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Resumo

Os reatores aerobios de leito fluidizado vém demonstrando uma boa eficiéncia na
remocgdo da matéria organica. A interacdo entre as trés fases (sélido, liquido, gas), toma
estes dispositivos misturadores ideais. A alta massa especifica do conjunto biomassa e fase
solida permite um maior tempo de permanéncia da biomassa ativa, reduzindo o tempo de
detenc¢do hidraulica. Desta maneira pode-se tratar um grande volume de esgoto com baixos
tempos de detencdo em uma pequena area de ocupacao. A formagao do biofilme depende
da estrutura fisica do suporte e também, como vem sendo relatado na literatura, do
comportamento hidrodinamico dos reatores.

O trabalho propde-se a investigar as relagoes entre as vazdes de ar injetadas nos
reatores e a concentragdo de particulas sélidas, fracdo volumétrica de ar e velocidade de
circulagao liquida. Para isso foi confeccionado um reator em PVC com duas relagées entre
diametro extemo e intemo (200-100 e 200-150), de 6 metros de altura. Tomadas para
medi¢do de pressdes e coleta de sdlidos permitiram determinar as fragbes de ar e de
solidos.

Foi proposta a constru¢gdo do reator em duas sec¢bes separadas para simular a
geometria dos tubos concéntricos. Esta solugdo construtiva permitiu efetuar as medicdes e
variar a geometria com facilidade resolvendo um problema detectado em trabalhos
anteriores.

As fracOes volumétricas de ar mostraram um comportamento semelhante ao que
vem sendo relatado na literatura: observou-se a presenca de maiores fragdes volumétricas
no tubo de subida e um crescimento linear das fragdes em ambos os tubos com o aumento
da vazao de ar injetado.

A adicdo de areia no sistema em concentragcoes de 50g/l e 70g/l causou uma
reducdo na velocidade de circulagdo. Em relagéo a agua limpa, a fragéo de ar diminuiu para
concentragdo de areia de 70g/l. Entretanto, com uma concentracdo de 50 g/l foi verificado
um pequeno aumento da fragdo de ar.

A diminuicdo do diametro do tubo indutor, de 150 para 100 mm, provocou um
aumento da velocidade de circulagdo no reator e diminuigdo do tempo de ciclo, indicando
uma maior eficiéncia do tubo indutor com didmetro de 100mm para proporcionar velocidade
de circulagdo.

Demonstrou-se que a avaliagdo das perdas de carga deve considerar o intercambio
de energia entre as fases liquida e solida, aspecto ignorado no equacionamento de varios
modelos apresentados na literatura para as velocidades de circulagdo. Entretanto, a perda
revelou-se altamente sensivel a vazao de recirculagdo de ar no tubo de descida, sendo que
as equagoes propostas na literatura superestimaram este valor para o reator ensaiado.

Os modelos de previsdo de velocidade de circulagdo, baseados num parametro
global de perda de carga, caracteristico de cada reator, tiveram um sucesso parcial na
descricdo dos resultados experimentais obtidos neste trabalho, sendo adequados para a
configuragdo (200-150) e ruins para a (200-100). Isto demonstra que as equagdes existentes
dependem da geometria dos reatores, de forma ainda nao explicitada, necessitando de
generalizagdo. Além disso, a descri¢gdo das perdas precisa ser desenvolvida em fungdo da
geometria e da dinamica dos escoamentos no reator, para permitir a utilizacdo dos modelos
propostos como ferramenta de projeto e otimizagao do funcionamento.

Palavras Chave: Reator Aerébio, Leito Fluidizado, Hidrodinamica, Experimentacao Fisica
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ABSTRACT

Aerobic fluidized bed reactors have been showing good efficiency in organic mater
removal. Three phases (solid, liquid, gaseous) interaction makes these reactors ideal mixers.
The high density of biomass and solid carrier set allows a higher active biomass permanence
time, reducing the hydraulic detention. Thus, a great sewerage volume can be treated, with
low detention time, in a small area. The biofilm formation depends on the physical structure
of the support particles and, also, on the hydrodynamic behavior of the reactor, as related in
literature.

This work intends to investigate the relation between the airflow injected in the
reactors and solid particles concentration, air volumetric fraction and liquid circulation speed.
To that, a 6 m high PVC reactor with two-internal/extemal diameter relation (200/100 and
200/150) was made. Gates for pressure measurement and solids sampling allow to
determine the air and solids hold-up.

The reactor construction in two separate sections was proposed to simulate the
concentric tubes geometry. This solution allows making the measurements and varying the
geometry easily, solving a problem detected in previous works.

Air volumetric fractions showed a behavior similar to that related in literature: higher
volumetric fraction at the ascension tube and linear fraction growth in both tubes with
increase of the injected airflow was observed.

Sand addition in the system, at 50 g/l and 70g/l concentrations, caused a circulation
velocity reduction. With regards to the tap water, when a sand concentration of 70g/l was
used, a reduction of the gas hold-up was observed. However, a small air fraction increase
was verified with a concentration of 50g/1.

The inductor tube diameter decrease, from 150 to 100 mm, caused a reactor
circulation velocity increase and a cycle time decrease, indicating higher efficiency of the
inductor tube with 100mm diameter to promote circulation velocity.

It was observed that head loss evaluation must consider the energy interchange
between liquid and solid phases, which is ignored in many circulation velocity models
presented in the literature. However, the head loss shows itself highly sensible to the
variation of the circulating airflow in the descending tube. For the experimental model used in
this work the value of the circulating airflow was over-estimated by the literature proposed
equations.

The circulation velocity models, based on a global friction parameter, characteristic of
each reactor, had a partial success in the description of the experimental results obtained in
this work, being suitable to the 200/150 configuration and bad to the 200/100 one. This
demonstrates that the existing equations depend on the reactor geometry, in a not explicit
way, and need to be generalized. Also, the loss description must be developed in function of
flow geometry and dynamics in the reactor, to allow the use of the proposed models as a
project and optimization tool.

Key words: Aerobic Reactor, Fluidized Bed, Hydrodynamic, Physical Experimentation.
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Lista de simbolos

= area do tubo de descida/subida
= area do tubo externo/interno
Cd = coeficiente de perda
C; = concentragao de solidos
Es = energia dissipada na base
(Ed)s = energia dissipada na base
(Ed)s, (Ed)s, = energia dissipada no tubo de descida/subida
Ed. = energia dissipada no tubo externo
Ed; = energia dissipada no tubo interno
(Ed)g s = energia dissipada pelo gas na base
(Ed), = energia dissipada no topo
E; energia inserida
Er energia dissipada no topo
Er energia dissipada devido a fricgdo
g = aceleragio da gravidade
H; = altura efetiva do tubo interno
hp = altura de dispersao
ks = coeficiente de atrito na base
= coeficiente de atrito no tubo externofinterno
K¢ = coeficiente de atrito
kr = coeficiente de atrito no topo
P = pressao absoluta no espago superior do reator
= pressao atmosférica
Di = pressao relativa no ponto i
Q = vazao
= vazao de ar (injetor)
= vazdo de gas na descida/subida
= vazio de circulagio no tubo de descida/subida
= velocidade superficial do liquido no tubo externo/interno
= velocidade de sedimentagao das particulas
= volume total
= volume de ar
Vs = volume de solidos
" = volume de agua
v = velocidade de circulagao
Via Visu = velocidade linear do liquido no tubo de descida/subida
Vie, Vi = velocidade linear do liquido no tubo externo/interno

(Ws)g4(Ws)ys, = trabalho realizado pelo gas no tubo de descida/subida
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(Ws)Lp = trabalho realizado pelo liquido na base
(W), g, (Ws)_ s, = trabalho realizado pelo liquido no tubo de descida/subida
(WS)1 = trabalho realizado pela fase liquida no topo
Yi = altura da coluna de agua na tomada i
Yo = altura da coluna de agua no piezometro
Ahg = perdas localizadas na base
= perdas localizadas no topo
= fragdo volumétrica de gas no tubo de descida/subida
= fragéo volumétrica de gas no tubo extemo/intemo
= fragdo volumétrica de gas na fase homogénea no tubo externo/interno
= fragao volumétrica do liquido
= fragdo volumétrica de sdlidos
= fragao volumétrica inicial de solidos
= fragdo volumétrica de sélidos no tubo externo/interno
= peso especifico do liquido
= peso especifico da mistura
= peso especifico no piezometro
= indice de vazios
= massa especifica da mistura
= massa especifica de dispersao
= massa especifica média no tubo externo/interno
= massa especifica do gas

= massa especifica pseudo-homogénea da mistura solido-liquido

= massa especifica do liquido

= massa especifica da mistura
= massa especifica no reator

= massa especifica do sélido
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1= Introducgéo

Os reatores de leito fluidizado vém sendo largamente utilizados em processos
biotecnologicos e no tratamento de aguas residuérias de industrias, como também
de esgoto doméstico.

S&o constituidos na maioria dos casos de tubos concéntricos, também
chamados de internal-loop ou podem ser confeccionados em tubos paralelos,
constituindo-se assim os reatores com circulagéo externa ou external-loop.

A biomassa nestes reatores pode crescer de duas maneiras: na forma de
flocos ou aderida a particulas sélidas formando uma fina camada chamada de
biofilme.

A fluidizacdo do meio pode ser feita através de um fluxo ascendente de
liquido ou por meio da aspersdo de ar no interior destes reatores, formando entdo
em alguns casos um sistema trifasico.

Os resultados da operacdo de dois reatores aerébios de leito fluidizado para
tratamento de esgotos domésticos, obtidos em trabalhos recentes realizados no
Departamento de Engenharia Civil da FEIS-UNESP, mostraram que esses reatores
sdo viaveis para tratamento de esgotos domésticos submetidos apenas a
gradeamento, apresentando uma remogdo em termos de DQO filtrada de 87% e
DBO filtrada de 92% (DALL’AGLIO SOBRINHO, 2000).
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Entretanto, os resultados demonstraram também a importancia do

funcionamento hidrodinamico do leito fluidizado sobre os resultados. Como exemplo
disso podem ser citados os indices de remocado consistentemente melhores no
reator de menor altura (6m) do que no mais alto (12m), ao contrario do que se
esperava inicialmente, assim como os problemas para ressuspensao das particulas
do meio suporte. As dificuldades de suspensdo obrigaram a manutencao de altas
vazdes de ar, sem o correspondente aproveitamento pela biomassa, levando a uma
situagao de ineficiéncia do processo com relagdo ao ar consumido.

O relatério do trabalho ja citado, Dall'Aglio Sobrinho (2000), apresenta
também varios resultados sobre o comportamento hidraulico dos reatores, obtidos
em modelos de altura reduzida (cerca de 2 metros) e pequenos didmetros (até
100mm). Dentre esses resultados podem ser destacados, pela importancia no
projeto dos reatores, as relacdes entre as fragdes volumétricas de gas e as
velocidades de circulagcdo, em funcdo das vazdes de ar. Entretanto, as diferencas
qualitativas observadas no comportamento dos modelos reduzidos e nos reatores
em escala piloto, bem como resultados quantitativos obtidos nas duas escalas
mostram que ndo € possivel garantir a extrapolacao dos resultados ja delineados
para as alturas dos reatores em escala real.

As potencialidades reveladas no tratamento com o uso dos reatores aerobios
de leito fluidizado em tubos concéntricos, e as possibilidades vislumbradas para a
otimizagao do processo, em termos de capacidade de tratamento e de consumo de
energia (ar comprimido), justificam a realizagcdo dessa pesquisa, com o objetivo de
investigar o comportamento hidrodinamico dos reatores numa escala mais préoxima a
utilizada no tratamento de efluentes.

O trabalho proposto se desenvolveu no ambito de um projeto maior, em que
outros aspectos do controle hidraulico das condigbes de funcionamento do reator
estdo sendo investigados, assim como as condigbes de transferéncia de oxigénio

resultantes de diversas configuracdes de operacao.
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2 - Objetivos

O objetivo deste trabalho € investigar experimentalmente, em modelos
reduzidos, o comportamento hidrodindmico de um reator aerébio de tubos
concéntricos de leito fluidizado, operando com agua limpa e ar, como também as
mudangas ocorridas ao adicionar-se as particulas de areia em diversas
concentragdes.

Especificamente pretende-se verificar as condigées de funcionamento estavel
do leito fluidizado com diversas concentragdes de areia, como contribuigdo para o
trabalho de otimizagdo da capacidade de tratamento dos reatores e do consumo de
ar para uma dada carga organica de projeto.

Serao obtidas as relagbes entre a vazédo de ar e a velocidade de circulagéo
induzida no reator, tendo como parametros a altura do reator, a fragdo volumétrica
de gas e solidos no leito fluidizado e as relagdes entre as areas do tubo indutor e de
recirculagao.

Outros trabalhos, desenvolvidos pelos demais membros da equipe,
abordaram os aspectos de transferéncia de oxigénio para a massa fluida e os
problemas de ressuspensao e estabilidade da circulacdo de soélidos.
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3 - Justificativas

A transferéncia de oxigénio ao meio liquido € um aspecto importante na

remoc¢ao da matéria organica e do nitrogénio. Para que esta remog&o acontega uma

grande quantidade de oxigénio € requerida. Esta taxa de transferéncia esta
correlacionada a quantidade de ar introduzida por meio de injetores nos reatores. O
processo de remogao do nitrogénio existente nos esgotos domésticos e industriais €
conseguido pela agdo de bactérias nitrificantes. "Entretanto a taxa de reproducgéo
destes organismos € bem menor quando comparada com a dos organismos
responsaveis pela estabilizacdo da matéria carbonacea (Organismos heterotréficos)
(VON SPERLING, 1997).

Isto significa que ha uma necessidade de um maior tempo de detengao
celular do esgoto de maneira a garantir sua permanéncia até um limite suficiente
para que estes organismos se desenvolvam. Por isso € importante a manuteng&o de
altas concentracdes de meio suporte, garantindo a area superficial necessaria para a
formacgéo do biofilme. Da mesma forma a previsdo da velocidade de circulagao do
liquido nesses reatores assume um carater de grande importancia, ja que
velocidades muito altas podem levar a redugao no tempo de descida pelo tubo de

recirculagdo, onde ocorrem as condigdes andxicas necessarias para a nitrificagéo.
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A vazdo de ar influencia nesta velocidade, entdo torna-se importante a
observacdo da relacdo vazdo de ar - velocidade de circulagdo do liquido. A
manutengdo das particulas soélidas em suspensdo no leito fluidizado também &
dependente desta velocidade, pois sendo muito baixa estas particulas comecgarao a
sedimentar-se na base do reator diminuindo a quantidade de suporte para biomassa,
necessaria para um tratamento eficiente dos esgotos domésticos e industriais.

Portanto, para o eficiente tratamento do esgoto em sistemas que utilizam a
tecnologia de reatores aerobios de leito fluidizado, a descricdo do comportamento

hidrodinamico e de como suas variaveis hidraulicas (vazdo de ar, velocidade de

circulagdo e fragdo volumétrica de gas no leito fluidizado) se relacionam, € de grande

importancia, para a configuragdo final destes reatores.
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4 - Revisao bibliografica

4.1 - O biofilme

As células microbianas podem se agregar na forma de flocos e biofiimes.
Estas estruturas tem despertado grande interesse nos processos biotecnolégicos e
no tratamento de esgotos industriais € domésticos pela facilidade de separar a
biomassa do corpo liquido.

Segundo Nicolella et al.(2000a), o biofime pode ser definido como uma
estrutura complexa de células e produtos extra celulares, como polimeros, no qual
formam-se espontaneamente granulos densos ou crescem aderidos a uma
superficie sélida estatica ou ainda em uma superficie sélida suspensa.

O transporte de massa ou, no caso, substrato por processos difusivos nos
flocos e biofiimes é resultado da existéncia de um gradiente de concentragao nas
suas proximidades. A profundidade da penetracdo do substrato depende da
porosidade, concentragdo do substrado, da taxa de transferéncia de massa na
interface liquido-biofilme e liquido-flocos e da taxa de reagcdo dos microorganismos
(NICOLELLA et al.,2000a). A relevancia relativa desses fatores depende da estrutura
fisica e propriedades estruturais dos flocos e biofilmes. Desta maneira os transportes
de massa sdo geralmente mais rapidos em flocos devido a seu pequeno tamanho e
sua alta porosidade. Seguindo esta linha de raciocinio poderia ser considerado
desvantajoso o uso de biofilmes aderidos em particulas sdlidas, entretanto, a alta

velocidade de sedimentagao colabora na retengao da biomassa.
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7

Pode-se observar na figura 01 a estrutura do biofilme aderido a uma particula
solida e em forma de flocos.

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

O desenvolvimento do biofilme & caracterizado como a diferenga entre o

crescimento dos microorganismos somado com a aderéncia e o seu desprendimento
(NICOLELLA et al.,2000a). Esta diferenga determina a estrutura fisica do biofilme.

A formagdo do biofime ¢é fortemente influenciada pelas condigoes
hidrodindmicas dos reatores, alterando sua espessura e massa especifica. A
condi¢do de fluxo turbulento garante uma maior interagdo entre as particulas por
meio do atrito, ocasionando o controle da espessura e melhorando a condigdo do
transporte de nutrientes as regiées mais profundas através de processos difusivos.

Além do atrito, as tensdes de cisalhamento entre o meio liquido e a superficie
também provocam alteragcées de espessura. Pode-se observar o efeito do meio
liquido sobre as bioparticulas na figura 02.
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Figura 02 : Estrutura do biofilme - (a) representaciao esquematica da influéncia da
concentragdo do substrato e das forgas de atrito (aumentando da esquerda para direita); (b)
simulagdo do biofilme sob a agdo do campo de velocidades.

Fonte: (NICOLELLA et al., 2000b).

A figura 2a representa o efeito das tensées entre o meio fluido e o biofiime.

Estas tensdes estdo aumentando da esquerda para direita, provocando uma

mudanga na sua superficie até o ponto de ocorrer o desprendimento do biofiime. A

figura 2b mostra uma simulagdo numérica do escoamento proximo a superficie do
biofilme. Pode-se observar fortes gradientes de velocidade o que sugere a existéncia
de tensdes de cisalhamento nesta regiao.

O aspecto negativo da influéncia da hidrodinamica € que dependendo das
condigbes de fluxo o desprendimento de grandes quantidades de biomassa ativa
podera ocorrer e simultaneamente o carreamento para fora do reator devido a alta
velocidade de circulagéo.

No campo da biotecnologia ambiental o motivo pelo interesse do uso do

biofiime é descrito na tabela 01.
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Tabela 01: Razdes do interesse pelo uso de biofilmes

Vantagens do uso de biofilmes no campo da biotecnologia ambiental

1 - Capacidade de tratar grandes volumes de solug¢ao

2 — A existéncia de uma diversidade de microorganismos na estrutura do biofilme

3 — Os sistemas podem ser operados com alta concentragdo de biomassa, sem a
necessidade de sedimentar a biomassa retida. Apenas um tratamento posterior do efluente
€ necessario para remover o restante da biomassa suspensa (Desprendida).

4.2 - Tipos de reatores que utilizam biofilmes aderidos a uma
particula sélida

O desenvolvimento de reatores que utilizam o biofime aderido data de
meados da década de 1970.

Nicolella et al.(2000a), apresenta uma série de reatores com aplicagdo em
aguas residuarias. Os principais tipos de reatores aplicados s&o os USB (Biofim
Upflow Sludge), BFB (Fluidized Bed), EGSB (Expanded Granular Sludge Blanket),
BAS (Biofilm Airlift Suspension ) e (IC) Internal Circulation.

Nos reatores USB as condigdes hidrodinamicas sdo mais tranquilas devido a
baixa velocidade superficial do liquido. O afluente entra na base destes reatores em
movimento ascendente passando por uma manta de lodo onde a matéria organica é
rapidamente convertida. Na fase de conversédo da matéria, forma-se gas e este
causa a circulagdo da fase liquida e do lodo. Segdes de sedimentagdo promovem
uma separacgéo efetiva das fases e o lodo destituido do gas submerge novamente
para a base do reator. A movimentagao ocorrida neste processo garante uma
mistura efetiva entre a manta de lodo e o afluente.

Os reatores USB operam com tempos de detengao hidraulica menores que 48
horas. O acumulo de sélidos suspensos € apontado como um grande problema
operacional nestes reatores.

A figura 03 mostra um esquema dos reatores USB.
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» Efluente

> Domo de
coleta de gas

———» Manta de lodo

Afluente

Figura 03 : Esquema de um reator USB (Upflow Sludge Blanket).
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000a).

Os reatores BFB sdo apropriados para tratar contaminantes organicos e
inorgénicos que requerem uma alta idade da biomassa e baixa concentracdo de
solidos suspensos (NICOLELLA et al.,2000a). Nestes reatores o afluente é

bombeado através do leito de pequenas particulas com biofilme com uma velocidade

suficiente para causar a fluidizagédo. O leito fluidizado oferece uma grande area
superficial para o crescimento biolégico. O esquema de um reator BFB é
apresentado na figura 04.

——p Efluente

Leito
fluidizado

—— g Afluente

Figura 04 : Esquema de um reator BFB (Biofilm Fluidized Bed).
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000a).
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Os reatores EGSB combinam as caracteristicas de um reator USB e BFB. A

biomassa se desenvolve na forma granular e a velocidade superficial do liquido

aproxima-se dos BFB. A figura 05 mostra um esquema de um reator ESGB.

Gas
q; _

—» Efluente

YRR

Zona de separacio «—
(gas-liquido-sadlidos)

Manta de lodo «————]
granular expandida

Afluente e g

Figura 05 : Esquema de um reator ESGB (Expanded Granular Sludge Blanket).
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000a).

Os reatores ESGB e IC sdo uma evolugédo do conceito dos reatores USB e
operaram com uma velocidade superficial do liquido alta, minimizando o efeito do
acumulo de solidos suspensos no seu interior, como observado no USB
(NICOLELLA et.al.,2000b). Os reatores IC operam como dois USB conectados um
sobre o outro. No compartimento inferior existe uma manta granular expandida onde
a maior parte da matéria organica é convertida. Nesta etapa forma-se gas devido a
conversdo da matéria organica, sendo ele portanto responsavel pela circulagédo do
lodo através de um tubo de subida (riser). Parte desse lodo ao atingir a zona de
sedimentagdo retorna a base do reator e o restante da matéria € convertida no
segundo compartimento funcionando como um poés tratamento. Pode-se observar

um esquema de um reator IC na figura 06.
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Gas
Separador

Gas -Liquido
Primeiro tubo | L

de subida

» Efluente

[ *Segundo

separador

Tubo de+

*Primeiro tubo

descida

de subida

[~ *Primeiro

Leito «————
Expandido
Afluente

separador

—"Sistema de

distribuicio

Figura 06 : Esquema de um reator IC (Internal circulation).
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000a).

A tabela 02 mostra as vantagens e desvantagens do uso de reatores que

utilizam biofilme aderido.

Tabela 02: Vantagens e desvantagens em reatores que utilizam biofilme aderido

Vantagens

Desvantagens

- Alta velocidade de sedimentacgao,
possibilitando a reducao de sistemas para
clarificdo externa;

- Alta concentragdo de biomassa;

- Oferece grande area superficial para o
crescimento dos microorganismos;

- Grande transferéncia de massa resulta em
uma elevada conversao da matéria organica;
- Reatores compactos;

- Alta idade do lodo e baixa formacgao de lodo
excedente.

- A formacéao do biofilme sobre o meio
suporte requer um tempo inicial longo;

- Controle da espessura do biofilme é dificil;
- O crescimento excessivo do biofilime causa
o carregamento do meio suporte para fora do
reator;

- Os distribuidores para fluidizar o sistema
podem apresentar um custo elevado,
podendo apresentar problemas de
entupimento e em manter uma fluidizagéo
uniforme.
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O dificil controle da espessura do biofilme €& apontado como sendo uma
desvantagem na operagao com reatores USB e BFB. Nos reatores BAS o controle
desta espessura se mostrou possivel, resultando em biofilmes densos. A circulagdo
do liquido no interior dos reatores BAS é alcangada devido a diferenga de massas
especificas existentes entre o tubo de subida (riser) e descida (downcomer) como
resultado do ar injetado na base do tubo de subida. A figura 08 mostra um esquema
de um modelo de reator BAS proposto por Heijnen et al. (1993).

Espaco

Espago «——

4 BT EIN ———» anular
sedimentagio 2 >
Efluente

Tubo de subida (RISER) «

Tubo de descida *7-l T T l
(DOWNCOMER)
Afluente 2 T ~

Ar

Figura 07 : Esquema de um reator BAS (Biofilm Airlift Suspension).
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000a).

4.3 - Reatores BAS (Biofilm Airlift Suspension)

As pesquisas com reatores air-/iff datam de meados de 1980. Estes
dispositivos encontraram duas maiores aplicagées nos processos de tratamento: o
tratamento aerébio e o conceito do gas-ift para o tratamento anaerdébio.

Os reatores possuem duas regiées conectadas onde o meio, em uma regiao,
circula em fluxo ascendente constituindo o tubo de subida (riser) e na outra regiao
em fluxo do topo para a base constituindo o tubo de descida (downcomer).

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

A diferenga entre o gas retido no dois tubos cria uma diferenca de massa
especifica, sendo esta responsavel pela circulagdo da fase liquida. Dependendo da
velocidade da fase liquida, as particulas sélidas irdo comegar a circular com o
liquido.

A interagdo entre as trés fases (sélida, liquida e gasosa) resulta em um
sistema que se comporta como um misturador ideal.

Um dispositivo semelhante vem sendo empregado sob o nome de Circox.
Este conceito foi desenvolvido e patenteado pela Gist-Brocades e vem demostrando
boa taxa de remogao da matéria organica em conjunto com tratamento anaerébio.

A figura 08 mostra a implantagao destes dispositivos em escala industrial.

Figura 08: Reatores em escala industrial — (a) Sistema air lift e manta de lodo granular

expandida localizados na Holanda; (b) CIRCOX (a frente na foto) e sistema IC (circulagdo
interna) localizado em uma cervejaria no Brasil.
Fonte: (NICOLELLA et al., 2000b).

Os reatores CIRCOX utilizados para pés tratamento em conjunto com o pré
tratamento anaerébio, apresentaram taxas de remogdo de matéria organica em
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termos de DQO igual a 80 e 93,5% (NICOLELLA et al.,2000b). Na figura 8 b os
reatores apresentam um volume de 140 m> e 385 m® respectivamente.

4.3.1 - Influéncia da geometria dos injetores no comportamento
hidrodinamico

A qualidade da fluidizag&o pode sofrer a influéncia do tipo de injetor utilizado.
Injetores com poucos orificios podem ocasionar leitos ndo homogéneos, mesmo com
baixas taxas de gas, observando-se uma canalizagdo do gas na regido central do
leito.

Em contrapartida, a utilizagdo de injetores com varios orificios promovem
leitos mais homogéneos, ocorrendo um padrao heterogéneo quando altas taxas de
gas séo alcangadas.

Este modelo, entretanto pode ndo ser 0 mais econémico do ponto de vista do
consumo de ar, provocado pelas perdas existentes.

O comportamento hidrodinamico dos reatores sob influéncia da geometria dos
injetores vem sendo investigado em alguns trabalhos publicados.

Merchuk et. al. (1997), testou sete diferentes tipos de injetores, sendo quatro
cilindricos (perfurados e confeccionados em vidros sinterizados) e trés no formato de
placas porosas (confeccionados em pedras sinterizadas). Os injetores cilindricos
tinham 0,02 m de diametro e 0,03m de altura. Os injetores na forma de placas
tinham 0,04m de diametro. O reator empregado nos ensaios possuia uma area de
2,83 x 10 m? para o tubo de subida e de 2,80 x 10 m? para o tubo de descida.

A tabela 03 apresenta algumas caracteristicas dos injetores utilizados.

Tabela 03: Caracteristicas dos injetores utilizados por Merchuk et al., 1997

Tipo de injetor Tamanho do poro

C1 (cilindrico perfurado) 30 x10°m
C2 (cilindrico perfurado) 300,5x 10°m
C3 (Cilindrico em pedra sinterizada) 120 pm

C4 (Cilindrico em pedra sinterizada) 60 um

P1 (Placa em pedra sinterizada) 120 um

P2 (Placa em pedra sinterizada) 60 um

P3 (Placa em pedra sinterizada) 30 um
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Alguns dos parametros como area e diametro dos orificios tém mostrado forte
influéncia na fragado volumétrica de gas e no coeficiente de distribuicdo (OHKI et
al., 1970 apud MERCHUK et. al., 1997). Neste mesmo artigo o autor comenta a
existéncia de trés regimes: regime uniforme de bolhas; regime de transicdo e
heterogéneo.

Foi observado que os injetores cilindricos de vidro sinterizado apresentaram
os trés regimes a medida que variava a taxa de gas. Estes mesmos injetores
cilindricos, mas perfurados, apresentaram uma mudan¢a mais gradual na fragdo
volumétrica de gas do leito e a transi¢do entre o regime uniforme e heterogéneo
menos acentuada.

Os injetores de placas de vidro sinterizado apresentaram 0 mesmo
comportamento dos injetores cilindricos (MERCHUK et. al, 1997).

A figura 09 representa o comportamento das fragées para os injetores
cilindricos.

()

g
]
$¢,

3 b

;. vidro sinterizado

_ ? | perfurado
e
U.{ et iy 1 1 -

0.0 0.04 0.08 012 016 020

|

?

T
W
“—
"
«
=)
@
o
@
o
T
et
2
=
=
o
>
Q
S
o
o
w

Velocidade do gas no tubo interno (m/s)

Figura 09 : Comportamento da fragdo volumétrica de gas no tubo interno com injetores
cilindricos.
Fonte: (MERCHUK et al., 1997).
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Freitas et. al. (2000), verificou um comportamento semelhante em reatores de
tubos paralelos (external-loop) com um volume de 60 litros, 2,07 m de altura e
diametro de 0,05 m para o tubo de subida e 0,158 m para o tubo de descida, a
respeito do regime de transicao, verificando que a medida que aumentava o
diametro dos orificios, a transi¢do apresentava-se mais suavizada.

Alguns autores indicam que o fendébmeno de coalescéncia come¢a com baixas
vazbes de ar a medida que o diametro dos orificios € aumentado. Ja com injetores
de diametro menor este fendmeno deve ocorrer a vazdes maiores e entdo um valor
maximo da fragcao volumétrica de gas devera ocorrer e logo apos atingido este valor
a coalescéncia entre as bolhas resultarda no aumento do seu tamanho e
consequentemente um decréscimo na fragao.

Entretanto existe uma discordancia nos resultados apresentados por Merchuk
et al. (1997), no qual diz que a geometria dos injetores tem grande influéncia na

fracdo. A figura 10 mostra que a influéncia do didmetro dos orificios na fragcdo do

tubo de subida nao é muito significativa.

Em alguns casos, com baixa concentragao de solidos, o aumento do diametro
do orificio ocasionou um decréscimo na fracdo do tubo de subida, sendo isto
negligenciado em concentragées maiores que 10 % (FREITAS et. al., 2000).

O diametro dos orificios afeta o tamanho inicial das bolhas. As bolhas com
tamanho grande apresentam tempo de residéncia menor comparado com bolhas de
menor tamanho. Esta alta velocidade de ascensdo resulta em uma redugdo na
fracdo porque um volume menor de gas estara presente em um determinado tempo,
afetando desta maneira a velocidade de circulagao do liquido.

Sob condi¢cdes de alta turbuléncia, o tamanho das bolhas independe do
diametro inicial (ditado pelo tamanho dos orificios dos injetores) e passa a ser
controlado pelo equilibrio entre as forgas dinamicas, que colaboram para seu
rompimento, e a tensdo superficial que tenta preservar o tamanho e a forma da
bolha (CHISTI, 1989 apud FREITAS et. al., 2000).

Para alta quantidade de sélidos, as bolhas acabam no possuindo um tempo
suficiente para agir independentemente e a coalescéncia e o rompimento passam a
ser os fatores importantes, sendo portanto negligenciado o efeito da geometria dos

injetores.
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Figura 10 : Variacdo da fragdo volumétrica de gas no tubo de subida em fungio da
velocidade superficial do gas, concentragao de sélidos e didmetros dos orificios (e - 1,6mm; (] -
1,0mm; v -0,5mm) (a) sélidos de baixa massa especifica, (b) sélidos com alta massa
especifica.

Fonte: (FREITAS et al., 2000).

Gebara et. al. (2000) testou dois tipos de injetores, sendo um de PVC
perfurado e outro confeccionado em vidro sinterizado, em dois reatores de leito
fluidizado de 6 e 12 metros respectivamente.

Através de suas observagbes em campo e em modelos de acrilico
transparente verificou-se, nos ensaios com agua limpa, que o injetor de PVC
descarregava jatos continuos de ar que se fracionavam posteriormente. Apresentava
também um padrdao de tamanho mais homogéneo. O injetor de pedra porosa
apresentou um comportamento inverso, passando de uma distribui¢cao inicialmente

homogénea para um padrdao heterogéneo, apresentando bolhas pequenas e
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grandes a medida que aumentavam as vazdes de ar (GEBARA et. al, 2000),
corroborando resultados obtidos por Merchuk et al.(1997) e Freitas et al.(2000).

Do ponto de vista da taxa de transferéncia de oxigénio, ambos injetores
apresentaram as mesmas taxas (GEBARA et. al., 2000).

4.3.2 - Regime de circulagao de bolhas

Varios autores tem observado a ocorréncia de diferentes regimes de
circulagéo de gas. Siegel et. al. (1986 apud VAN BENTHUM et al., 1999), descreve a
existéncia desses regimes e sua dependéncia sobre a zona de separagdo gas-
liquido e da velocidade do liquido no tubo externo (ou tubo de descida).

A figura 11 apresenta esses regimes em fungé@o da velocidade superficial do

gas.

Regime I Regime Il  Regime III

S
0
o
o)
0
o
0
0]
0

vle = vsg vle

Vazao de gas

Figura 11 : Regime de circulagio de bolhas em fungio da vazdo de gas.
Adaptado: (HEIJNEN et al., 1997).

Pela figura 11, visualizam-se os seguintes regimes com o aumento da taxa de
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Regime |: Nao ha presenca de gas no tubo externo. Este efeito ocorre em
baixas vazdes de gas, onde a velocidade da fase liquida € insuficiente para carregar
as bolhas para o tubo externo, ou seja, a velocidade do meio liquido & menor que a
velocidade relativa das bolhas (vie < vsg).

Regime IlI: Nesta fase ocorre a presenca de bolhas de gas no tubo externo e
este podera estar parcialmente ou completamente preenchido pelas bolhas. As
bolhas parecem estar estacionadas na coluna externa, ndo apresentando grandes
deslocamentos dirigidos verticalmente para baixo. A velocidade de circulagdo da

fase liquida é praticamente igual a velocidade relativa da bolha (Ve = vsg).

Regime 1l : Completa recirculacdo de gas. Todas as bolhas sao levadas para
o tubo externo caminhando por toda sua extensao e retornando novamente ao tubo
interno. A velocidade do liquido & maior que a velocidade relativa das bolhas. Devido
a recirculacdo das bolhas para o tubo interno, a quantidade de gas contida no tubo

interno € maior que a taxa injetada pelos borbulhadores (vie > Vsg).

4.3.3 - Efeito da fragcdo volumétrica de gas sobre a velocidade de

circulacao

O conhecimento da relagdo entre a fragdo de gas no tubo intemo
(subida)/externo(descida) e a taxa de gas é importante porque determina a
velocidade de circulacdo do liquido e solidos em um meio tri-fasico e a expansao
nestes reatores (VAN BENTHUM et. al,1999).

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

O comportamento da velocidade se altera em cada regime de circulag@o de
bolhas.
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Van Benthum et. al. (1999) descreve que no regime | a velocidade do liquido
no tubo externo aumenta rapidamente a medida que é aumentada a vazao de gas.

Ja no regime Il, o tubo externo pode estar parcialmente ou inteiramente
preenchido pelas bolhas de gas. Quando o tubo se encontra parcialmente
preenchido, forma-se uma cortina de gas, sendo que ndo ha presenga de bolhas
abaixo desta cortina.

A medida que a vazdo de gas € aumentada, o equilibrio € brevemente
pertubado e a cortina movimenta-se para baixo até que uma nova condigdo de
equilibrio seja atingida. Aumentando continuamente a vazao de gas, esta cortina ira
se distribuir ao longo de todo tubo externo, do topo até a base, caracterizando o
limite entre o regime Il e regime lll.

No regime Ill a velocidade aumenta com o0 aumento da vazao de gas.

A figura 12 mostra uma representagdo esquematica segundo Van Benthum et
al. (1999), sobre o comportamento da expansao no tubo externo e interno em fungéo
da vazéo de gas.

expansao \

3 tubo interno

£Gi2 |
tubo externo

| k3. e
€gi2- €Gi1 |
EaGi1

—

~ velocidade superficial do gas

Figura 12 : Representagdo esquematica da expansao no tubo interno (subida)e externo
(descida) como fungdo da velocidade superficial do gas.
Adaptado: (VAN BENTHUM et al., 1999).

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

interno e externo.
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Quando o regime dois € atingido, a diferenca permanece constante, existindo
a tendéncia da velocidade permanecer constante.
Estes regimes podem ser comparados aos regimes observados por Merchuk

et al. (1997). O regime homogéneo descrito por Merchuk corresponde ao regime | e

Il relatado por Van Benthum e o regime de transi¢ao e heterégeneo ao regime |il.

Dall’Aglio Sobrinho et al. (2001), observou a existéncia desses regimes em
um modelo reduzido de 2 metros de altura e diametro interno e externo de 50 e 100
milimetros.

Adotando em seu experimento duas configuragdes, sendo uma onde o tubo
interno apresentava sua saida livre e a outra submersa ou pressurizada, notou que
no caso em que a saida ndo era pressurizada, a existéncia de um quarto regime,
caracterizado como regime 0. Neste regime de funcionamento, os reatores
assemelham-se a uma coluna de bolhas, largamente utilizada em processos
industriais. A circulagdo do meio liquido é praticamente nula neste regime de
operacao.

A mudanga na declividade da reta vista na figura 12, corresponde ao regime
Il ou heterogéneo, onde estao presentes bolhas de diversos tamanhos. A bolhas
maiores tendem a apresentar uma velocidade de ascensao maior, diminuindo a
fracao de gas no tubo interno e dificultando sua entrada para o tubo externo,
resultando no comportamento descrito pela figura. E isto também colabora para que
a fracdo de gas no tubo interno se desenvolva muito mais rapidamente que no tubo
externo.

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

Segundo Heijnen et al., (1997), a modelagem hidrodinamica é essencialmente
diferente em cada regime mencionado.

A abordagem hidrodinamica ainda pode-se tomar dificii em cada regime
devido aos efeitos de escala. Heijnen et al., (1997) relata que pode ser complicado
operar no regime de completa circulagao de gas (regime lll) em modelos reduzidos.
Isto acaba impulsionando alguns autores a modelarem o regime Illl apenas em
escalas maiores.
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4.3.4 - Regime de circulagao de solidos

Aumentando-se a vazao de gas, trés regimes distintos podem se desenvolver
em relagdo ao comportamento dos solidos: leito fixo leito fluidizado e leito de
completa suspensao e circulagao dos solidos.

No regime de leito fixo, o tubo interno comporta-se como uma coluna de
bolhas e ndo ha circulagao do liquido no tubo externo, permanecendo estatico. As
particulas solidas encontram-se totalmente depositadas na base do reator.

A condi¢ao de operacdo que deve ser satisfeita para a completa suspensdo
dos sdlidos, ou seja, para que o reator opere no regime de fluidizacdo esta
representada pela relagao abaixo(GARCIA-CALVO et al., 1999):

PL

Nesta relacdo, para que ocorra a suspensao dos solidos, a massa especifica

P —[p—3—1]gs° >0 (1)

aparente no tubo interno (subida) deve ser menor ou igual a massa especifica
aparente no tubo externo (descida).

A distribuicdo inicial &€ decisiva na mudanca de leito fixo para leito de
circulagao, porque determina a vazao de gas necessaria para suspensao dos solidos
(GARCIA-CALVO et al., 1999). Aumentando a vazao até valores proximos a minima

necessaria para a fluidizagéo do leito o valor da fracdo volumétrica inicial de solidos

(<) ira comresponder aos sdlidos inicialmente sedimentados na base do tubo

interno.

Se a vazao de gas for menor que a velocidade minima de fluidizagéo, as
particulas irdo sedimentar. Alguns autores relatam que na partida dos reatores uma
taxa de gas maior que a minima €& necessaria para fluidizar o leito devido a
resisténcia oferecida pelas particulas em fung@o do arranjo entre elas.

No decréscimo da vazao de gas, de altos valores até uma vazao proxima da
minima necessaria para a fluidizagdo, a expansao no tubo interno devera
contrabalancear a diferengca de soélidos no tubo externo e interno, de maneira a
garantir que a massa especifica no tubo interno seja menor ou igual a massa

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

Garcia-Calvo et al. (1999), calcula esta fragdo pela equacao abaixo:

0
¢s = &si—€se (2)

Quando é atingido o estado de fluidizagdo, a distribuicdo de solidos muda
com o aumento da vazao de gas. Os reatores comegcam a comportar-se como um
sistema trifasico (solido, liquido e gas).

A diferenca entre o leito fluidizado e o leito de completa suspensdo e
circulacéo de sdlidos é estabelecida pelo valor da velocidade do liquido. Quando a
velocidade do liquido € maior ou igual a velocidade de sedimentag¢do do solido, as
particulas comegarao a circular pelo tubo externo e intemo.

Reatores com baixa razao entre a area interna e externa mudam de leito fixo
para leito de completa suspenséo de soélidos diretamente (PETROVIC et al., 1993
apud GARCIA-CALVO et al.,1999).

No leito, quando os sdélidos encontram-se suspensos a velocidade do liquido &

maior que a velocidade de sedimentacao satisfazendo a condigdo a seguir:

v, 2U,;

4.3.5 — Efeito da concentracao de soélidos e da massa especifica
sobre a velocidade de circulagao

A introdugdo progressiva de solidos nos reatores resulta em um significativo
decréscimo da fracdo volumétrica de gas no tubo interno devido a uma reducgao da
area de fluxo do gas e do liquido.

A presencga de solidos ocasiona um aumento da coalescéncia e do diametro
das bolhas o que ocasiona, como ja visto anteriormente, uma reducgao da fragao de

gas no tubo interno e externo.
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Segundo Freitas et al. (2000), quando os reatores estdo operando a vazbes

baixas, o efeito da massa especifica tem pouca influéncia sobre a fragdo de gas no
tubo interno, podendo em altas vazdes ser negligenciado o seu efeito. Nas figuras
13 e 14 observa-se os resultados encontrados por Freitas et al. (2000).

3 &

—h
(4]
T

(4]
i

Sg tubo interno (%)

(=¥ =]
i

10

conzer t(:,a:)}“ 2 30 o5 Diametro do orificio (mm)

Figura 13: Influéncia da concentracdo e massa especifica dos sélidos sobre a fragdo
volumétrica de gas em funcgédo do didmetro do orificio do injetor e da vazio de ar (2100 I/h: o -
baixa massa especifica, » - alta massa especifica; 5300 Ih: O - baixa massa especifica, B - alta
massa especifica; 8000 I/h: o - baixa massa especifica, ¢ - alta massa especifica; 11800 I/h: V -

Baixa massa especifica, ¥ - alta massa especifica).
Fonte: (FREITAS et al.,2000).
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Figura 14: Efeito da concentragdo e massa especifica dos sélidos - a) sélidos de alta massa

especifica; b) sélidos de baixa massa especifica.
Fonte: (FREITAS et al., 2000).

Resultados similares foram obtidos por Hwang et al. (1995, apud FREITAS et
al.,2000), Verlaan et al.(1987, apud FREITAS et al.,2000) e Freitas et al.(1997).

Apesar de alguns resultados apresentarem uma pequeno efeito da massa
especifica dos sélidos sobre o comportamento hidrodinamico, existe ainda algumas
divergéncias entre os trabalhos publicados.

O proprio Freitas et al. (1997), observava que a concentracdo e a massa
especifica ‘dos sélidos teriam uma consideravel influéncia sobre a expansao,
velocidade e tempo de mistura em experimentos conduzidos em reatores de tubos
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concéntricos, em contradicdo a seus proprios resultados obtidos mais tarde, como
pode ser observado nas figuras 13 e 14.

4.3.6 — Suspensao e distribuicdo dos sélidos

A capacidade do leito fluidizado manter em suspens&o uniforme as particulas
sélidas foi avaliada por Dall’'Aglio Sobrinho, (2000).

Os ensaios foram conduzidos em um reator piloto de 12 metros de altura
utilizando 4 concentragdes de sdlidos. A figura 15 apresenta os resultados com uma

concentragao de areia igual a 50 g/l.
50 g - R12m

‘. —e— 10001/h ‘

| —m— 2000i/h |

‘ ~—#— 3000//h |

=
=]
3
o
<

| —E— 4000i/h |

—%— 50001/h

Cota (m)

Figura 15: Concentragao de areia ao longo da altura do reator, observada com vazoes de ar
entre 1.0001/h e 5.000 I/h.
Fonte: (DALL'AGLIO SOBRINHO, 2000).

Observa-se uma decantacao elevada para as vazdes de 1000 I/h e 2000 I/h.
Segundo o autor, tal comportamento se deve a ordem de execugdo das leituras, ou
seja, os solidos foram adicionados com uma vazao de gas mais baixa e que depois
foi gradativamente aumentada. Entretanto, uma vez que sedimentou a areia, as
vazbes mais altas ndo foram suficientes para manter o meio em suspenséo. A
distribuicao inicial dos sdélidos deve ter sido alterada apds a sedimentacdo, sendo
este fator determinante na vazdo de gas necessdria para suspensdao do meio,

concordando com o que havia sido relatado por Garcia — Calvo et al., (1999).
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O processo de suspensdo das particulas sugere uma alta histerese,
justamente porque taxas maiores de gas sao necessarias para suspender
novamente o meio sélido e somado a isto, ha formagdo de um volume morto que
nao pode ser mais suspenso resultando na diferenga da concentragdo ao longo do
reator (DALL'AGLIO SOBRINHO, 2000).

As caracteristicas geometricas como o desenho da base e a area da abertura
inferior de circulagé@o nos reatores podem induzir a formagéao do volume.

4.3.7 — Efeito da relagao entre a area do tubo externo e interno
sobre a velocidade de circulagao

Varios aspectos geométricos no projeto dos reatores que utilizam o sistema
air-lift, vem demonstrando forte influéncia no comportamento hidrodindmico,
incluindo a configuracao da zona de liberagao de gas, altura dos reatores e desenho
dos injetores.

Alguns autores tem publicado trabalhos a respeito da relagao do diametro
externo/interno (A¢/Ai), na tentativa de controlar o comportamento hidraulico. Bello et
al., (1984), investigou a influéncia da relagéao (A¢/Ai) em dois tipos de reatores, sendo
um de circulacdo externa e o outro em tubos concéntricos. Pelas figuras 16 e 17
observam-se os resultados obtidos.

Expanséo no tubo interno
I T L L L

-

0c3

002 1 1 111 |
a3 07 1 H

Potencia de entrada  (W/m

Figura 16: Expansao (fragdo de gas) no tubo interno em fungao da poténcia inserida.
Fonte: (BELLO et al., 1984).
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Expans3o no tubo irterno

kg 0037 m
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20 ¥
velocidade superficial do liquido no
tubo interno (m/ss)

Figura 17: Variagao da expansio (fragao de gas) no tubo interno.
Fonte: (BELLO et al., 1984).

Uma significativa influéncia deste parametro é observada nas figuras 16 e 17.

O aumento da velocidade de circulagdo apresentado nos resultados obtidos
por Bello et al. (1984) € acompanhado pelo aumento da relagédo entre os didmetros
em reatores de circulagdo externa.

O acréscimo da velocidade explica a redugdo da fragdo de gas no tubo
interno devido ao tempo de residéncia das bolhas ser cada vez menor a medida que
a velocidade cresce.

Os experimentos conduzidos em um reator de tubos concéntricos, ndo

demonstraram qualquer variagao significativa da fragdo no tubo interno. Entretanto

isto ndo evidencia que (AJA) ndo tenha qualquer efeito sobre a fragdo e a
velocidade, como foi observado por Gravilescu et al. (1998). Sua experimentagao foi
idealizada em um reator de tubos concéntricos e foi verificado que ocorria um
aumento da forga motriz para a circulagdo a medida que (AJAi) aumentava,
concordando com os resultados em reatores de circulagdo externa apresentados por
Bello et al. (1984).

Isto mostra a possibilidade de controlar a hidraulica dos reatores, alterando

apenas os diametros.
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4.3.8 — Modelos hidrodinamicos

O desenvolvimento de modelos hidrodinamicos que descrevam o0
comportamento hidraulico dos reatores € essencial para otimizar sua utilizagdo nos
diversos ramos da biotecnologia e tratamento de aguas residuais.

Heijnen et al., (1997), baseou seu modelo sobre reatores em escala reduzida
operando no regime lll, na tentativa de reproduzir o comportamento em escalas
industriais. Neste trabalho Heijnen desenvolve seu modelo sobre o balango de

quantidade de movimento. O modelo pode ser utilizado em um sistema bifasico (gas

— liquido) podendo ser estendido para um sistema trifasico (gas-liquido-sélido).

Existem poucos trabalhos tratando de modelos nos regimes | e Il em escalas
industriais. O que causa certo distanciamento em retratar modelos nos dois
primeiros regimes sao as instabilidades que podem ocorrer quando vazées muito
baixas sdo empregadas. Do ponto de vista do tratamento bioldgico, a operagdo dos
reatores no regime Il pode trazer vantagens no processo de desnitrificagdo.

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

A maioria desses modelos, entretanto, necessita de expressbes adicionais
que correlacionem as fragées volumétricas de gas e a presenca de solidos no tubo
interno externo. A predicao destas fragbes em reatores que configuram o sistema
air-lift € muito dificil porque sao fortemente dependentes da geometria (HEIJNEN et
al., 1997).

Chisti et al. (1993) usou uma relacdo empirica para a fracdo de gas no tubo
interno e combinou com uma expressao muito simples para predizer a fracdo de gas
no tubo externo, comparando isto a 90% da fragdo no tubo intemo. Sua relacao,
segundo Heijnen et al. (1997), ndo apresenta uma expressdo adicional para o
aumento da fracdo de gas no tubo intemo como resultado da recirculagao, ficando

apenas valida no regime Il.
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4.3.8.1 — Modelo proposto por Chisti et al. (1987)

O modelo apresentado por Chisti et al. (1987), leva em consideragéo o
balangco de energia no reator. Desta maneira pode-se escrever que a energia
adicionada ao sistema se iguala a energia dissipada.

sendo:
Ei - energia inserida no sistema devido a expansao isotérmica do gas;
Eq — energia dissipada pela cortina de bolhas no tubo intermo;
Eqe — energia dissipada devido a estagnag¢ao do gas no tubo externo;
Eg e Er — energia dissipada devido a reversao do fluxo na base e no topo;

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

A energia inserida pode ser expressa na forma:

E, = QPF, In[1 ; ___nghDJ
P

sendo:
P — pressao no espago superior do reator (N/m?);
pp — massa especifica de dispersao (kg/m?);
g — aceleragao da gravidade (m/s?);
hp — altura de dispersao (gas-liquido) (m);
Q - vazao de gas (m“/s).

O autor simplifica a equagao (4) negligenciando o efeito do atrito no tubo
interno e externo. Isto mostra-se possivel em fluidos Newtonianos de baixa
viscosidade segundo Lee et al.(1986, apud, CHISTI et al., 1987).

Considerando o esquema apresentado pela figura 18 e fazendo o balango de
energia, fixando o volume de controle no tubo interno, pode-se entdo escrever.
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Figura 18: Esquema do volume de controle no modelo de Chisti.

Balanc¢o no tubo interno

E1+E—_E2+ Ea

7LQ }’LQ

Edi

p1 +Z1 Ef p2 +22
}’LQ 7L 7Q

(7)

Os termos de energia na equagao (7) estao representados em termos de

carga.

A pressao no ponto (1) pode ser escrita:

p1 = P2 +(1- 24 JoLghp
sendo:
&gi — frac@o volumétrica de gas no tubo interno

pL — massa especifica do liquido (kg/ma)
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Substituindo (8) em (7) e multiplicando a equagao resultante por 1. Q ,obtém-
(1-€4i)hpp9Q +E g = Ege +(22 —24)p 9Q
e A
hp
Desenvolvendo chega-se:

E; =Eg4 - PLghD(1 Eqi W1iAi = p19hpU ;A

perda de energia em termos de pressao ganho de energia potencial

Portanto a energia dissipada no tubo interno (E4) pode ser escrita como:

Eq4 =E; - PLghDUuAf(‘fgf

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

A, — area do tubo interno (m?)

Balancgo no tubo interno

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

balanco como

p2 +22 p1 +Z1
7L YL JVLQ

Substituindo a equagéo (8) em (13) obtém-se:

(z2 —2¢) =
—— 7LQ
hp
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Sendo:

£ge — Fragado volumétrica de gas no tubo externo.

Reescrevendo a equacéao (14) e multiplicando por . Q tem-se :

Ege + hp(1-€4)p9Q - hpp 9Q
il ol

ganho de energia de pressdo  perda de energia potencial

Desenvolvendo a equagao (14), pode-se escrever a energia dissipada no tubo
externo como:

Ege = thLgULeAef"ge (16)
sendo:

U.e — velocidade superficial do liquido no tubo externo (m/s)
Ae — @rea do tubo externo (m?)

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

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

tubos, ou seja:

Vie
Ahg = Kg 29 (base)

Ve
Ahy =Ky —égL(topo)

A energia dissipada pode ser escrita como:
Eg = pL9gQAhg

Er = pLgQAhy
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Substituindo (17) em (19) e (18) em (20) e somando as equagdes (19) e (20),

tem-se a expressao que representa a energia dissipada na base e no topo:

1
Eg+Er = 5 PL [ngkTA; (1-&gi) +ViekpAs (1 —Sge)]

sendo:
ks — coeficiente de atrito na base;
kr - coeficiente de atrito no topo;
vii — velocidade linear do liquido no tubo interno (m/s)

Ve — Velocidade linear do liquido no tubo externo (m/s)

As velocidades reais correspondem as velocidades superficiais segundo

Chisti et al.(1987) da seguinte maneira:

Uy =vii(1-¢&4) (22)

Ue =Vie(1-¢€ge) (23)

A equacédo da continuidade para o fluxo liquido entre o tubo interno e externo
fica:

Qi =Qe = AU = AeUpe
Tomando (22) e (23) e substituindo em (24) chega-se a:
Ai(1- Egi Vi = Ae(1- Ege WVie (25)

Usando as equagdes (22) e (25) na equacdo (21) chega-se a energia
dissipada no topo e na base do reator.
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2
1 A 1
Eg+Er =—pULA|—T— [ : ] 5
2 — Egi (1_3ge)

Ae

Finalmente substituindo a equacédo (11), (16) e (26) na equacgdo (4) e
explicitando o termo U,;, obtém-se a equagao que prediz a velocidade superficial do
liquido no tubo interno.

Esta equacdo tem a necessidade do conhecimento das fragbes de gas no
tubo interno e externo. Como j& citado estas expressdes extras para as fragdes sdo
dificeis de obter devido a sua forte dependéncia sobre a geometria.

Chisti et al. (1987) engloba o efeito da razéo entre as areas interna e externa
na sua equacdo, parametros que demostraram ter influéncia na velocidade de
circulacao.

Os coeficientes kg e kr variam nas diversas configuragdes geométricas de
reatores que podem aparecer. Contudo observa que se existir semelhanga
geomeétrica os coeficientes deverdo ser bem proximos. Deve ser ressaltado que os
efeitos da abertura da zona de recirculagéo entre o tubo externo e interno localizado
na base dos reatores também devem ser englobados nestes coeficientes, assim
como realizado por Chisti et al. (1987).

O modelo apresentado calcula satisfatoriamente a velocidade superficial do
liquido no tubo interno ao longo de uma vasta faixa de escalas de operacao.

Outro aspecto na equagao (27) € o fato dela nao levar em consideracao a
concentracdo e a massa especifica dos sdélidos. A massa especifica, como ja
comentado, pode apresentar uma pequena influéncia na velocidade, em contra
partida, a concentragdo vem demonstrando ter influéncia marcante.
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O modelo poderia ainda assim ser utilizado em reatores operando com baixa
concentragéo de sodlidos e de massas especificas muito préximas a da fase liquida,
como apresentado por Garcia — Calvo et al. (1999).

Hwang et al. (1997), apresentou um modelo baseado nas equagdes
apresentadas por Chisti et al. (1987). A equacgdo tem a seguinte estrutura:

Z[Ph(&‘m —&Ene) + Pg(&e — & )ghD]

ky +k; [Ae]"‘ kg + K,
h 5 ok
(1_591') (

P A,

1_3ge)2 |

sendo:

pn — massa especifica pseudo — homogénea da mistura solido — liquido
(kg/m?);

&ni — fraca@o volumétrica de gas do tubo interno na fase homogénea;

&ne - frac@o volumétrica de gas do tubo externo na fase homogénea;

ki — coeficiente de atrito no tubo interno;

ke — coeficiente de atrito no tubo externo.

pg — massa especifica do gas;

Na equagdo (28) a velocidade superficial do liquido explicitada é a do tubo
externo. Comparando com o modelo de Chisti et al. (1987), observa-se a inclusdo do
atrito da parede no tubo interno e externo. Além disso, no modelo Hwang et
al.(1997), o efeito da concentracdo de sdélidos e sua massa especifica estéo
englobados no termo pp.

O termo py é definido como sendo:

Pnh = PLEL T Psés

sendo:
pL — massa especifica do liquido (kg/m°);
ps — massa especifica do sdlido (kgfm3);

gL — fracdo volumétrica do liquido;
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es — frac&o volumétrica do sdlido.

A fracao volumetrica pode ser calculada como:

sendo:
Vs — volume de sdlidos;
V — volume total.

4.3.8.2 — Modelo proposto por Heijnen et al.(1997)

Heijnen et al. (1997), propb6e um modelo para reatores bifasicos (gas-liquido)
e trifasicos (gas-liquido-solido) de tubos concéntricos operando no regime lll. Suas
equacoes sao baseadas no balango de quantidade de movimento.

Este balanco é definido como sendo:
Forgas de gravidade = forgas de friccdo
Traduzindo em termos de pressao, pode-se escrever:
Apg = APy (31)
Isto implica dizer que a forga motriz para o escoamento representada pelo
termo Apy devera superar as forgas resistivas representadas por Apr, para que a

circulagao aconteca.

A forgca motriz para o escoamento é representada da seguinte forma:

AP,
Apg = pe9H; — pigH; = 97 = Pe ~ Pi

1
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sendo:
pPe — Massa especifica média no tubo externo;
pi— massa especifica média no tubo interno;

H; — Altura efetiva do tubo interno.

Pela equacdo (32) é mostrado que a diferengca de peso no tubo intemo e
externo causa a circulagdo do meio. A massa especifica em um meio trifasico

segundo Heijnen et al. (1997) pode ser representada por:

P =E&gPg +E pL +EsPs

sendo:
p - massa especifica da mistura;
pg — massa especifica do gas,;
oL — massa especifica do liquido;
ps — massa especifica do sélido;
& — frag@o volumétrica de gas;
& — frag@o volumétrica de liquido;

¢s — fracdo volumétrica de sadlido.

Desprezando a massa especifica do gas, obtemos a massa especifica da

mistura no tubo interno e externo, como pode ser observado na equagao (34):

Pi = ELiPLi T EsiPsi (34)

Pe = €1ePle T €sePse (35)

Sendo os sub-indices indicativos de que esta se tratando do tubo externo (e)
e tubo interno (/).

A fracao volumétrica para a fase liquida é dada pela equacgao (36):
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Introduzindo as equacgdes (34), (35) e (36) em (32) a forga motriz pode ser
escrita como:

: = (ng _gge)pf. _(gsj —Sse)(Ps _pL) (37)

A equacao (37) mostra que se a concentragdo de sélidos no tubo interno for
maior que no tubo externo a for¢ca motriz sofrera um decréscimo. Outro aspecto a ser
notado é a possibilidade de trabalhar um sistema trifasico como um bifasico, quando
a massa especifica do solido e do liquido forem préximas. Enquanto o modelo
apresentado por Chisti et al. (1987) tem uma limitagdo quanto a sua utilizagdo em
meios trifasicos, Heijnen et al. (1997) ndo apenas possibilita esta transicdo como
também leva em conta o efeito da massa especifica do sélido sobre a circulagao.

As forcas de atrito foram apresentadas da mesma forma que Chisti et al.
(1987), utilizando, entretanto, termos de pressao e nao de energia, podendo entao

ser escritas na forma:

1
Apr = K¢ EPLVE

sendo:
k¢ — coeficiente de atrito;

V. — velocidade de circulagdo.

O coeficiente kr do modelo apresenta ser dependente da velocidade de
circulagdo, mas mostra ser constante em um sistema bifasico (VERLAAN et
al.,1986,apud HEIJNEN, 1997).

Este coeficiente devera englobar todos os efeitos de fricgdo tais como o atrito
da parede, o fluxo reverso na base e no topo e as perdas devido a presenca dos
injetores.

Na equacao (38) o calculo é realizado sobre a massa especifica do liquido o
que é uma simplificacdo em se tratando de meios trifasicos. Entretanto Heijnen et al.
(1997) afirma que tal simplificagdo & bastante razoavel.
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Levando as equacées (38) e (37) em (31) obtém-se:

1

2 2
’ (595 "“;ge)_(gsi —5se)[£s_“1):|

k¢ PL

A equacao (39) é dependente ainda da expansao e da fracdo volumétrica dos
solidos presente no meio e trabalhar com estes parametros pode ser custoso.
Alguns autores tém lancado m&o de equagdes empiricas para contornar o problema.
Entretanto isto limita seu uso a um caso particular. O problema aqui é contornado

realizando um balang¢o de volume nas fases liquida, sélida e na fase gas do sistema.

Balanco de volume (fase gas)

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

Pode-se entao ser representado da seguinte forma:

Vg,'{.'ngj Vge{;'geAe + Avg's (40)

Fluxo de gas no tubo intemo  Fluxo devido a recirculagdo do gds  Fluxo devido aos injetores

sendo:
vgi — velocidade absoluta do gas no tubo interno;
vge — velocidade absoluta do gas no tubo externo;
vgs — velocidade superficial do gas baseado na area total
Ae — area do tubo externo;
A;— area do tubo interno;
A — area total.

A velocidade absoluta do gas pode ser escrita como sendo:
Vg:‘ i (VU + ng:’)

Vge = (Vie + nge)
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sendo:
Vsgi € Vsge — Velocidade relativa do gas no tubo interno e externo.

Viie vie — velocidade linear do liquido no tubo interno e externo.

Heijnen et al. (1997), faz a suposi¢ao que a velocidade relativa das bolhas é
semelhante a velocidade desenvolvida por um grupo de bolhas podendo entdo ser
escrito que:

Vsgi = Vsge = Vsb

sendo:

Vsp — velocidade do grupo de bolhas.

Tomando as equacgdes (41), (42) e (43) e introduzindo na equacgado (40) e

dividindo os membros por A , resulta:
(Vi +Vep)egim = (Vie —Vep Jege (1— M)+ g

sendo:

m —razao entre area do tubo interno e area total m = [—L).

Balanco de volume (fase liquida)

A vazao liquida no tubo externo deve ser igual a vazao liquida no tubo interno.
Entao:

VUAE(1_£gi _gsf)z VLeAeh—gge "gse) (45)

No regime Ill as diferencas entre as fragbes nao devem ser muito grandes
podendo entdo escrever:
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ViiAi =VieAe (46)

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

velocidades presentes no tubo interno e externo.

_ ViiAi +VieAe

vV, A

(47)

A relacdo apresentada na equagao (46) juntamente com (47) fornece a

seguinte relagao:
v, =2mv;; =2(1-m)v,,
Com este resultado pode-se rescrever a equagao (44) na forma:
(VL +2mv, )Egi i lVL T 2(1 - m)vsb lgge +2Vgs (49)

A equacao (49) combinada com a expansao global resulta em uma relagao
entre a diferenga de expansao do tubo interno e externo como fung&o da velocidade
superficial do gas, a expansao global e a velocidade de circulagao.

A fragdo volumétrica global de gas pode ser como:

i Vgi + Ve

£g = =Meg +(1-M)ege

%

Vgi — volume de géas no tubo interno;
Vge — volume de gas no tubo externo;

V — volume total.

Portanto a combinagao da equacao (50) com a (49) resulta:
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Balanco de volume (fase sélida)

Para a fase sdlida a mesma aproximacgao feita para fase liquida pode ser
usada. Admitindo que ndo haja adigdo de particulas sélidas podemos dizer que o

fluxo de sdlidos no tubo interno seja equiparado ao fluxo no tubo externo.
VsL€siAi = VseEseAe
sendo:

vs. — velocidade absoluta do sélido no tubo interno;

Vse — Velocidade absoluta do sélido no tubo externo.

A velocidade absoluta dos sdlidos pode ser escrita da mesma maneira que foi
adotada para o gas:

Vsi = (VU v Vss:')

Vse = (VLe + Vsse)

sendo:

Vssi € Vsse — Velocidade relativa das particulas no tubo interno e externo.

Novamente se faz a suposicao que a velocidade relativa das particulas é

semelhante a velocidade desenvolvida por um grupo de particulas. Entao:
Vssi = Vsse = Vsp

sendo:

Vsp — velocidade do grupo de particulas.
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Tomando as equagbes (53), (54) e (55) e introduzindo na equagédo (52) e
dividindo os membros por A, resulta:

Vi —Vsp Jegim = (Ve +Vp Jege (1- M) (56)

Adotando a relacdo obtida pela equacéao (48) e combinado com (56), obtém —

(VL - 2mvsp )gsr‘ - lVL + 2(1 - m)vsp J'gse (57)

A fragcao de solidos presente no sistema pode ser determinada da mesma
forma que foi feita para a expansao global.

gl Vi +Vse

v =Megi +(1-m)eg,

€s

sendo:
Vsi — volume de solido no tubo interno;
Vse — volume de solido no tubo externo;

V — volume total.

Combinado as equacgdes (57) e (58) resulta:

v
(gsf _Sse)= 2¢5 -E
Yi

A diferenca entre as fragdes de solidos presentes no tubo intemo e externo
passa a ser uma fungdo da velocidade do grupo de particulas da fragcdo de sdlidos

presente no sistema e da velocidade de circulagao.

Tomando as equacgdes (51) e (59) e introduzindo na equacédo (39) o resultado
€ uma equacao explicita para a velocidade de circulagao.
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W ol
Vi = Vgs —EgVsp — EsVsp| — —
[ K, gs ~¢g¥s Pl o,

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

O modelo, segundo os resultados apresentados por Heijnen et al.(1997) em
seu trabalho, pode predizer a velocidade de circulagdo do liquido no regime |l
razoavelmente. Entretanto para obter mais precisdo nos resultados seria necessario
um conhecimento maior das relagées entre fragées volumétricas de gas e a
distribuicdo de gas e solidos.

4.3.8.3 - Dissipagao de energia em reatores airlift

O atrito com a parede e a dissipacdo da energia associada as bolhas €
considerado como o mecanismo de perda de energia em reatores air-lift (MERCHUK
et al., 1995).

O modelo de perturbacdo das bolhas (bubble wake) proposto por Schmidt et
al. (1992, apud MERCHUK et al., 1995) mostra que a perturbagéo do liquido pela
presenga das bolhas associa um efeito laminar criado por um gradiente de
velocidades proximo a superficie das bolhas similar ao que ocorre préximo a uma
superficie sdlida, e uma dissipagdo turbulenta na esteira das bolhas.

Merchuk et al., (1995), propde um modelo matematico baseado na 12 lei da
termodinamica para calcular a energia dissipada em cada regiao do reator. Seu

modelo levou em conta as seguintes suposigoes:
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Comportamento ideal do gas. O trabalho realizado pelo gas no liquido (e
vice versa) pode ser expresso como uma expansao isotérmica das bolhas;
A energia dissipada pela fase gasosa no interior das bolhas € desprezada,
como também a energia potencial devido a baixa massa especifica das
bolhas;

Energia é dissipada por atrito proximo da interface liquido e parede e
também no interior do meio liquido;

Temperatura do liquido foi considerada constante.

A representacdo esquematica do fluxo de massa e energia € apresentada na

figura 19.

",--'

ZONADE
SEPARACAO

(En)su

T1
::ﬁé
-
12¢
|8¢
188

(RISER)

TUBO DE SUBIDA

— DISSIPACAO

=== TRABALHO
=P FLUXO DE MASSA (ENERGIA)

Figura. 19: Representacdo esquematica do fluxo de massa e de energia para modelo
hidrodinamico.
Fonte: (MERCHUK et al.,1995).

Com as suposigoes ja citadas, o balango global da energia (BIRD, 1992, apud
MERCHUK , 1995) foi escrito assim:

A(PQ)+AEp+AEd =Ws
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O primeiro termo representa o trabalho realizado pela vazao , o segundo
termo representa a variagdo da energia potencial do sistema e Eq4esta relacionado a
energia dissipada por unidade de volume. E Ws é o trabalho realizado pelo sistema
considerado. A figura 20 mostra o esquema com os 5 pontos localizados no reator
que foram considerados nas expressdes matematicas.

s

Qar

Figura 20: Representagao esquematica do reator air-lift.
Fonte: (MERCHUK et al., 1995).

No tubo de subida , segue a expressdo do balangco da fase gasosa para

expressar o trabalho realizado pela expans&o do gas:
=Q :

(Ws)g, su = trabalho realizado pela fase gas no tubo de subida;
Qq. su = vazao de ar injetada no sistema;

P4 = presséao absoluta no ponto 4 (Pa);

Ps = press&o absoluta no ponto 5 (Pa).
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O balango da fase do liquido no tubo de subida € expresso assim:
Q. (ps —p4)+Q pr gH+(Ed)s, =Ws, 4,

sendo: (Ws)., s = trabalho realizado pela fase liquida no tubo de subida;
(Ed)sy = energia dissipada no tubo de subida;
Q. = vazéao da fase liquida;
pL = massa especifica da agua;
H = altura do tubo indutor de movimento;

pi = pressao relativa no ponto i.

Desde que o trabalho realizado pelo gas € ganho no liquido , tem-se:
(Ws)g,su = (WS)L,su

Portanto a energia dissipada no tubo de subida foi igual:

P,
(Ed)su =Q, (p4 —Ps )-pL QL 9H —~ Qs Py |n[_’5§:_}

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

Ws), =Qy Py In(gj+ Qp P, |n(P_2}

4 PS

sendo: Qp = vazao de gas no tubo de descida;
Qar = vazao de ar (injetor);
(Ws)g4, = trabalho realizado pelo gas no topo;
P = press&o absoluta no ponto 1,

P, = pressao absoluta no ponto 2.
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O balango da fase liquida no topo foi determinado assim:
(WS)L,t =Q, (p2 - ps)+(Ed),

(Ws), ¢ = trabalho realizado pela fase liquida no topo;
(Ed): = energia dissipada no topo.

O termo de energia potencial foi desconsiderado devido ndo haver mudanca
de energia potencial no topo do reator. Substituindo a equacdo (66) e (67) na

equacao (64) e reajustando os termos, tem-se a energia dissipada no topo:

P
(Ed), =Q, (ps —p2)-Qu Py In[P—"]—QD Py ln[P—J

5 5

Para o tubo de descida segue o mesmo raciocinio. Mas agora € o liquido que
realiza trabalho de compressao do gas. Para o esquema da figura 20, o trabalho
realizado pelo gas segue:

P
(Ws), 4 =Qp Py In [P—*”]

4

sendo: (Ws)g4.4 = trabalho realizado pelo gas no tubo de descida.

E o balango de energia da fase liquida segue:
Q. (P3 —p2)-Q pL gH+(Ed)y =(WS) 4

sendo: (Ws)_.q = trabalho realizado pelo liquido no tubo de descida.

Usando a mesma analogia para o tubo de subida, a energia dissipada do tubo
de descida pode ser escrita como:

AVA
AVAVEY

2 3 4 5 6 o unespwl 12 13 14 15 1 17

18



P
(Ed)y=QL (P2 —p3)+p . Q gH-Qp Py |”[P—3] (71)
>

Em que os dois primeiros termos indicam o ganho de energia do liquido e
terceiro termo € a energia usada para comprimir o gas. Para a base do reator o

balanco da fase gasosa era igual:

(Ed)g‘ »=Qp P, In[g-]

3
sendo: (Ed)gs = energia dissipada na fase gas na base.

Aqui ndo ha mudanc¢a de energia potencial para o liquido. A expressao para o
balanc¢o da fase liquida foi definida assim:

(WS)L,b =Q, (P4 —P3 )+(Ed)b

(WSs) = trabalho realizado pelo liquido na base.

Fazendo a mesma analogia para o topo do reator, surgiu a equacao da

energia dissipada na base:

=)
(Ed)b =Q (p3 —P4)-Qp Py ‘n(P—4}
3

(Ed)» = energia dissipada na base.

Merchuk et al. (1995) comentam em seu trabalho que a maioria dos
modelos existentes a época da publicacdo do trabalho ndo levava em conta a
energia transferida entre as fases gasosa e liquida, promovendo apenas um balango
de pressfes, assumindo que as quedas de pressdao no topo e na base
contrabalangcam exatamente as diferencas de pressao hidrostatica existentes entre
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os tubos de subida e descida. A atualizacdo da revisao efetuada no corrente
trabalho mostra que, até o presente momento, a maioria dos modelos continua a se
basear nos mesmos principios e sujeitos a mesmas criticas formuladas por
Merchuk.et al.(1995).

Para o modelo apresentado, foi possivel determinar a energia dissipada para

cada regido do reator air-lift. Esse equacionamento foi adaptado para dissipagdo em

termos de carga hidraulica e com isso proporcionou a determinagdo das perdas de

carga do reator em estudo.
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5 — Materiais e métodos

5.1 — Materiais

5.1.1 - Bancada experimental

A pesquisa visou investigar o comportamento hidrodinamico de reatores
fluidizados por jatos de ar levando em conta os parametros: velocidade de
circulagao, fragao volumeétrica de gas e solidos no leito e distribuicdo de solidos.

A bancada é constituida de dois modelos de reatores confeccionados em
PVC, cujas alturas para experimentagdo situaram-se em 6 metros. Para facilitar a
aquisicao dos dados, o reator foi montado em tubos paralelos. No tubo de descida
foi colocado um outro tubo concéntrico de diametro igual ao de subida de maneira a
criar uma regiao anular. Um tubo horizontal em acrilico foi utilizado para conectar o
tubo de subida ao tubo de descida. Tanto a base como o topo dos reatores possuem
geometria idéntica. Os diametros dos tubos de subida foram de 100, 150 milimetros
e no tubo de descida manteve-se o diametro externo de 200 milimetros e interno de
acordo com o diametro do tubo de subida.

Para visualizacdo dos fendémenos ocorridos durante a operacdo, foram
previstas aberturas em acrilico transparente, localizadas na base dos modelos e em
alguns pontos ao longo de sua altura.

Distribuidas ao longo do tubo de subida e tubo de descida estdo as tomadas
de pressdo. Estas tomadas estdo conectadas a um painel por meio de mangueiras

transparentes, formando este conjunto um quadro de piezémetros.
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O sistema de inje¢ao de ar foi construido em PVC com diametro de 40 mm e
perfurado em 6 carreiras de 36 furos com uma abertura de 1 mm e um espagamento
de 3 mm entre as carreiras. O injetor foi locado cerca de 50 cm da base do reator e
conectado a um compressor de ar, cujo controle da vazao foi feito através de
rotametros. Uma valvula reguladora de pressédo foi colocada na linha entre o
compressor de ar e o rotametro para manter a pressao constante de saida. Um

mandémetro de Bordoun foi instalado préximo ao topo do reator para assegurar o

funcionamento normal do injetor.

Como fase sdlida foi utilizado areia fina com um diametro médio de 0,026 mm.

A figura 21 apresenta um esquema da bancada experimental.

Zona de
separagao Tubo de PVC

Tubo de

descida

Injetor de PVC

\
4

Figura 21: Esquema da bancada experimental.
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Tabela 04: Descricdo dos componentes da bancada

Descricao dos componentes

Sistema de aquisi¢do de dados

Tomadas de pressao e amostragem de soélidos
Rotametro

Compressor de ar

Quadro de piezometros

Na figura 22 € mostrado um detalhe do tubo de descida e subida, com os

visores em acrilico e algumas tomadas de presséo.

Figura 22: Detalhe do tubo de subida e descida.

Na figura 23 observa-se uma foto da base com o tubo horizontal interligando o
tubo de descida ao de subida e o suporte utilizado como apoio do reator.
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Figura 23: Detalhe da base.

Na figura 24a é mostrado um detalhe do topo onde é possivel observar o tubo
horizontal interligando as duas seg¢des e seu sistema de fixacdo. Na figura 24 b
pode-se ver o sistema que interliga o sistema de inje¢do de ar ao compressor.

(a) (b)

Figura 24: Detalhe do topo dos reatores.
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5.1.2 - Sistema de medicao de pressoes e coleta de solidos

Para o sistema de medigao de pressao e da fragdo volumétrica de gas no leito
foram locadas tomadas ao longo do tubo indutor (subida) e tubo de descida.
Mangueiras transparentes de diametro igual a 6 mm interligam estas tomadas a um
quadro fixado a bancada, compondo desta maneira um quadro de piezometros.

A figura 25 mostra a foto do quadro de piezometros (a) e das mangueiras

conectadas ao tubo de subida (b).

K5 3

IRERREERRE

Figura 25: Detalhe do quadro de piezOmetros e mangueiras que interligam as tomadas ao
quadro.

Adotando como referéncia a base do reator, os pontos S1 e D1 que compéem
a tomada 1distam 108,5 centimetros da base. Os pontos S2 e D2 a 208,5, S3e D3 a
308,5, S4 e D4 a 408,5, S5 e D5 a 508,5 centimetros da referéncia.
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Para verificar a distribuicdo de sélidos ao longo do tubo indutor e tubo de
descida dos modelos, uma tomada de coleta também foi prevista, como pode ser

observado pela figura 26.

Figura 26: Detalhe da tomada de coleta de sélidos.

5.1.3 - Sistema de medicao de velocidades

Este sistema possui duas sondas de condutividade elétrica confeccionadas
em PVC, constituindo o corpo. As pontas utilizadas sdo em ago inox, para evitar

oxidagdo durante o tempo de experimentagéo. As figuras 27 e 28 apresentam a

sonda.

—

Figura 27: Esquema da sonda de condutividade elétrica com suas dimensdes.
Fonte: (GUARDIA FILHO, 2001).
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Figura 28 : Foto da sonda utilizada.

A primeira sonda foi instalada a 108,5 cm da base e a segunda a uma
distancia de 2 metros da primeira, no tubo de descida. As sondas estao interligadas

a um condicionador de sinais que prové alimentagdo com corrente alternada e o
condicionamento do sinal elétrico resultante.

A saida do condicionador € interligada ao computador por meio de um
conversor analdgico-digital para aquisicdo de dados. O sistema foi desenvolvido
especialmente para este trabalho (GUARDIA FILHO, 2001) e esta representado na
figura 29.

Fonte de
Tensdo

Oscilador

Amplificador
Instrumentagio

Placa de
Aquisigdo
7]

barramento ISA m

PC

Conversor Filtro Passa
AC/DC Banda

Bloco repetido para cada sonda do sistema

V4
Figura 29: Diagrama de Blocos do circuito condicionador de sinal.
Fonte: (GUARDIA FILHO, 2001).

O equipamento € composto dos seguintes blocos: oscilador, amplificador de
poténcia, ponte de Wheatstone, amplificador de instrumentagao, filtro passa-banda,

A¥A
AVAVEY

2 3 4 5 6 o unespwl 12 13 14 15 1o 17 18



60

conversor AC/DC de onda completa, placa de aquisicdo de dados 12 bits e
microcomputador.

O sistema permite o emprego simultaneo de varias sondas e a aquisi¢do dos
dados por meio de microcomputador, incluindo softwares para a operagdo e
calibragao do sistema.

No decorrer do ensaios foi utilizado como tragador uma solugdo Nacl a uma
concentragao de 100 g/l inseridos no topo dos modelos.

Na figura 30 observa-se a sonda locada no tubo de descida do reator.

Figura 30: Detalhe da sonda locada no tubo de descida.

5.2 - Métodos
5.2.1 — Ensaios realizados

No decorrer dos ensaios as seguintes variaveis foram levantadas para obter

um quadro do comportamento hidrodindmico dos modelos previstos:

- Expansao do Leito
- Velocidade de circulagao no tubo indutor e externo

- Registros das pressdes médias

A investigacao dessas variaveis levou em conta a variagdo dos parametros

como a vazdo de ar, relagdo de area do tubo externo/interno do tubo de descida,
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didmetro do tubo de subida e concentracdo do meio suporte. Para isso 2 relacées
entre diametro e 2 concentracdes de areia foram empregadas. A tabela a seguir
apresenta os valores das relagées acima citadas

Tabela 05: Caracteristicas dos ensaios
1" Reator 2" Reator

Altura 6,0m 6,0m

Relacao
entre (200 — 150) (200 - 100)
diametros

Concentracio de areia (g/l) Concentracgao de areia (g/l)
0 50 70 0 50 70
150 150
200 200
250 250
300 300
400 400
500 500
600 600
700 700
800 800
1000 - 1000
1100 i 1100
1400 1400
1600 1600
1800 1800
2000 2000

=
—
1
©
o
°
Q
0
N
o
>
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Para a escolha das vazbes e concentracées do meio suporte foi
realizado um ensaio preliminar em cada modelo. Optou-se por trabalhar com vazdes
de ar abaixo de 2000 I/h devido a oscilagdes apresentadas no quadro de
piezbmetros em vazdes acima desse limite. Nos ensaios preliminares com areia foi
verificado que para valores abaixo de 1000 I/h a areia comegava a sedimentar na
base do reator. Isto também acabou limitando a concentracdo de areia em no
maximo 70 g/i.

Os ensaios foram conduzidos de forma fatorial, ou seja para cada
configuragdo de diametro houve trés concentragées do meio suporte e cinco vazdes
de ar. No caso do ensaio com agua limpa foram trabalhadas 15 vazbes de ar.
Resultando em um total de 50 ensaios.

5.2.2 - Determinacao da velocidade de circulagao

Para estimativa da velocidade de circulagdo no tubo de descida, foi utilizado
NaCl como tragador em conjunto com um sistema de medicdo de condutividade
elétrica da agua.

Os dados de tensao de duas sondas imersas na agua, ou de uma tensao de
desbalanceamento de ponte proporcional a resisténcia, serao lidos a intervalos
constantes por um sistema de aquisicdo de dados comandado por um software
desenvolvido em linguagem Delphi-5 (GUARDIA FILHO, 2001).

E possivel neste programa a aquisi¢ido de dados utilizando-se até 8 sondas

simultaneamente. A leitura da tensdo em fungdo do tempo é realizada através de
uma placa de aquisi¢do ligada ao microcomputador. O programa permite que os
dados sejam salvos na forma de planilhas eletronicas, o que acabou tornando
atraente sua utilizagao.

Na figura 31 € mostrada a forma como os dados sao apresentados.
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Figura 31: Ambiente de trabalho do programa de aquisicdo.
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O resultado de um ensaio € semelhante ao mostrado na figura 32.

Tenséo (v)

t4

2

100
Tempo (s)

—Sonda 1 —Sonda 2

Figura 32 — Tensdo em fungao do tempo durante ensaio com tracador.

Pode ser observado que a curva para cada sonda apresenta picos que

representam o instante em que a maior concentra¢éo da nuvem de tracador passa
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pela sonda diminuindo a tensdo. Conhecendo-se a distancia entre as duas sondas e
o tempo que a nuvem de tragcador demora para percorrer a distancia, a velocidade
de circulagdo do tubo de descida podera ser determinada.

Para o tubo de subida, a velocidade do liquido podera ser calculada pela

aplicagado da equacgao da continuidade. Dessa maneira tem-se:

Vg xAg(1-&g4)
g =
> Asy (1- €g.su )

sendo: v su = velocidade do liquido no tubo de subida (interno);
vL.q = velocidade do liquido no tubo de descida (externo);
&g.su = fracao volumeétrica de gas no tubo de subida;
&g.d = frag@o volumetrica de gas no tubo de descida;,
Asy = area do tubo de subida;
Aq = area do tubo de descida.

A vazéo de circulacao no tubo de subida pode ser calculada como sendo:
QL,su = Asy(1- Eg,su )VL,su (76)

sendo: QL.su = vazéao de circulagao no tubo de subida (interno).

Para o tubo de descida a vazao fica:
Qg =Ag(1-€94)Vig
sendo: Q. p = vazao de circulagado no tubo de descida (externo).

O comportamento das tensdes ao longo do tempo, semelhante ao que se
observa na figura 32, permite identificar dois intervalos de tempo, t1 e t4,
representando o tempo necessario para que o tragador percorra um ciclo completo.
Os tempos t2 e t3 representam o tempo necessario para o tragador percorrer a
distancia entre as duas sondas. Teoricamente deve-se ter: t1 = t3 e t2 = t4.
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5.2.3 - Determinagdao da fragdo volumétrica de gas em meio
trifasico

A fragao volumeétrica de gas no leito em meio trifasico sera determinada por
medi¢ao de pressao em diversos niveis, permitindo conhecer a fragdo média e sua

variagcao em funcao da altura.

Figura 33 — Esquema para calculo da retencdo de gas.

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

coluna no piezémetro, conforme o esquema apresentado na figura 33.

Pelo esquema acima podemos escrever:

ym>xhg =ywxYp

sendo: ym = peso especifico da mistura (ar, solido e liquido);
Yw = peso especifico no piezémetro;
hg = altura de dispersao (cm);

yp = altura da coluna de agua no piezdmetro (cm).
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Dividindo eq. (78) por g obtém-se

pm xhg = pu xYp

sendo; pm = massa especifica da mistura;

pw = massa especifica da agua (1000 g/l).

A massa especifica da mistura pode ser representada como sendo:

= pwvw % pSVS
V, +Vs +V,,

Pm

sendo: Vi = volume liquido (litros);
Vs = volume de solidos (gramas);
Var = volume de ar;

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

O volume de soélidos Vs pode ser obtido pela expressao (81):

iy CS X vw
Ps

Vs

sendo : Cs = concentragao de solidos (g/l).

Substituindo a equacao (80) na (81) a massa especifica da mistura pode ser

agora escrita como:

O indice de vazios do leito e a fragdo volumétrica de gas para um meio

trifasico pode ser escrito como:
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Var

,?=VW+VS

sendo: 7 = indice de vazios.

_ var
g vV, +Vs +V,,

&

sendo: gg = fracao volumétrica de gas.

Substituindo a equagéao (81) em (83), pode-se escrever o volume de gas (ar)

como:

Ps

e [1 " C—S] (85)

Levando a equacgao (85) na (82) a massa especifica da mistura pode ser

escrita novamente na forma:

pw+CS

! :(1+CS](1+;;)

Ps

Substituindo a equacao resultante (86) na equagao (79) o indice de vazios
passa a ser escrito como uma fung¢ao da relagdo entre a altura da coluna aerada e a
altura da coluna de agua no piezdOmetro, da concentragéo de solidos e da massa

especifica da fase solida e liquida.
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Da relagdo entre indice de vazios e a fragdo volumétrica de gas pode-se
escrever esta fracao na forma:

1
£g =7
+1

1
n

5.2.4 - Determinacgdao da fragao volumétrica de solidos em meio
trifasico

Para determinar a fragao volumétrica de sélidos no tubo de subida e tubo de
descida & necessario conhecer a concentragao da fase sélida em cada regido.

A concentracgao foi verificada para cada faixa de vazao utilizada nos ensaios.
Para isso a coletava-se 1 litro de amostra em uma proveta e logo apoés deixava-se
um tempo suficiente em repouso para garantir que todas as particulas
sedimentassem. Uma curva de calibragao foi obtida para a proveta de maneira que
conhecendo o volume coletado e o volume de areia sedimentada era possivel
conhecer a concentragao de areia no interior do reator. A curva de calibragéo pode

ser observada na figura 34.

- =k ek
o N &
o o

Volume ocupado areia(ml)

¢ ensaio —VLinear

Figura 34: Curva de calibragdo da proveta.
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Conhecendo a concentragdo de solidos € possivel determinar a fragdo

volumétrica fazendo uma relagao entre o volume de sélidos e volume total.

af Vs a 10 Mis 160G
Vw +Vs +Var  psVrota  Ps

€s €L

sendo: ¢s = fragcdo volumeétrica de sélidos;
Vw = volume de agua;

gL = fracao volumétrica de liquido.
Podemos escrever a continuidade como sendo:
T=¢5+& +&4 (90)

Tomando a equacio (89) e substituindo na eq.(90) determina-se a fracao
volumeétrica de agua em fungao da concentragao e massa especifica da fase solida e

a fracao volumeétrica de ar. Desta maneira tem-se:

_ (1 —sg)
Cs
Ps

A massa especifica do leito considerando a 3 fases pode ser escrita como

sendo:

pm =(pw +Cs)eL
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5.2.5 - Perda de carga localizada e distribuida em meio trifasico

As perdas de carga no reator foram determinadas a partir do balango global
de energia baseado na 1? lei da termodinamica. A partir das suposi¢es de que o
gas é ideal e o processo é isotérmico e levando em consideracao a figura 35, o

balanco global pode ser escrito como:

Zona de
separagao

Tubo de
subida

Tubo de

descida

Y2

.

Injetor de PVC

Figura 35: Esquema da bancada para o calculo da perda de carga
A(PQ)+AEp+AEd=Ws (93)
Reversivel: Ws=AE (94)
Real: Ws—-AE = perdas (95)

O trabalho realizado pelas bolhas sobre o liquido pode ser representado da

seguinte forma:
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P
(Ws)g,su :Qg.su P In{f‘}
)

O trabalho realizado pelo liquido no tubo de subida é igual:

QL (p4 _p1 )"' QL PR g H + (Ed)su :(WS)L,su

sendo: H = distancia entre as tomadas de pressao.

Como o trabalho foi cedido pelo ar ao liquido, escreve-se que:

(Ws)g, 5T (WS)

L,su

Levando a equacao (95) em (96), tem —se:

P
Q. (P4 —P1)+ Pr QL gH+(Ed)Su =-Qy su P, ln[—]

P1

sendo: pr = massa especifica no reator.

Aplicando a continuidade tem-se:

Qg,su = Qar + QD

(100)

Numa primeira aproximacgao, foi considerado que Q. = Qar + Qp. Entretanto foi

observado no experimento que esta relacdo era exata apenas nos regimes | e |,

mas nao para o regime lll. Portanto a energia dissipada no tubo de subida foi

considerada a minima. Realizando um reajuste dos termos da equacdo (99) a

energia dissipada no tubo de subida pode ser representada como:

P
(Ed)su =Q (p4 —P1)—7R Q H-Q, P ln(;“]

1
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A dissipacdo em termos de carga hidraulica em metros € obtida dividindo

(101) por yrQy, portanto:

AH =(Ed)su =p1 — Py _H_Qar P1 In(Ptt)
> 7R QL YR YR QL P

Expressando a equacgéao (102) com as leituras obtidas nos piezométros, esta

pode ser escrita como:

Qar P(yq + patm‘)

AHsu :L(.W —Ya )_H_
PR

QL PR YY1+ Pam

Os termos y; e y» representam as leituras no piezdmetro na tomada 1 no tubo
de subida e descida. Para a tomada préxima ao topo do reator, y4 e vys
correspondem as leituras no piezOmetro no tudo de subida e decida. Para o tubo de
descida, a energia dissipada foi definida assim:

P
(Ed)y=Q, (ps —p4)+Q 7r H-Qp P, In[P—zj (104)

3

Nos ensaios experimentais foi adotado patm/ y = 9,9 m e y = 9.800 N/m>
(valor obtido no barémetro do laboratério de hidraulica Feis/Unesp).

Para a equacao (104), surgiu a necessidade de determinar a vazao de ar (Qp)
no tubo de descida. A faixa em que o Qp varia pode ser obtida do balango de
energia. O balancgo inferior foi quando Qp era igual a zero, ou seja, quando nao
houve recirculacdo de bolhas. Ao considerar que o ar recirculou houve a
necessidade de verificar o quanto ele foi comprimido pelo liquido no seu trajeto pelo
tubo de descida. Assim, como a energia para isso veio do liquido, ela foi maximizada
quando a dissipacdo na fase liquida foi minima, de forma que toda energia
disponivel foi usada para comprimir o ar.

A energia dissipada no tubo de descida é igual a soma de dois fatores:
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(Ed)d = (Ed)d,parede + (Ed)L,d

Portanto:
1
(Ed)d ='2‘PCdAd (1_‘996)‘/3 +(Ed)L.d

Substituindo (104) em (102), tem—se:

P
(Ed)f..,d =Q, (Ps —Pz)+QL yrH-Qp P, 'n[P—Z]
3

1
~5P Cd Ag (1- £gd 1%

Para uma vazdo maxima de ar no tubo de descida, foi considerado que (Ed)..

p era igual a zero e reajustando os termos da equacgao (107), tem-se:

1
Qu (P2 =P J+Qu 7R H=, pC Ay (169 )V

=5
P

Dividindo e multiplicando a equagao (108) por yrQ., resulta em:

QD=

p3—p2+H_1 P Cdez
_2pr9

Rescrevendo a equagao em fungao da leitura no piezémetro e reajustando os

termos, tem-se:
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P (y1 +pafm)|n[yy2+parm]
\ PR 4 Y Y3+Patm ) )

Multiplicando o numerador e o denominador da expressao por !—)ﬁ, tem-se:

P

Ya—Ya+F = H—Cd
PR 2

Q
(y1 i patm)ln(}’ y2 +patm]
4 V Y3+ Patm

2
VL, D

Considerando que a vazdo maxima do gas no tubo de descida era igual a
vazao real do gas no tubo de descida, acabou proporcionando a determinagao da
energia dissipada no tubo de descida. Adotando o mesmo procedimento para o tubo

de subida, a dissipacdo em termos de carga hidraulica em metros pode ser escrita
na forma:

PR L PR Y

AHg=L-(y4 —.Vz)+l-l—%-£-(y1 + parm)ln(}’)/:g +p""“"]

Y3+ Patm

Para o topo do reator, segue a equagdo da energia dissipada:

(Ed)r =QL 031 _pS)_Qar P1 |n[p;tm]_

4

A dissipacao em termos de carga hidraulica fica:
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AH,= (Ed)r =034_p3)_Qar P1 |n[parmJ
YR QL YR Q. 7r Py

Escrevendo em fungao das leituras obtidas no piezOmetro a equacdo se

torna:

[(n ~¥a)- 2o (y, + pjf’")ln[ Patm ] }

o U
PR Q, 7Y 4 + Patm

Patm )In(}d’s +&rﬂ]
1
Y4+ Pam

Sendo que a massa especifica do fluido para o topo do reator foi definida

assim:

Para a base, a energia dissipada na base pode ser definida como:

(Ed),=Q (P, ~P1)-Q, P .n[g]

2

Em termos de dissipagdo de carga hidraulica, tem-se:

AHb - (Ed)b - P2 — P “QD P1 |n(p1 *: parm]

7R QL YR Q. 7r P2+ Pam

Adaptando para a metodologia da dissertacao, tem-se:
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Q
AHp =y, —yy ——2(yq1 +
Q Y

parm )In(}y1 +patm ]
Y2+ Patm

Para a energia dissipada na parede foi adotado, com base na bibliografia, que

Cd era igual a 1, portanto o valor obtido da vazdo de ar no tubo de descida foi

aproximado.
As equaclOes anteriores descrevem o calculo das perdas localizadas e

distribuidas nas diversas regides do reator, a partir das leituras dos piezémetros.
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6 — Resultados e discussoes

Neste item serdo apresentados os resultados do efeito da adigdo de soélidos
no comportamento das expansdes e das velocidades de circulagdo, levando em
conta duas relagbes entre area do tubo de subida e descida. Entretanto, sera de
grande pertinéncia, antes da apresentagcdo dos resultados, um breve comentario
sobre o comportamento dinamico do reator, incluindo o regime de circulagdo de gas
e variagao das pressdes em ensaios com agua limpa.

Como exposto no item 5.1.1, o didmetro externo do tubo de descida
permaneceu o mesmo e apenas foi alterado o didametro interno do mesmo em funcéo
do didmetro do tubo de subida. Para maior comodidade sera adotado como
referéncia as duas relagdes como sendo (200-150) e (200-100) quando o didmetro

interno do tubo de descida e do de subida for 150 mm e 100 mm respectivamente.

6.1 — Comportamento dinamico

6.1.1 — Comportamento das pressoes

Para verificar o comportamento das pressées em fungdo da vazdo de ar
foram consideradas as leituras obtidas nos piezOmetros nas tomadas 1 e 5 para
ambas as configuragdes dos reatores. Como o comportamento foi semelhante para
o reator (200-100), apenas sera apresentado o resultado para o reator (200-150)

operando com agua limpa. Os outros resultados para os ensaios com areia poderéo
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ser vistos no anexo 1e 2 para os dois reatores. O grafico da figura 36 apresenta o
comportamento das pressdes em termos de carga hidraulica na tomada 1 do reator
(200-150), para o tubo de subida e descida.

'—e— Tubo de subida
|— Tubo didesc_ida _

1000 1500
Vazéo de ar (I/h)

Figura 36: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida.
(200-150) - agua limpa.

A figura 36 mostra que o tubo de descida apresenta em sua base uma carga

hidraulica maior que o tubo de subida, o que provoca o movimento de circulagédo do

liquido. Pode-se notar ainda que as cargas nos dois tubos diminuem com o aumento
da vazdo. No tubo de descida esse efeito pode ser creditado facilmente ao
crescimento das perdas de carga com o aumento da velocidade de circulag&o. Ja no
tubo de subida, o aumento da fragdo de ar na coluna diminui a quantidade de liquido
entre a tomada e a superficie fazendo reduzir a coluna de agua equivalente. Esta
informac&o indica que existe, durante a operagdo, uma transferéncia de volume do
tubo de subida para o de descida. Esse efeito atua em contraposi¢éo, e supera o
aumento das perdas de carga com a vazao, que tenderia a aumentar a pressao na
base do tubo de subida.

A figura 36 mostra ainda que a diferenga entre a carga hidraulica no tubo de
subida e descida tende a aumentar com 0 aumento da vazao de ar. Nota-se também
que no inicio da fluidizagdo do meio ocorre um aumento da carga tanto no tubo de
subida como de descida. No tubo de descida este aumento significa que parte da
agua que estava no tubo de subida foi deslocada para o tubo de descida no inicio do

movimento. Com relagédo ao tubo de subida o pequeno aumento que se observa
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pode ser devido a erro de leitura ou ao seguinte fendmeno: como o injetor se localiza
abaixo da tomada 1 parte da agua que na condigao estatica estava entre o injetor e
a tomada 1 foi deslocada, pelo volume de ar injetado, para cima da tomada
causando o pequeno aumento da presséo.

O gréfico da figura 37 apresenta o comportamento da pressédo na tomada 5

'—e— Tubo de subida |
_+_ = Tubo de_!__descida_

1000 1500
Vazdo de ar (I/h)

Figura 37: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida.
(200-150) — agua limpa.

Na figura 37 verifica-se que na tomada 5 a carga € maior no tubo de subida.
Como no topo o sentido do movimento deve ser do tubo de subida para o de descida
o comportamento das pressdes nao poderia ser outro.

Observa-se ainda que a diferenca entre as pressdes no tubo de subida e
descida na tomada 5 cresce com o aumento da vazdo de ar. Entretanto em
comparagdo com a tomada 1, que fica locada mais préximo da base, esta diferenca

€ menos acentuada.

6.1.2 - Comportamento da massa especifica do leito

Séao apresentados na figura 38 os valores da massa especifica do leito no
tubo de subida e descida em fungdo da vazao de ar, obtidos nos ensaios com agua
limpa no reator (200-150), para ilustrar o comportamento geral observado quanto a
este parametro.
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|—&— Tubo de subida |
| —8— Tubo de descida |

Massa especifica (kg/m®)

1000 1500
Vazéo de ar (I/h)

Figura 38: Comportamento da massa especifica do leito no tubo de subida e descida.
(200-150) - agua limpa.

Pelo grafico da figura 38 observa-se que o tubo de descida possui uma massa
especifica média maior que o tubo de subida. Verifica-se também que a diferenca
cresce com o aumento da vazédo de ar. O mesmo comportamento foi verificado nos

ensaios com agua para o reator (200-100). Os resultados podem ser observados no
anexo 2.

6.1.3 - Regime de circulagao de bolhas

O regime de circulagdo de bolhas pode se identificado, conforme Van
Benthum et al. (1999), pela raz&o entre as fragdes volumétricas de gas no tubo de
descida e subida. Com base nessa afirmacéo e a partir dos dados obtidos de fragao
volumétrica para duas configuragdes dos reatores, que se encontram nos anexos 1 e

2, foram construidos os graficos das figuras 39 e 40.
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£gd / €gs (m’/m”)

1000
Vazdo de ar (I/h)

Figura 39: Razdo entre fragcdao volumétrica de gas na subida e descida.
(200-150).

Pode-se observar na figura 39 que ha um crescimento da razdo com o
aumento da vazéo de ar. Segundo o que foi proposto por Van Benthum et al (1999)
este comportamento caracteriza um reator operando nos regimes | e Il. Se o regime
Il tivesse ocorrido seria observado um ponto de maximo a partir do qual a razé&o

decresceria com 0 aumento da vazao de gas.

O mesmo comportamento, caracterizando regimes | e Il de circulagdo, pode

ser observado no grafico da figura 40 para o reator (200-100).

£gd/ggs (m*im”)

Vazao de ar (I/h)

Figura 40: Razdo entre fragdo volumétrica de gas na subida e descida.
(200-100) - 4gua limpa.
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A observacao visual do comportamento das bolhas através das aberturas em
acrilico locadas ao longo do reator, ndo identificou grandes quantidades de bolhas
recirculando. Apenas as bolhas pequenas circulavam pelo tubo de descida e as
bolhas de maior didametro pareciam estar estacionadas e algumas se movimentavam
em contra corrente. Essa observacdo corrobora a analise efetuada a partir dos
graficos das figuras 39 e 40, sugerindo dessa forma que para as vazfes adotadas
nos experimentos os reatores operaram somente no regime | e Il.

Para os ensaios com areia para as concentragdes de 50 g/l e 70 g/l em
ambos os reatores, a razdo entre as fragées volumétricas do tubo de subida e

descida foi semelhante ao apresentado nos graficos das figuras 39 e 40.

6.2 - Fragao volumétrica de ar no leito

Os resultados da fragdo volumétrica de gas foram obtidos a partir da leitura
dos niveis nos piezémetros e seguindo a metodologia exposta no item 5.2.3 da

metodologia. Os dados encontram-se nos anexos 1 e 2.

Os gréficos das figuras 41 e 42 apresentam o comportamento da fragéo

volumétrica de ar nos diversos niveis no reator de (200-100), em fun¢do da vazao de

ar, para o tubo de subida e descida.

01 -
0,09 +
008
. iﬁm_ad_ﬂ '
006 - e i e : —li— Tomada 2
005 - = - gz Tomada 3 |
—R »— Tomada 4 |
—¥—Tomada 5 |

Vazdo de ar (I/h)

Figura 41: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-100) — agua limpa.
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'—e— Tomada 1
—il— Tomada 2
Tomada 3

»— Tomada 4
—¥—tomada 5

€gd (m’m?)

1000 1500
Vazdo de ar (I/h)

Figura 42: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-100) — agua limpa.

Nos graficos das figuras 41 e 42 observa-se um crescimento da fragdo
volumétrica de gas com aumento da vazédo de gas e na medida que se aproxima da
superficie do reator. Os graficos também sugerem que este crescimento € linear com
a vazao de ar, concordando com o que foi sugerido por Van Benthum et al. (1999).

A medida que se aproxima do topo, ou seja tomadas 4 e 5, observa-se uma
certa dispersdo nos pontos. Isto pode estar relacionado as dificuldades de leitura,
porque estes pontos sentem com mais intensidade os efeitos da oscilagao do nivel

da coluna que ocorre na zona de separacgao de ar. Este efeito da zona de separagéo

de ar provoca da mesma forma uma oscilagao do nivel nos piezometros aumentando

a imprecisdo da medida.
Nas figuras 43 e 44 sao apresentadas as fragdes volumétricas para o tubo de
subida e descida obtidas no reator (200-150).
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—¥— Tomada 5

1000 1500
Vazao de ar (I/h)

Figura 43: Fracdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-150) — 4gua limpa.

—— Tomada 1 |
—il— Tomada 2
Tomada 3 |
»— Tomada 4
—%—Tomada5 |

Vazdo de ar (I/h)

Figura 44: Fragao volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-150) — agua limpa.

Nos graficos das figuras 43 e 44 observa-se o mesmo comportamento das
figuras 41 e 42 até a tomada 4. Na tomada 5 a fragcdo foi menor, quando o

comportamento deveria ser de crescimento em diregdo a superficie. Como dito

anteriormente esta tomada esta mais sujeita aos efeitos oscilatérios que ocorrem na

zona de separagdo de ar, aumentando-se as incertezas das medidas de nivel no
piezdmetro.
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Na figura 45 mostra-se a variagdo da fragcdo de gas observada com

agua limpa na regido superior, tomada 5, dos tubos de subida e descida do reator
(200-150).

|—e— Tubo de subida |
I_ :—l— Tubo de descida |

1000 1500
Vazdo de ar (I/h)

Figura 45: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) — agua limpa.

Pode-se observar na figura 45 que a fracdo € maior no tubo de subida,
indicando a liberag&o de gas pela parte superior. Entretanto, apesar da maior fragéo
volumétrica e da menor massa especifica resultante, o tubo de subida possui maior
pressdo nesse nivel, conforme se verifica na figura 39. Portanto, para haver o
movimento, o nivel dindmico do leito no tubo de subida € maior que o de descida,
conforme os dados apresentados nos anexos 1 e 2.

Observa-se ainda na figura que a diferengca entre as fragées permanece
guase constante, observando uma pequena diferenga entre as duas fragbes com o
aumento da vazao de gas. Como exposto por Van Benthum et al. (1999), na figura
12, este comportamento sugere que os reatores operaram no regime |l, concordando
com o que foi discutido no item 6.1.3 dos resultados. Se os reatores tivessem
alcangado o regime |l deveria ser observado uma mudanga brusca na declividade
do grafico 45 no tubo de subida e descida e um aumento significativo na diferenca
entre as expansdes.

Para os ensaios com agua limpa no reator (200-100) e com areia para ambas
configuragées, cujos dados encontram-se nos anexos 1 e 2, o comportamento foi
semelhante ao que foi descrito no grafico da figura 45.
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6.2.1 - Efeito da adicao de areia na fragao volumétrica de ar

O célculo das fragcbes de ar para meio trifasico seguem a metodologia
apresentada no item 5.2.3. Os dados referentes aos ensaios com areia para 0s
reatores (200-150) e (200-100) encontram-se nos anexos 1 e 2. A fragdo aqui
apresentada é em relagdo ao volume de ar retido entre as tomadas 1 e 5.

O grafico da figura 46 mostra o comportamento da fragdo de ar em funcéo da
concentragéo de areia para o reator (200-150) no tubo de subida.

0,09 -
008 |
007 ¢

p |-l—18(‘.(}Uhf
1 1600 Vh
[—3¢— 1400 Ith
|—%— 1100/

£gs(1-5) (m*/m?)

30 40
Concentragio de areia (g/)

Figura 46: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida em fungdo da concentracao de areia.
(200-150).

Observa-se na figura 46 um pequeno aumento da fragao para a concentragéao
de 50 g/l. Na concentragdo de 70 g/l houve um decréscimo da fragdo de ar. O
mesmo comportamento foi observado no tubo de subida para o reator (200-100),
podendo ser visto no anexo 3.

Na figura 47 observa-se o comportamento no tubo de descida.
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Figura 47: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida em fungdo da concentragdo de areia.
(200-150).

O grafico da figura 47 mostra um decréscimo no valor da fragcdo para as
concentragdes de 50 g/l e 70 g/l. Para as vazdes de 1100 I/h, 1600 I/h e 1800 I/h o
comportamento foi semelhante ao que foi observado no tubo de subida.

A figura 48 apresenta o resultado obtido para o tubo de descida para o reator
(200-100).

—e—200mn|
| —=—1800 I/ |

1600 |
|—3¢— 1400 I/h
—3%— 1100 I/h

£gd(1-5) (m*/m°)

30 40
Concentragdo de areia (g/)

Figura 48: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida em funcdo da concentracdo de
areia (200-100).

Para o reator (200-100) pode-se observar claramente que a adigao de solidos

ocasionou uma reducdo na fragdo volumétrica de ar no tubo de descida. O
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comportamento apresentado na figura 47 para as vazbes de 1100 I/h, 1600l/h,
1800l/h pode estar relacionado a incerteza da medida devido aos efeitos de
oscilagcédo dos niveis no piezdmetro na tomada 5, ja que a fragdo calculada se baseia
no volume de ar retido entre atomada 1 e 5.

A reducgao da fragdo de ar no tubo de subida com a adigéo de areia pode ter
acontecido porque a presenca de sdélidos aumenta a coalescéncia das bolhas
aumentando seu didmetro. Com isso a velocidade de ascensdo aumenta diminuindo
a quantidade de gas presente entre as tomadas 1 e 5. Este efeito pode néo ter
acontecido para a concentragéo de 50 g/l e o aumento da fragdo nesta concentragao
pode ser uma consequéncia do aumento da massa especifica do leito, o que deve
ter colaborado para a redugdo da velocidade do liquido no tubo de subida e o
aumento do tempo de permanéncia do ar entre as tomadas 1 e 5.

O aumento do diametro das bolhas pode ter dificultado entrada de ar para o
tubo de descida, ocasionando entdo um decréscimo da fragdo volumétrica de ar.

No grafico da figura 49 é apresentada a diferenca entre as fragoes de ar entre

o tubo de subida e descida em fungéo da concentragcido de areia para o reator (200-
150).

0,035 |
0,03 |

8

|—#—11001N

£gs(1-5) - £gd(1-5) (m*/m”)

40
Concentragdo de areia (g/l)

Figura 49: Diferenca da fracdo volumétrica de ar entre o tubo de subida e descida.
(200-150).

Pode-se observar um aumento da diferenga para a concentragdo de 50 g/l.
Este crescimento € devido ao aumento da fragdo de ar no tubo de subida como

exposto pela figura 46. Na concentragao de 70 g/l ambas as fragées decresceram na
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mesma razao, mantendo a diferenca praticamente constante. O mesmo
comportamento é observado para o reator (200-100) na figura 50.

£gs(1-5) - £gd(1-s) m¥m*

30 40 0
Concentrag&o de areia (g/)

Figura 50: Diferenca da fragdo volumétrica de ar entre o tubo de subida e descida.
(200-100).

6.2.2 — Efeito do diametro na fragao volumétrica de ar

A partir dos dados de expansé&o para as duas configuragdes de reatores que
se encontram nos anexos 1 e 2 verificou-se o efeito da mudanga do didmetro do
tubo de subida e do tubo interno do tubo de descida.

A figura 51 mostra o efeito do didmetro para os ensaios com agua limpa no
tubo de subida. As fragGes se referem ao volume de gas entre as tomadas 1 e 5.

0,08

|—e— (200-150)
—8— (200-100)

£gs(1-5) (m*/m”)

1000 1500
Vazéo de ar (I/h)
Figura 51: Fragdo volumétrica de ar o tubo de subida entre as tomadas 1 e 5 em fungédo da
vazdo de ar (tubo de subida) - agua limpa.
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A fragGes de ar para o reator (200-150) mostraram ser maiores em relagdo ao
reator (200-100) como pode ser observado na figura 51. O mesmo comportamento

foi verificado para o tubo de descida como mostra a figura 52.

£gd (1-5) (m*m?)

1000 1500
Vazao de ar (I/h)

Figura 52: Fragdo volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5 em fungéo da vazao de ar.
(tubo de descida) — agua limpa.

As figuras 53 e 54 mostram o efeito do didmetro para o ensaio com areia na

concentracdo de 50 g/l

|—— (200-150)
[E=(2001100)

£gs(1-5) (m*/m’)

1600
Vazao de ar (I/h)

Figura 53: Fragdo volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5§ em fungao da vazao de ar.
(tubo de subida) - 50 g/I.
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€gd(1-5) (m¥m’)

1600
Vazédo de ar (I/h)

Figura 54: Fracdo volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5 em funcdo da vazdo de ar.
(tubo de descida) - 50 g/I.

Verifica-se 0 mesmo comportamento apresentado no ensaio com agua limpa

para a concentragdo de 50 g/l. As fragdes de ar tanto no tubo de subida como para o
tubo de subida foram maiores no reator (200-150).
O ensaio com uma concentragdo de 70g/l apresentou 0 mesmo

comportamento para agua limpa e 50 g/l. Os graficos para o ensaio de 70g/l

encontram-se no anexo 4.

6.3 — Velocidade de circulagao

Seguindo a metodologia descrita no item 5.2.2, foram calculadas as
velocidades de circulacdo no tubo de descida em fungdo da vazdo de ar. As
velocidade de circulagdo no tubo de subida e a vazao de circulagao foram
determinadas de acordo com as equagdes propostas por Heijnen et al, (1997) que
se encontram no item 5.2.2 da metodologia.

A tabela 6 apresenta os resultados de velocidade no tubo de subida e descida
para o reator (200-150).
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Tabela 06 - Velocidade de circulagdao e vazdo de circulagao (200-150)

0 g/l

50 g/l

70 g/l

Vazao de ar

(Vh)

Velocid.
circ. (m/s)

Subida

Descida

Vazéao
circ. {nﬂ‘s}

Subida

Velocid.
circ. (m/s)

Descida

Vazao
circ. (n'?fs)

Subida

Velocid.
circ. (m/s)

Descida

Vazao
circ. (mi/s)

2000
1800
1600
1400
1300
1100
1000
800
700
600
500
400

300

0,3227

0,2988
0,2904
0,2839
0,2705
0,2527
0,2350
0,2218
0,2088
0,2015
0,1865

0,4036

0,3750
0,3659
0,3571
0,3409
0,3191
0,2970
0,2817
0,2655
0,2564
0,2378

0,0053

0,0050
0,0049
0,0048
0,0046
0,0043
0,0040
0,0038
0,0036
0,0035
0,0033

0,2779
0,2599
0,2475
0,2219

0,191

0,3448
0,3226
0,3077
0,2778

0,241

0,0045
0,0042
0,0041
0,0037

0,0032

0,2567
0,2495
0,2338
0,2058

0,1642

0,3191
0,3100
0,2913
0,2586

0,2069

0,0042
0,0041
0,0039
0,0035

0,0028

A tabela 07 mostra os valores obtidos no reator (200-100). O calculo das

velocidades de circulagdo na subida e a vazéo de circulagdo seguiram a mesma

metodologia adotada no reator (200-150).

Tabela 07 - Velocidade de circulagdo e vazdo de circulagdo (200-100)

0an

50 g/l

70 g/l

Vazao de ar

(I/h)

Velocid.
circ. (m/s)

Subida

Descida

Vazao
circ. (nf/s)

Subida

Velocid.
circ. (m/s)

Descida

Vazao
circ. (nf/s)

Velocid.
circ. (m/s)

Subida

Descida

2000
1800
1600
1400
1100
1000
800
700
600
500
400
300
250
200
150

1,1804
1,1367
1,0975
1,0815
1,0195
0,9893
0,8738
0,8113
0,7226
0,6548
0,5758
0,5375
0,5112
0,4724
0,4081

0,3846
0,3704
0,3571
0,3529
0,3333
0,3226
0,2857
0,2655
0,2372
0,2151
0,1896
0,1775
0,1690
0,1563
0,1351

0,0087
0,0084
0,0082
0,0081
0,0077
0,0075
0,0067
0,0062
0,0056
0,0051
0,0045
0,0042
0,0040
0,0037
0,0032

1,1960
1,1466
1,1065
1,0837
1,0325

0,3846
0,3704
0,3571
0,3529
0,3333

0,0087
0,0084
0,0082
0,0081
0,0078

0,8841
0,8587
0,8210
0,6921
0,6746

0,2830
0,2752
0,2632
0,2222
0,2174

A partir dos dados das tabelas 06 e 07 foram construidos os gréficos das
figuras 55 e 56 que mostram o comportamento da velocidade de circulagéo no tubo

de descida em fungéo da vazao de ar para os ensaios com agua limpa.
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Figura 55: Velocidade de circulagdo do liquido no tubo de descida.
(200-150) — agua limpa.
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Figura 56: Velocidade de circulagdo do liquido no tubo de descida.
(200-100) - agua limpa.

Os gréficos das figuras 55 e 56 mostram que as velocidades de circulagcao no
tubo de descida crescem com o0 aumento da vazao de ar, corroborando o que vem
sendo publicado na literatura. Nota-se ainda que a velocidade aumenta rapidamente
até a vazdo de 400 I/h. A partir desta vazéo o crescimento € mais suave.

E possivel que na vazdo de 400 I/h tenha ocorrido a mudanga do regime |
para o regime |l. Como exposto na revisdo, no regime | a fragdo volumétrica do ar no

tubo de subida aumenta rapidamente e quase nao ha bolhas no tubo de descida.
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Desta maneira a diferenca entre as massas especificas do tubo de subida e descida
sdo grandes. No regime |l esta diferengca aumenta muito pouco ou até mesmo pode
ser constante como apresentado por Van Benthum et al, (1999) levando a menores
acréscimos no valor da velocidade com o aumento da vaz&o de ar.

Entretanto, ndo é possivel afirmar com certeza que o regime de transigcao
entre | e Il tenha acontecido na vazao de 400 I/h. Merchuk et al. (1997) mostra que o
comportamento da velocidade €& semelhante ao comportamento da fragéao
volumétrica de ar. Portanto dependendo do tipo de injetor utilizado as regiées onde
ocorreu a transicdo seriam facilmente observadas pela mudanga brusca de
comportamento da curva como pode ser visto na figura 09 do item 4.3.1.

Os graficos da figura 57 e 58 apresentam o comportamento das velocidades

para os ensaios com areia nas concentragées de 50g/l e 70 g/l para o reator (200-
150).
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Figura 57: Velocidade de circulagdo do liquido no tubo de descida.
(200-150) — 50 g/l.
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Velocidade tubo descida (m/s)

1600
Vazao (I/h)

Figura 58: Velocidade de circulagéo do liquido no tubo de descida.
(200-150) - 70 g/l.

Para as concentragdes de 50 e 70 g I/ nota-se um comportamento semelhante
com os ensaios com agua limpa. Nestas concentragées a velocidade cresceu com o
aumento da vazao de ar. Os resultados obtidos para as mesmas concentragdes para
o reator (200-100)podem ser observados nos graficos que se encontram no anexo 5.

6.3.1 — Efeito da adi¢dao de areia na velocidade de circulagao

A partir dos dados fornecidos pela tabela 06 e 07 serao apresentados os
resultados do efeito da adigdo de areia sobre a velocidade de circulagéo no tubo de
descida para o reator (200-150).

O gréfico na figura 59 apresenta o comportamento da velocidade em fungao
da concentragao de areia.
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Velocidade tubo descida (m/s)

30 40
Concentragao de areia (g/l)

Figura 59: Velocidade de circulagdo no tubo de descida em func¢io da concentragio de areia.
(200-150).

A adicdo de areia no reator causou uma diminuicdo da velocidade de
circulagdo no tubo de descida. O mesmo comportamento foi observado no reator
(200-100), como pode ser observado na figura 60.
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Figura 60: Velocidade de circulagdo no tubo de descida em fungdo da concentragio de areia.
(200-100).
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6.3.2 - Efeito do diametro sobre a velocidade de circulagao

Inicialmente foram feitas as medicdes de velocidades com agua limpa no
reator (200-150) e logo apos os ensaios com areia nas concentragdes de 50g/l e 70
g/l. Terminada esta configuragdo entdo repetiu-se os ensaios para o reator (200-
100). Os dados de velocidade para ambas as configuragdes se encontram nas
tabelas 06 e 07. A partir desses dados apresentam-se os graficos das figuras 61, 62
e 63 que mostram o efeito da troca do diametro do tubo de subida para os ensaios
com agua limpa e areia.

0,50
0,45
0,40
035
0,30
025
0,20

velocidade tubo descida (m/s)

1500
vazdo de ar (I/h)

Figura 61: Efeito do didmetro sobre a velocidade de circulagdo no tubo de descida em fungao
da vazdo de ar — agua limpa.

—e— (200-150) |
|—=— (200-100)

Velocidade tubo de descida (m/s)

1600 1800
Vazdo de ar (I/h)

Figura 62: Efeito do didmetro sobre a velocidade de circulagdao no tubo de descida em fungao
da vazdo de ar - 50 g/l.
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Figura 63: Efeito do didmetro sobre a velocidade de circulagao no tubo de descida em fungado
da vazdo de ar - 70 g/l.

Os graficos das figuras 61, 62 e 63 mostram um comportamento semelhante
em relacdo a mudanga do diametro do tubo interno sobre a velocidade na descida.
Pode-se observar uma redugao da velocidade de circulagéo no tubo de descida.

Para o tubo de subida o comportamento foi inverso, ou seja, a troca do

diametro de 150 mm para 100 mm resultou em um aumento da velocidade de

circulagéo, como é observado nas figuras 64, 65 e 66, respectivamente para agua
limpa, 50g/l e 70g/l.

—— (200-150) |
| —8— (200-100) |

Velocidade tubo subida (m/s)

Vazdo de ar (I/h)

Figura 64: Efeito do diametro sobre a velocidade de circulagdo no tubo de subida em fungao
da vazdo de ar - agua limpa.
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Figura 65: Efeito do didmetro sobre a velocidade de circulagédo no tubo de subida em fungio
da vazdo de ar - 50 g/l.
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Figura 66: Efeito do diametro sobre a velocidade de circulagdao no tubo de subida em fungao
da vazdo de ar - 70 g/l.

Nas figuras 64 a 66 observam-se um grande aumento na velocidade de
subida com a diminuig&o do didametro do tubo de subida e as figuras 61 a 63 indicam
que, apesar da maior area na descida do (200-100), a velocidade de descida nao
diminuiu apreciavelmente em relagdo ao (200-150). Isso indicaria uma maior
eficiéncia do tubo indutor com didmetro de 100 mm para proporcionar velocidade de
circulagdo. Para comprovar essa hipotese, foram calculados os tempos de circulagéo

a partir dos dados obtidos com tragadores, apresentados na figura 67.
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Figura 67: Tempo de circulagdo em fun¢do da vazido de ar para as duas relagdes de areas.

O gréfico da figura 67 mostra que o reator com menor tubo interno apresentou
menor tempo de circulagdo para a mesma vazao de ar, comprovando o aumento da
eficiéncia na circulagdo induzida proporcionado pela diminuigdo do diametro do tubo
indutor.

6.4 — Balango de energia

A medicdo das pressdes nos pontos situados no inicio e fim dos tubos de
subida e descida permitiu avaliar a energia da fase liquida, bem como avaliar as
perdas de carga, segundo o item 525 da metodologia, com os resultados
apresentados a seguir.

O gréfico da figura 68 apresenta a evolugdo das cargas totais da fase liquida
na base (tomada 1) e no topo (tomada 5) dos tubos de subida e descida.
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Figura 68: Cargas totais em fungdo da vazao de ar (200-100).

A figura 68 demonstra o fato de que a fase liquida ganha energia ao longo do
tubo indutor, ao passar do ponto 1 para o 5 na subida. A energia ganha é dada pela
diferenca entre a carga 5 e a carga em 1 para cada vazao.

Ao percorrer o tubo de descida, passando do ponto 5 ao ponto 1 o liquido
perde energia, conforme indicado pela diferenga entre as cargas 1 e 5 na descida. A
variacdo de energia no topo € indicada pela diferenca de cargas entre os pontos 5
da descida e subida e, finalmente, a variagdo na base & dada pela diferenga entre as
duas tomadas do ponto 1, respectivamente da subida e descida.

As variagdes de carga ao longo do ciclo s&o melhor visualizadas no grafico da

figura 69 a seguir.

|—e— Subida
| —— Descida
oy
|— - Base

Variagdo da carga (m)

1500
Vazdo de ar (I/h)

Figura 69: Variagio das cargas totais da fase liquida ao longo do percurso no reator, em
funcgao da vazao de ar (200-100).
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Ao se levar em conta o intercambio de energia com a fase gasosa, percebe-
se que parte da variacdo observada ao longo da descida pode ser relativa ao
trabalho de compress&o das bolhas e parte devida ao atrito no interior do leito e com
as paredes. Da mesma forma as variagdes no topo e base envolvem trocas com o

gas, de forma que a simples diferenga ndo pode ser atribuida as perdas por atrito.

Com raciocinio semelhante conclui-se que a simples diferenga de energia ao longo

do tubo de subida € menor que o trabalho realizado pelas bolhas ao longo da subida
devido as perdas por atrito durante o percurso.

Para identificar a parcela irreversivel da variagado de energia devido as perdas
de carga por atrito os dados obtidos foram submetidos a metodologia de calculo
proposta por Merchuck et al. (1997), exposta no item 5.2.5 da metodologia.

A principal dificuldade para aplicacdo da metodologia consiste na avaliagdo
da vazao de circulagdo de ar no tubo de descida. Aplicando-se a equacéao (111),
proposta por Merchuck et al., observa-se que a vazdo depende de um parametro
global relativo as perdas, dado por Cd. Analisando-se a sensibilidade da equacao a
variacdo de Cd observou-se que valores acima de 3 levavam a valores negativos da
relagdo em algumas medig¢ées, o que é fisicamente impossivel. Para a vazao de ar
de 2000l/h, a diferenga entre as relacdes, ao variar Cd entre 0 e 3 foi de 6,8%, com a
relagdo atingindo o valor de 1,22. Assim, assumiu-se um valor de Cd igual a 1,5,
compativel com os valores relatados na literatura.

Com as consideracdes acima foram calculadas as perdas de carga
distribuidas e localizadas ao longo do percurso do reator, conforme as equagdes 103
(subida), 112 (descida), 115 (topo) e 119 (base), com o resultado apresentado no
figura 70.
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Figura 70: Perdas de carga no reator em fungdo da vazao de ar, considerando o trabalho da
fase gasosa segundo Merchuck et al. (1997) - (200-100).

Observa-se na figura 70 que a metodologia resultou em valores absurdos
para a perda na descida, o que indica que o valor avaliado para o trabalho efetuado
pelo liquido sobre o ar foi maior que a variagcdo da energia do liquido. Essa
constatacéo leva a conclus&o de que a vazéo de ar na descida foi superestimada.

Pela equagdo 111, conforme ja exposto, a vazao de circulagdo de ar na
descida atingiria cerca de 120% da vaz&o de ar injetada, uma recirculagdo muito
alta, levando o reator ao regime lll, incompativel com as observagdes visuais sobre a
quantidade de bolhas arrastada pelo escoamento na descida.

Calculando-se as perdas com a consideracdo de que a vazdo de ar

recirculada é nula, ou seja, reator operando nos regimes | e ll, foram obtidos os

resultados apresentados na figura 71.
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Figura 71: Perdas de carga no reator, em funcdo da vazao de ar, considerando o trabalho da
fase gasosa e vazdo de ar nula na descida - (200-100).

A simples observagao dos graficos das figuras 70 e 71 demonstra o quanto a

determinacdo das perdas de carga € sensivel a variagdo do valor da vazédo de
circulagdo de gas no tubo de descida. Observa-se na figura 71 que as perdas por
atrito na descida aumentaram porque nao existiria ar para ser comprimido, de forma
que toda a variagdo da energia foi considerada irreversivel.

Observa-se ainda que, com a hipétese de vazao de recirculagéo nula adotada
na figura 71 também ocorre diminuigdo da vazdo de gas no tubo de subida para
cada vazéo de ar injetada. Com isso verifica-se que as perdas de carga distribuida
na subida diminuiram na figura 71 em relagdo a 70, uma vez que a menor vazao de
ar implica também em menos energia transferida ao liquido.

A situacdo real ocorrida no reator deve situar-se em algum ponto
intermediario entre a situagcdo de 120% da vazéo injetada recirculando, prevista pelo
modelo de Merchuck, e a vazao de recirculagdo nula, que levou aos valores da
figura 71.

Pode-se ter uma idéia do limite inferior das perdas no tubo de descida
aplicando-se a equacéo universal da perda de carga, considerando a velocidade da
fase liquida e paredes lisas. Nessa condicdo ndo estardo computadas as
irreversibilidades originadas pelas obstrugdes representadas pelas bolhas. Com
essas consideracdes obteve-se para as perdas distribuidas na subida e descida os
valores apresentados pelo grafico da figura 72. Cada ponto experimental da figura
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72 corresponde as vazdes liquidas observadas com as vazdes de ar que aparecem

nas figuras 68 a 71 deste item.

'—e—Subida |
| —#— Descida |

EEBRERE

Perda de carga (m)

0,015
0,010 4
A, H_“_.__d.__.’—l——I’—""_'H
0,000
0,002 0,003 0,004 0,005 0,006 0,007 0,009 0,010
Vazdo de circulagdo de liquido (m3/s)

Figura 72: Perdas de carga no reator em funcdo da vazdo de circulacdo de agua, calculadas
pela formula universal - (200-100).

Comparando as perdas distribuidas na subida das figuras 72 e 71 observa-se
que a partir da vazdo de 1000 I/h as perdas calculadas na figura 71 tornam-se
menores que o minimo indicado pelo escoamento de agua com a mesma vazao.
Conclui-se que as perdas sdo subestimadas na figura 71, pelo menos para as
maiores vazdes de ar, 0 que indica que deve existir alguma porcentagem de
recirculacdo de ar.

Com relagdo as perdas na descida, observa-se que a perda considerando
apenas o escoamento da agua (figura 72) seria muito menor que a observada ao se
considerar vazdo de recirculagdo nula (figura 71). Isto indica que existe uma
quantidade significativa de bolhas em contracorrente, aumentando a dissipagéo de
energia na fase liquida.

As discussfes acima conduzem a constatacéo de que pode estar ocorrendo
alguma recirculagdo de gas pelo tubo de descida, pelo menos nas vazbes de ar
injetado superiores a 1000l/h, mas em taxas bem inferiores as indicadas pelo modelo
de Merchuck et al. (1997). Também realgcam a importancia da determinagdo da
vazao de recirculacdo de ar pelo tubo de descida.

Para ilustrar essas consideragdes, desenvolveu-se uma simulagdo que
considera a recirculagdo nula abaixo de 400l/h, e crescendo linearmente até 30% da
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vazao injetada para 2000l/h. Os resultados das perdas distribuidas na subida e
descida sao apresentados na figura 73.

0,12
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|—e—Subida |
_—I— Descida

Perda de carga (m)
o

o

o
R

o
8

200 400 600 800 1000 1200
Vazdo de ar (I/h)

o

Figura 73: Perdas de carga em fun¢do da vazdo de ar, considerando o trabalho da fase gasosa
e vazdo de ar linearmente crescente na descida - (200-100).

Comparando os valores do grafico da figura 73 com os previstos na figura 72
observa-se que a hipétese adotada, de crescimento linear da vazao de ar
recirculada fornece valores coerentemente maiores em todas as vazles.
Comparando-se com a figura 71 observa-se um aumento da dissipag&o na subida e
uma diminui¢do na descida.

Portanto, as discussdes deste item reforgam a necessidade de se levar em
consideracdo as trocas de energia entre as fases no célculo das perdas de carga,
conforme proposto por Merchuck et al. (1997). Destaca-se também a importancia da
determinagdo exata da vazao de circulagédo de ar no tubo de descida, sendo que a

equacao apresentada por Merchuk et al. para este fim mostrou-se inadequada.

6.5 — Teste do modelo de Heijnen

Os modelos apresentados na literatura empregam, em geral, balangos de
energia considerando apenas a parte liquida para desenvolver relagées envolvendo
coeficientes de perda de carga para prever as velocidades de circulagdo. Embora
tenha sido demonstrado no item 6.4 que essa hipoétese leva a valores absurdos para

as perdas de carga, os resultados da aplicagdo nesses modelos de coeficientes
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empiricos globais de perda de carga sdo considerados consistentes, pela maioria
dos autores, para prever as velocidades de circulagéo resultantes.

Assim, para testar a hipotese que embasa os modelos que explicam a
velocidade de circulagéo a partir da diferenga de massa especifica entre as colunas,
os dados foram analisados segundo o modelo de Heijnen et al. (1997), conforme
equacgao 39.

O modelo de Heijnen et al. descreve a velocidade de circulagdo como funcéo
da diferenga de fragcbes de gas nos tubos de descida e subida, tendo como
parametro uma constante global de dissipagdo do reator, Kat . No teste do modelo
foram usados os dados obtidos com agua limpa no reator (200-100), com os
resultados apresentados na figura 74.

A figura 74 apresenta as velocidades observadas e o valor previsto pelo
modelo, considerando um coeficiente global de dissipacdo por atrito Kat = 10,3

ajustado pelo método dos minimos quadrados.
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Figura 74: Ajuste do modelo de Heijnen et al. (1997) para velocidade de circulagao.
(200-100).

Observa-se que o modelo de Heijnen superestima a velocidade de circulagao
para as menores forcas motrizes e subestima para as maiores. O erro entre as
velocidades medidas em cada ensaio e as previstas pelo modelo situou-se entre
120%, para os menores valores e 30% para os maiores, com média de 70% de erro.

Cada forgca motriz do grafico da figura 74 foi gerada por uma dada vazéo de

ar, de forma que o mesmo resultado € apresentado na figura 75 em fungéo da vazéo

AVA
AVAVA

cm 1 2 3 4 5 6 7 unespwl 12: s 44 15 16 L1Jd 418



108

de ar, permitindo uma avaliagdo mais facil do desempenho do modelo em fungéo
direta de um dos parametros de controle do reator.

07 -

06 -

05 +

4 . [~ Ajuste Hejnen|
03+ | @ Ensaio

Vcirc (m/s)

02 1
0.1 ? B

0
0

Vazdo de ar (lI/h)

Figura 75: Ajuste do modelo de Heijnen et al. (1997) para velocidade de circulagdo em funcéo
da vazao de ar (200-100).

Para o reator (200-150) o modelo de Heijen forneceu o ajuste apresentado na
figura 76. A figura 76 apresenta as velocidades observadas e o valor previsto pelo
modelo, considerando um coeficiente global de dissipagdo por atrito Kat = 25

ajustado pelo método dos minimos quadrados.

| @ Ensaio
Ajuste Heijnen

0,0100 0,0150 0,0200
£gs - gd

Figura 76: Ajuste do modelo de Heijnen et al. (1997) para velocidade de circulagéo.
(200-150).
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A figura 77 apresenta as velocidades previstas pelo modelo em funcdo das

vazoes de ar que geraram as diferencas de fragcdo volumétrica expostas na figura
76.

Ajuste Heijnen |

1000
Vazéo de ar (I/h)

Figura 77: Ajuste do modelo de Heijnen et al. (1997) para velocidade de circulagdo em
funcdo da vazio de ar (200-150).

Observa-se para a configuragdo geométrica de (200-150) um ajuste bem
melhor do modelo de Heijnen, em relagdo ao obtido com o reator (200-100). O erro
entre as velocidades medidas em cada ensaio e as previstas pelo modelo situou-se
entre 0,7%, para os menores valores e 4,1% para os maiores, com média de 2,8%
de erro.

Portanto, verifica-se que a aplicabilidade do modelo de Heijnem esta
condicionada a relagdo entre diametros interno e externo. Enquanto que o reator
(200-100) possui uma relacdo entre areas interna e externa de 0,33, no reator (200-
150) arelacao € de 1,29.

Com relagéo ao coeficiente global de perdas de carga, o reator (200-150)
apresentou um valor cerca de 2,5 vezes maior que o (200-100). De forma coerente
com a variagdo do coeficiente Kat, verifica-se que para a mesma vazéo de ar
injetado, o reator (200-100) apresentou velocidades de circulagdo maiores que a
configuragao (200-150). Portanto esses dados indicam que o modelo se ajustou

melhor a geometria que provocou maiores perdas de carga na circulagéo.
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7 — Conclusdes e recomendagdes

Os recentes trabalhos publicados na literatura e juntamente com os
resultados obtidos do monitoramento de dois reatores em escala piloto no
Departamento de Engenharia Civil — FEIS/JUNESP mostram a viabilidade do uso
destes dispositivos como alternativa tecnolégica para tratamento de esgoto industrial
e domeéstico.

A busca pela eficiéncia no tratamento destes reatores nao pode ser tratada de
maneira isolada. Pelo o que foi posto na revisdo deste trabalho o desenvolvimento
dos microorganismos formadores do biofime depende do comportamento
hidrodinamico desenvolvido.

Desta maneira o trabalho se propds a investigar as relagdes entre as vazoes
de ar injetadas nos reatores e a concentracdo de particulas sdlidas, fragdo
volumétrica de ar e velocidade de circulagao liquida.

Do ponto de vista das fragées volumétricas de ar no leito, foi verificado um
comportamento semelhante ao que vem sendo relatado na literatura, ou seja, o tubo
de subida apresenta uma maior fracdo de ar do que o tubo de descida. Outro
aspecto importante na observagdo do comportamento do gas é a possibilidade de
identificar o regime de circulagdo que estes reatores estdo operando. A relagao entre
a fracdo do tubo de descida e subida como proposta por Van Benthum et al (1999)
concordou com o que foi verificado visualmente em relagcao ao regime de circulacao
das bolhas, demonstrando uma maneira simples de identificar os regimes. Esta

relagdo é util na operagdo com particulas (meio trifasico) em que, na maioria dos
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casos, nao é possivel acompanhar visualmente o comportamento das bolhas no
leito.

Foi observado que a adigdo de areia a uma concentragéo de 50 g/l ocasionou
um efeito contrario ao esperado, ou seja, ao invés de redugdo da fracdo volumétrica
de gas, foi verificado um pequeno aumento. Somente na concentragcdo de 70 g/l o

efeito foi semelhante ao que tem sido relatado na literatura. E provavel que o

fendbmeno de coalescéncia das bolhas ndo tenha um efeito tdo significativo a
concentragbes baixas, sendo superado pelo efeito da mudanga de massa especifica
do leito, o que ocasionou uma redugdo na velocidade de circulagdo e um maior
tempo de permanéncia das bolhas em uma dada regido do tubo de subida.

Com relagdo a velocidade, mostrou-se que a adigcdo de areia reduziu a
velocidade de circulag&o, conforme previsto pelo modelo proposto por Heijnen et al
(1997), em que a presenca de solidos reduz a forga motriz para o escoamento.

A troca do didmetro do tubo de subida de 150 mm para 100 mm n&o causou
uma reducao significativa na velocidade de descida. Entretanto as velocidades na
subida foram muito maiores com 100 mm. Os ensaios com tragadores permitiram o
calculo do tempo de ciclo em ambas as configuragdes. O comportamento das curvas
do templo de ciclo em fun¢do da vazado de ar demostrou que este tempo foi menor
na configuragdo (200-100), indicando uma maior eficiéncia do tubo indutor com
didmetro de 100mm para proporcionar velocidade de circulagéo.

A avaliagc@o das perdas de carga juntamente com o balango de energia nos
reatores permitiu verificar a dependéncia desta variavel com relagdo a vazdo de
recirculagéo de gas no tubo de descida. A aplicagdo do modelo de Merchuck et al.
(1995) mostrou-se eficiente na determinag&o das perdas em cada regido do reator.
Entretanto a equagdo (111) que calcula a vazdo de gas no tubo de descida
superestimou este valor, sendo obtido no presente trabalho um valor de 120% em
relagdo a quantidade de ar injetada no sistema. Isto levou a perdas de energia
absurdas no tubo de descida. Isto mostra que se deve usar com cautela essa
equacao, tendo em vista influéncias nao explicitadas da geometria dos reatores.

Apesar do modelo de Heijnen levar em consideragdao apenas o balango de
energia na fase liquida, o modelo se ajustou bem para o reator (200-150). Para o
reator (200-100) o erro médio ficou em torno de 70%. Isto pode indicar que o modelo
responde bem aos reatores que tem maiores relacbes entre area de subida e
descida.
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A proposta construtiva do reator experimental para simular a geometria de

tubos concéntricos em duas segbes separadas revelou-se adequada, permitindo

obter amostras do tubo interno, efetuar medigcbes e variar a geometria com
facilidade, resolvendo um problema detectado em trabalhos anteriores.

As secdes de interligagdo no topo e na base provocaram acumulo de ar e de
areia nos trechos horizontais, recomendando-se, em trabalhos posteriores, que as
interligagbes tenham inclinagao no sentido do escoamento de ar.

Observou-se ainda que as diferencas de nivel dindmico entre as secdes de
subida e descida foram acentuadas em algumas medi¢des, distanciando o modelo
experimental das condi¢gbes reais em reator de tubos concéntricos. Para minimizar
esta dificuldade, propde-se a utilizagdo de uma interligagéo superior com maior area.

Os resultados obtidos demonstraram uma sensibilidade grande em relacéo as
fracdes volumétricas de ar. Como estas fragbes sdo afetadas diretamente pelas
oscilagdes ocorridas nos piezdmetros, o uso de transdutores de pressdo para o
levantamento destes dados € muito atraente em trabalhos futuros, porque permitira
obter valores médios de pressao em cada ponto.

A correta avaliagdo das perdas distribuidas depende da medigao precisa da
vazao de ar que recircula pelo tubo externo, colocando um problema em aberto para
a instrumentacdo de futuros ensaios em reatores. Com isso poderiam ser
desenvolvidas equagdes mais realistas para a taxa de recirculacdo de gas,
fundamentais para a descricdo da dinamica de funcionamento dos reatores com
base no intercambio de energia entre as fases liquida e gasosa.

Os modelos de previsdo de velocidade de circulagdo, baseados num
parametro global concentrado de perda de carga, caracteristico de cada reator,
tiveram um sucesso parcial na descrigdo dos resultados experimentais obtidos neste
trabalho. Assim, torna-se desejavel a continuagdo da pesquisa para efetuar
levantamentos experimentais com outras relagées entre areas externa e interna e
com outras alturas, para delimitar a faixa de validade das equagbes existentes,
baseadas na diferenca de fragdes volumétricas de subida e descida.

Da mesma forma, & desejavel o desenvolvimento de equagdées mais gerais
para a obtengdo das perdas de carga, em fungédo da geometria do reator e dindmica
do escoamento e sua validagdo com resultados experimentais.
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ANEXO 1

Dados e graficos obtidos nos ensaios com agua limpa e areia
reator (200-150)
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1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 1: Razdo entre fragdo volumétrica de gas na subida e descida.

(200-150) — 50 g/l.

Vazdo de ar (I/h)

Figura 2: Razdo entre fragdo volumétrica de gas na subida e descida.
(200-150) - 70 g/l
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1500 1700

Vazo de ar (I/h)

|—&— Tubo de subida
+ Tubo de descida

Figura 3: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida.
(200-150) - 50 g/l.

1700
Vazao de ar (I/h)

|—e— Tubo de subida
§+ Tubo de descida!

Figura 4: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida.
(200-150) - 50 g/l.
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'—&— Tubo de subida

L —l— Tubo de descida

1700
Vazdo de ar (I/h)

Figura 5: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida.
(200-150) - 70 g/l.

|—@— Tubo de subida

| —— Tubo de descida_'

1500 1700
Vazao de ar (I/h)

Figura 6: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida.
(200-150) - 70 g/l.
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+ fomada 1 '
—il— Tomada 2

Tomada 3 |
——Tomada 4 |
\—%— Tomada 5

1600
Vazao de ar (I/h)

Figura 7: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-150) - 50 g/l.

i—.— Tomada 1 '
—— Tomada 2
Tomada 3

~—»¢— Tomada 4
—¥— Tomada 5

Vazdo de ar (I/h)

Figura 8: Fragdao volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-150) - 50 g/l.
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1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 9: Fracdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-150) - 70 g/l.

1600 1800
Vazéo de ar (I/h)

Figura 10: Fracdo volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-150) - 70 g/l.
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|—e— Tubo de subida
| —#— Tubo de descida

1600
Vazao de ar (I/h)

Figura 11: Fragao volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) - 50 g/l - Tomada 1.

'—&— Tubo de subida |
|—— Tubo de descida |

1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 12: Fragao volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) — 70 g/l - Tomada 1.
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ANEXO 2

Dados e graficos obtidos nos ensaios com agua limpa e areia
reator (200-100)
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1600 1800
Vazdo de ar (I/h)

Figura 13: Razdo entre fragdo volumétrica de gas na subida e descida
(200-100) - 50 g/l

1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 14: Razao entre fragcao volumétrica de gas na subida e descida
(200-100) - 70 g/l
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|——Tubo de subida |
L + 'I'_i_._lbo de descida

1500
Vazdo de ar (I/h)

Figura 15: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida
(200-100) - Agua limpa

[—o— __‘I;ub;:_de_subida '
|—8— Tubo de descida

Vazdo de ar (I/h)

Figura 16: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida
(200-100) - Agua limpa
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[—e— T_uba de subida
|~ Tubo de descida |

1300 1500 1700
Vazdo de ar (I/h)

Figura 17: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida
(200-100) — 50 g/I

F—O_— Tubo de subida |
| —— Tubo de descida

1500 1700
Vazdo de ar (I/h)

Figura 18: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida
(200-100) - 50 g/l
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|—&— Tubo de subida |
| —#— Tubo de descida |

1600 1800
Vazdo de ar (I/h)

Figura 19: Comportamento das pressdes na tomada 1 do tubo de subida e descida.
(200-100) - 70 g/l.

|—&— Tubo de subida |
_ fl— Tubo de descida

1200 1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 20: Comportamento das pressdes na tomada 5 do tubo de subida e descida.
(200-100) - 70 g/l.
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.'—0— Tubo_de_smdé '
—— Tubo de descida

Vazdo de ar (I/h)

Figura 21: Comportamento da densidade do leito no tubo de subida e descida.
(200-100) — agua limpa.

|—e—Tomada 1|
|—8— Tomada 2
Tomada 3
|—>¢— Tomada 4
\—%— Tomada 5

Vazdo de ar (I/h)

Figura 22: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-100) — agua limpa.
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|—e— Tomada 1

—— Tomada 2

Tomada 3

»— Tomada 4
|—¥—tomada 5

Vazdo de ar (I/h)

Figura 23: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-100) — agua limpa.

[—e— Tomada 1
| —— Tomada 2
] Tomada 3
~—>¢— Tomada 4
_+ Tomada 5

1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 24: Fracdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-100) — 50 g/l
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____‘—F}(‘ — _.._.__.)( -
, (—e—Tomada 1|
—— Tomada 2
Tomada 3
—»—Tomada 4
| —%—Tomada 5

1600
Vazéo de ar (I/h)

Figura 25: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-100) - 50 g/l.

:—0— Tomada 1 |
—il— Tomada 2

Tomada 3 |

I ¥—Tomada 4 5
|—¥—Tomada 5 |

1600
Vazdo de ar (/h)

Figura 26: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida.
(200-100) — 70 g/l.
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'—e— Tomada 1
—— Tomada 2
Tomada 3

3— Tomada 4
\—%— Tomada 5

1600
Vazédo de ar (I/h)

Figura 27: Fragdo volumétrica de ar no tubo de descida.
(200-100) - 70 g/.

—&— Tubo de subida
| —8— Tubo de descida |

1000 1500
Vaz3o de ar (I/h)

Figura 28: Fracdo volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) — agua limpa - Tomada 1.
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—e— Tubo de subida |
| —i— Tubo de subida |

1200 1600
Vaz3o de ar (I/h)

Figura 29: Fracdo volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) — 50g/I — Tomada 1.

|—e— Tubo de subida |
—— Tubo de descida |

1600 1800 2200
Vazo de ar (I/h)

Figura 30: Fragdo volumétrica de ar no tubo de subida e descida.
(200-150) — 70g/l - Tomada 1.
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ANEXO 3

Efeito da adicdo de areia nos reatores (200-150) e (200-100)
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—6— 1100/ |
—m— 1400 I/h

. 1600 /h
| »— 1800 I/h

Velocidade tubo descida (m/s)

30 40
Concentragdo de areia (g/l)

Figura 31: Fragao volumétrica de ar no tubo de subida em funcdo da concentragdo de areia.
(200-100).
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ANEXO 4

Efeito do diametro
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'—e— (200-150)
|~ (200-100)

£gs(1-5) (m*/m°)

o 0 © D
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-

1600
Vazdo de ar (I/h)

Figura 32: Fragdo volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5§ em fungédo da vazao de ar.
(tubo de subida - 70 g/l).

Vazio de ar (I/h)

Figura 33: Fragdo volumétrica de ar entre as tomadas 1 e 5§ em fung¢io da vazdo de ar
(tubo de descida - 70 g/l)
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ANEXO 5

Velocidade de circulagao
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Velocidade tubo descida (m/s)
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1600
Vazio (I/h)
Figura 34: Velocidade de circulacdo do liquido no tubo de descida.
(200-100) - 50 g/l.
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Figura 35: Velocidade de circulagdo do liquido no tubo de descida.
(200-100) — 70 g/l.
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