fase liquida (2,50 % 10
cnt.s' a 22C), v, é a viscosidade do liquido (1,0037 x40n.s' a 22C), v é a velocidade de
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liquido através do material suporte, considerada a area da secéo liquida do reator (2,70; 1,80 e
1,33 cm.i, para tempos de detencdo hidraulica na zona aerada de 4, 6 e 8 horas,
respectivamente) £é a porosidade do leito (0,40).

Deve ser ressaltado que, embora tenham sido utilizadas particulas cubicas, o equacionamento
cinético e de transferéncia de massa foi desenvolvido para particulas esféricas, faciltando a
modelagem. Dessa forma, foi utilizado raio de uma esfera equivalente com volume igual ao da
particula cubica.

Velocidades observadas de consumo de oxigéhensaio para a determinagéo da velocidade de
consumo de oxigénio foi realizado utilizando-se o método dindmico (Atkinson & Mavituna,
1991), em que é medida a variacdo da concentracdo de oxigénio dissolvido na agua em estado
transiente, logo apoés a interrupcao da aeracao.

No reator aerdbio radial de leito fixo, foram realizados ensaios para vazfes de ar na faixa de 2 a
15 I.min*, sendo que cada ensaio teve duracdo de 06 horas. As determinacdes foram feitas em
intervalos de uma hora.

No reator agitado, as determinagdes foram feitas para varias concentragdes iniciais de oxigénio
dissolvido, para cada tamanho de particula.

Difusividade efetiva e velocidade intrinseca de consumo de oxig&iensaio para a
determinacdo da difusividade efetiva e da velocidade intrinseca de consumo de oxigénio foi
realizado no reator agitado de leito fixo contendo espuma colonizada por biomassa aerdbia.
Foram feitos experimentos com varios tamanhos de espuma.

Seguiram-se as seguintes etapas: i) para espuma de 3,0 cm (Raio da esfera equivalente - Rp=1,86
cm), variou-se a velocidade de rotacéo do agitador e determinou-se a condi¢cdo operacional em
gue a resisténcia externa fosse minimizada; ii) para cada um dos cinco tamanhos de espuma (5,
10, 15, 20, 25 e 30 mm), variou-se a concentragao inicial de oxigénio dissolvido e determinou-se

a sua velocidade de consumo; iii) foram ajustadas curvas, para cada tamanho de particula, de
velocidade de consumo de oxigénio em funcdo da concentracdo; iv) plotou-se o valor das
velocidades de consumo de oxigénio aparentes em fungdo do raio equivalente das bioparticulas e
ajustou-se uma expressao matematica de segundo grau; v) a velocidade intrinseca de consumo de
oxigénio foi obtida para raio equivalente igual a zero; vi) estimou-se o fator de efetivigade (

para cada tamanho de particula, por meio da eq. (7); vii) pela eq.(8) determinou-se o0 mddulo de
Thiele (@); viii) determinou-se a difusividade efetiva {fppara cada tamanho de particula.

(7)

) _( _i[m
ey

Nessas expressdesg,Ré a velocidade especifica de respiracdo enquanto R é a velocidade
inerente (intrinseca). O modulo de Thiele de ordem zexp € obtido em funcdo do raio
equivalente da particula gR da difusividade efeitiva (E), da constante cinética intrinseca de
ordem zero (K e da concentracéo de oxigénio dissolvido no meio liquid9, €mo:

(9)
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A magnitude relativa das resisténcias externa e interna pode ser expressa pelo nimero de Biot
(Bi), o qual relaciona a velocidade de transporte de massa na camada liquida estagnada ao redor
da bioparticula com a velocidade de difusdo intraparticular:

Bi = (10)

De acordo com Bailey & Ollis (1986), se Bi for da ordem de 100 ou maior, os efeitos de
resisténcia externos ndo serdo significativos.

Cinética de remocédo de DQO e conversao de NitrogéDigrante 0os ensaios para a estimativa

da velocidade de consumo de oxigénio em reator radial, foram coletadas amostras para a
determinacdo da demanda quimica de oxigénio (DQO) de amostras filtradas, a cada 15 minutos,
durante os primeiros 135 minutos, e amostras para determinagfes de nitrogénio, a cada hora,
durante seis horas. Foram utilizadas as metodologias descritas pelo Standard Methods for the
Examination of Water and Wastewater (1995.

Para a avaliacdo do modelo cinético de remoc¢édo da DQixoutse o modelo cinético de
primeira ordem com residuo.

A conversao do nitrogénio amoniacal em nitrito e nitrato foi avaliada por meio do modelo de
reacfes em série de primeira ordem, com apenas um intermediério, conforme mecanismo
descrito por Levenspiel (1999) comf@N —amorj (I [N — NO;] O - [N = NO; . PPor meio

de balanco de massa em sistema em batelada, o0 modelo integrado resulta em:

[N —amor] =[N —amor]_.e ™" (11)
. [ et ekt

[N-NO;] =[N amor]o.klﬁkz Ea iy (12)

[N-NO;] =[N -amon ?1+Le"‘1't +Le"‘1't 1 (13)
’ 0.( kl - kz kl - kz /l

Ensaio hidrodindmicoO ensaio para a avaliagdo do comportamento hidrodindmico do reator
radial consistiu em injetar-se um pulso de um determinado tracador na entrada do reator em
operacao, e medir a variagdo que esse pulso provoca na saida do reator em um intervalo de
tempo (Levenspiel, 1999).

Nos ensaios realizados, utilizou-se como pulso 1,0 ml de acido sulfurg®0gHconcentrado
(95-98%). Como detector da perturbagao causada por esse puizsoy+te um medidor de pH
marca Orion 250-A ligado a um computador, permitindo a leitura dos dados em tempo real em
intervalos de 2 (dois) minutos.

Foram utilizadas vazdes de 4gua afluente ao reator de@@®BI.h, 0,82:0,04 |.h' e 1,5%0,04
l.h?, sendo que a vazdo de ar também variou de 2,000 I.min* e 15,0 . min".

ApOs o inicio do ensaio, injecdo do pulso, a variacdo do pH foi medida num intervalo de tempo
igual a 3 (trés) vezes o tempo de detencdo hidraulica suposto para cada vazdo, permitindo a
eliminacao, quase totalmente, do pulso pelo reator.
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RESULTADOS E DISCUSSAO

Em todos os experimentos em que curvas foram ajustadas aos dados experimentais, utilizou-se o
método de regressdo ndo linear de Levenberg-Marquardt (Microcal Origin 6.0

Transferéncia de massa
Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa gas-liquida)(KCom os valores
experimentais da variagdo da concentragdo de oxigénio dissolvido com o tempo, apds o reinicio

da aeracao, ajustou-se a curva da eq. (14) para a obtencdo dos valoies dpr&sentados na
Tabela 1.

C=C, —(C_-C,e 2t (14)

Nessa expressdo; @ a concentracdo de oxigénio no meio liquidee Co séo, respectivamente,
0 tempo e a concentragcao em que se reinicia da aeracao.

Tabela 1 - Variacdo dos coeficientes volumétricos de transferéncia de oxigénio, para 4gua e
esgoto pré-tratado, com a vazao e velocidade superficial de ar e poténcia aplicada por volume

Vazéao de ar Veloc. Superficial K.a agua K a esgoto PIV

(I.min™) (cm.sh (h? (h?) (W.m?)
02 0136 157 94 1091
03 0,204 17,9 12,2 16,36
04 0,272 21,9 12,2 21,82
05 0,340 22,8 18,9 27,27
06 0,408 24,4 20,4 32,72
07 0,476 26,1 19,8 38,18
08 0,544 29,6 24,5 43,63
09 0,612 31,7 26,8 49,09
10 0,680 31,2 25,4 54,54
11 0,749 34,5 25,3 59,99
12 0,817 36,3 28,5 65,45
13 0,885 38,6 24,5 70,90
14 0,953 37,0 32,1 76,35
15 1,021 36,7 32,4 81,81

Com os valores gerados de&Kem funcdo da vazao de ar, foram ajustadas curvas tomando-se
por base a equacéo de poténcia (Figura 5 e Tabela 2).

Os valores de Ka para agua foram superiores aos apresentados para esgoto pré-tratado, nas
vaz0es de ar testadas. Entretanto o valor do expoente na expressdo de poténcia para 0 esgoto
(0,56464) foi superior ao verificado para a agua (0,46428), indicando que, com 0 aumento da
vazéao de ar e conseglientemente da poténcia introduzida no sistema, 0 aumetgald Kais

efetivo no meio contendo esgoto pré-tratado.
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Figura 5 - Dados experimentais dos valores de K .a em funcdo da vazéo de ar para 4gua do
sistema publico de abastecimento (1) e esgoto sanitario pré-tratado em reator anaerébio (0) e
as respectivas curvas de ajuste

Tabela 2 - Pardmetros das curvas ajustadas dos valores de K.a em funcao da vazao de ar (Qa)
com base na equacéo de poténcia (K.a = a.Q,")

Meio o (minfLIP) B R
Agua 0,1843:0,0104 0,464280,02455 0,97942
Esgoto 0,11490,0157 0,564640,05843 0,91550

Coeficiente de transferéncia de massa liquido-solidp (s valores de kforam estimados por

meio da eq.(6), considerando-se as velocidades correspondentes aos tempos de detencéo
hidraulica de 4, 6 e 8 horas na zona aerada do reator radial de leito fixo. No paragedré &

area dividida pelo volume da bioparticula, que, para o caso de espumas cubicas, é equivalente a
6. Os valores obtidos sdo apresentados na Tabela 3.

Tabela 3 - Valor dos coeficientes de transferéncia de massa liquido-soélido, para diversos
tempos de detenc¢do hidraulica e velocidades intersticiais do liquido

Tempo de detengdo  Veloc. Superficial ks ka
hidraulica (h) (cm.h?Y (cm.hY (hh
4,0 270 121 728

6,0 1,80 1,11 6,65

8,0 1,33 1,04 6,26

Comparando-se os valores deakcom ka, verifica-se que a resisténcia liquido-sélido é mais
significativa se comparada com o coeficiente de transporte gas-liquido, para as condi¢bes
operacionais estudadas. Isso se deve principalmente, as baixas velocidades intersticiais do
liquido através da espuma.

Difusividade efetiva e velocidade intrinseca de consumo de oxig@sialados experimentais
apresentados na Figura 6 referem-se a velocidade de consumo de oxigénio para espuma de 3,0
cm (Rp =1,86 cm). Observa-se que a velocidade de respiracdo aumentou até que a rotacao
alcancasse 500 rpm, permanecendo estivel para velocidades de rotacdo acima desse valor,
indicando a condicdo operacional do reator agitado em que a resisténcia externa foi minimizada.
Dessa forma, adotou-se a freqiéncia de 600 rpm para 0s ensaios cinéticos de determinacédo da
velocidade de consumo de oxigénio com os varios tamanhos de espuma (raio equivalente de
0,31, 0,62, 0,93, 1,24, 1,55 e 1,86 cm).
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Figura 6 - Variacdo da velocidade de consumo de oxigénio em funcao da velocidade de rotacdo
do agitador, para espuma com 3,0 cm de lado (R, = 1,86 cm)

Para as particulas de diferentes tamanhos, verificou-se que as velocidades observadas de
consumo de oxigénio (@) aumentaram com a elevag¢ao da concentragao de oxigénio dissolvido

no meio liquido, seguindo o modelo cinético de Monod (Figura 7 e Tabela 4). Os resultados
demonstraram também, uma tendéncia de aumento da velocidade maxima de consumo de
oxigénio observadaR%¥) com a diminuicdo dos tamanhos das espumas. Esse comportamento
era esperado, uma vez que tamanhos de particulas menores, em geral, oferecem menos
resisténcia interna a transferéncia de massa.

Os valores das constantes de saturacgop®dem néo estar adequadamente estimadas, uma vez
que, para baixas concentragfes de oxigénio dissolvido no reator, inferior a uma concentracao
critica para 0os microrganismos, as estimativas das velocidades de consumo de oxigénio se
tornam imprecisas, uma vez que a reducao na concentracdo de OD, com o tempo, deixa de ser
linear.

Seguindo metodologia proposta por Ryu et al. (1984), os valores das velocidades maximas
observadas de consumo de oxigémgf) foram plotados em fungédo do raio equivalente das
bioparticulas (Figura 8). Ajustou-se uma funcdo de segundo grau por meio do método de
regressdo ndo-linear de Levenberg-Marquardt (Microcal Origirt)6.Extrapolando-se a
expressao ajustada para raio zero, obtendo-se a velocidade intrinseca de consumo de oxigénio,
sendo o valor de 0,005540,00079 mg@.gSSV*.s™.

O fator de efetividadén) e 0 modulo de Thieleq), considerando-se as velocidades maximas de
consumo de oxigénio, isto €, considerando-se ordem zero, estdo apresentados na Tabela 5.
Verifica-se uma diminuicdo no fator de efetividadg ¢om o aumento do raio equivalente das
bioparticulas, causada pelo aumento da resisténcia interna. Pelos valores do médulo de Thiele,
constata-se que a velocidade de reacdo é menor que a de difusdo para particulas com tamanho
inferior a 0,93 cm de raio equivalente, enquanto que, para espumas maiores, a velocidade de
difusédo afeta mais significativamente a velocidade de converséo.

A difusividade efetiva foi estimada por meio da eq. (9); entretanto, exceto para raio de particula
de 0,31 cm, os resultados foram superiores aos verificados para difusdo na agua limpa. Os
valores foram 2,4 x 18 5,07x10%; 1,41x10% 2,76x10% 3,88x10" e 1,12 x 1C cnt.s” para os

raios de particula de 0,31; 0,62; 0,93; 1,24; 1,55 e 1,86 cm, respectivamente. Isso indica,
provavelmente, que outros mecanismos de transporte estejam atuando, além da difusdo, como
sugerido por de Beer et al. (1997) e Siegrist & Gujer (1985) entre outros.
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Figura 7 - Curvas ajustadas para a velocidade observada de consumo de oxigénio (Rops) €m
funcéo da concentragcdo de oxigénio dissolvido, para raios equivalentes de particulas de (a)
0,31 cm, (b) 0,62 cm, (c) 0,93 cm, (d) 1,24 cm, (e) 1,55 cm e (f) 1,86 cm
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Por esse motivo, a difusividade efetiva foi estimada seguindo critério de de Beer et al. (1997)
para difusividade em biofilmes, que, para substancias com baixo peso molecular, tal como
oxigénio, adota o valor de 0,9 da difusdo em agua, levando a um valor de 2,2%RrRA6".

Tabela 4 - Valores da velocidade especifica maxima observada de consumo de oxigénio
e da constante de saturacao para varios tamanhos de espuma

Espuma max Ks
1l mg O,.I™" R®
L (cm) Re,(cm)  (MJO/gSSV™.s?) (mg G:.")
0,5 031 0.00512£0.00026 235+ 0.27 0,99037
1,0 0,62 0,004910,00022 368+ 0,32 0,99254
15 0,93 0,0039%0,00021 310+0,32 0,99399
2,0 1,24 0,003510,00018 289+0,33 0,98785
2,5 1,55 0,00374:0,00020 226+0,31 0,98285
3,0 1,86 0,00222:0,00008 062+ 0,11 0,97415
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Figura 8 - Curva de ajuste das velocidades especificas maximas observadas de consumo de
oxigénio em funcao do raio equivalente da particula

Tabela 5 - Estimativa do fator de efetividade e modulo de Thiele para cada tamanho de

particula
Espuma Raio equivalere  Fator de efetividagl Modulo de Thie¢
(cm de lado) (cm) (n) (©)

0,5 0,31 0936823 (8905

1,0 0,62 0,886282 0,9334
1,5 0,93 0,720217 1,079
2,.0 1,24 0,633574 1,169
2,5 1,55 0,67509 1,124
3,0 1,86 0,400722 1,519

O numero de Biot foi calculado por meio da eq. (10) e apresentou valores variando entre 8,0 e
9,3, indicando, pelo critério de Bailey & Ollis (1986), uma significativa resisténcia externa a
transferéncia de massa.

Cinética de remocédo de DQO e conversao de Nitrogé@ie valores iniciais de DQO filtrada
variaram de 77 a 114 m¢,|com média de %12 mg.I*. A DQO residual oscilou entre 39 e 68
mg.I*, com valor médio de 58 mg.I", constituindo-se de uma fracédo de dificil degradacé&o.
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Observa-se na Figura 9, uma tendéncia crescente da constante cinética aparente de primeira
ordem com a vazao de ar. Esta tendéncia pode ser explicada pela diminuicdo da resisténcia
externa a transferéncia de massa a medida que a vazao de ar foi aumentada. O valor da constante
cinética para vazao de ar de 12 |.fifoi excluido por estar fora da faixa, possivelmente devido

a erro experimental.
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Figura 9 - Variacdo da constante cinética de primeira ordem (8) de remocéo de DQO em funcao
da vazéo de ar

Para a converséo do nitrogénio, 0s valores iniciais de nitrogénio amoniacal variaram de 46 a 62
mg.I*, com valor médio de 48 mg.I*. O ajuste para o modelo cinético de reacdes em série de
primeira ordem, descrito em Levenspiel (1999), apresentou valores médios de @@08095

min® e 0,11040,01105 mift para k e k, respectivamente, indicando que a conversdo do
nitrogénio amoniacal a nitrito € a etapa limitante do processo. A velocidade da primeira etapa
([N —amor O [N —=NO3]) € cerca de 25 vezes menor que a velocidade de conversdo de
nitrito a nitrato. O ajuste do modelo é apresentado na Figura 10.

Nitrogénio (mg N.T)

Tempo (min)

Figura 10- Dados experimentais e curvas ajustadas para conversdo do nitrogénio amoniacal
em nitrito e nitrato, segundo modelo de reacdes em série de primeira ordem. (1) nitrog~enio
amoniacal (0) nitrito () nitrato
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Velocidade de consumo de oxigénovelocidade de consumo de oxigénio no reator radial de
leito fixo apresentou valores variando na faixa de 0,0024 a 0,0048.00S3V~.I"%, com valor

médio de 0,00364),00022 mg @.g SSV.I™,

Os solidos em suspensao volateis no sistema foram avaliados em 8,7 gramas, correspondendo a
5,6 gramas de SSV por litro de espuma. Determinagbes do NMP (niumero mais provavel)
indicaram populacées de 2,4 x®1€&lulas heterotréficas, 7,0 x 4@¢élulas oxidadoras do ion
amoénio e 2,4 x 10 células oxidadoras de nitrito por ml de espuma. A metodologia para
determinacédo do NMP de bactérias nitrificantes foi inicialmente descrita para o estudo dessas
microbiotas no solo por Schmidt & Belser (1984) e adaptada no Laboratério de Processos
Bioldgicos da EESC/USP por Gianotti, E.P. (Comunicacao pessoal).

Hidrodindmica De acordo com os dados experimentais, o comportamento hidrodinamico do
reator radial pode ser bem representado pelo modelo de reatores de mistura perfeita em série,
com o numero de tanques variando entre 3,30 e 4,16 (Tabela 6). A variacdo das vazfes de agua e

de ar nao interferiu significativamente neste comportamento.

Tabela 6- Dados gerais dos ensaios hidrodindmicos

Qar Qagua TDH Tmédio Tpico
Etapa ) min) (.hY (h) (h) (h) N-CSTR R
02 155 64 50 2.9 361 0978
01 06 1,60 6,2 51 2.9 3,01 0,985
15 1,62 6.2 4.4 2.4 3,59 0,987
02 02 091 109 7.9 53 3,85 0985
15 0,86 116 6,7 3,9 3,77 0,987
02 061 163 98 6.3 416 0986
03 06 0,63 15,7 9,1 6,0 4,05 0,900
15 0,63 15,7 9,0 4.9 3,30 0,987

Observando-se a Figura 11, que representa o comportamento hidrodindmico tipico do reator,
verifica-se uma tendéncia do tempo médio calculado como inferior ao tempo de detencéo
hidraulica esperado. De acordo com Levenspeil (1999), esse comportamento indica a presenca
de zonas mortas no reator. Para vazbes mais elevadas, verifica-se uma pequena tendéncia de
reducdo na razdo entre o tempo médio e o tempo de detengdo hidraulica, talvez por causa de

melhor aproveitamento do volume reacional. do sistema.
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Figura 11- Distribuicdo dos tempos de residéncia (0) obtida para tempo de detencao hidraulica
de 10,9 horas e vazéo de ar de 2 L.min™ e curva ajustada para modelo de tanques em série
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CONCLUSOES
Os resultados obtidos permitem concluir que:

v' 0s valores de Ka aumentaram com a vazao de ar, seguindo uma equacgdo do tipo
poténcia;

v a velocidade especifica observada de consumo de oxigénio aumentou com a elevacao da
concentracdo de oxigénio dissolvido no meio liquido, seguindo modelo de Monod, e
cresceu com a reducdo no tamanho das particulas;

v' a velocidade intrinseca especifica de consumo de oxigénio foi de 0,00554
mg0,.gSSV.s?;

v' os valores do fator de efetividade, médulo de Thiele e nimero de Biot, indicam que as
resisténcias externa e intraparticular foram significativas nas condi¢cdes operacionais
estudadas;

v a cinética de remoc¢édo de DQO seguiu 0 modelo de decaimento exponencial de primeira
ordem com residuo, e a conversdo do nitrogénio pode ser descrita por equagbes em série
de primeira ordem;

v' 0 reator radial de leito fixo apresenta elevado grau de mistura, 3 a 4 N-CSTR pelo
modelo de tanques em série, e as vazdes de ar e agua tiveram pouca influéncia sobre esse
comportamento.
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