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RESUMO

Este trabalho estudou o reator anaerdbio horizontal de leito fixo (RAHLF)
para o tratamento de aguas residuarias, desenvolvido no Departamento de
Hidraulica e Saneamento da Escola de Engenharia de Sdo Carlos — USP. Para a
simulacdo e modelagem do RAHLF, foram utilizados dados de dois RAHLFs,
sendo que; quando o regime € o dindmico, um em escala de bancada tratando
aguas residuarias contendo substéncias téxicas (BTEX) e quando o regime € o
estacionario, outro em escala piloto tratando esgoto sanitario. O estudo foi
dividido em duas partes: regime estacionario e regime transiente. No primeiro
caso foram analisados os modelos: pseudo — homogéneo com e sem dispersao
axial e o heterogéneo com dispersao axial; no segundo caso, foram analisados
os modelos: pseudo — homogéneo e heterogéneo. Os modelos do primeiro caso
foram resolvidos respectivamente pelos métodos numéricos de Runge — Kultta,
das diferencas finitas e da colocacao ortogonal. Nesses modelos, quando se
desprezava a dispersao axial a constante cinética de primeira ordem foi
ajustada. Ja nos outros dois modelos representados neste mesmo caso, foram
ajustados simultaneamente a constante cinética de primeira ordem e o
coeficiente de dispersdo axial. Todos os métodos numéricos empregados no
primeiro caso descreveram bem a tendéncia de variagdo da concentracdo ao
longo do reator e no interior da particula, possibilitando a convergéncia das
solugdes. Os modelos sem dispersio axial previram valores de concentragido na
saida mais préoximo dos valores experimentais do que os modelos com
dispersdo, e este, por sua vez previram valores mais préximos aos
experimentais nos pontos intermediarios. No segundo caso, os modelos foram
solucionados através de dois métodos, o método das diferencas finitas e o
meétodo da seqliéncia. Os métodos conseguiram resolver satisfatoriamente as
equacoes que descrevem o comportamento do reator e mostram que a resposta

da saida no reator € adequadamente calculada.

Palavras chave: RAHLF, modelagem matematica, meétodos numeéricos.



ABSTRACT

This work studied the horizontal-flow anaerobic immobilized biomass
(HAIB) for the treatment of wastewater, developed in the Department of
Hydraulics and Sanitation of the School of Engineering of Sdo Carlos - USP. For
the simulation and modeling of RAHLF, data of two HAIB were used, and; when
the regime is the dynamic, one in bench scale treating wastewater containing
poisonous substances (BTEX) and when the regime is the stationary, other in pilot
scale treating sewer sanitarium. The study was divided in two parts: stationary
regime and transient regime. In the first case the models were analyzed: pseudo -
homogeneous with and without axial dispersion and the heterogeneous with axial
dispersion; in the second case, the models were analyzed: pseudo - homogeneous
and heterogeneous. The models of the first case were resolved respectively for the
numeric methods of Runge - Kutta, of the finite differences and of the orthogonal
collocation. In those models, when if it despised the axial dispersion the kinetic
constant of first order was adjusted. Already in the other two models acted in this
same case, they were adjusted the kinetic constant of first order and the coefficient
of axial dispersion simultaneously. All of the methods numeric employees in the
first case described the tendency of variation of the concentration well along the
reactor and inside the particle, making possible the convergence of the solutions.
The models without axial dispersion foresaw concentration values in the exit
closest of the experimental values than the models with dispersion, and this, for
his/her time foresaw closer values to the experimental ones in the intermediate
points. In the second case, the models were solved through two methods, the
method of the finite differences and the method of the sequence. The methods got
to solve the equations that describe the behavior of the reactor satisfactorily and
they show that the answer of the exit in the reactor is appropriately made

calculations.

Words key: RAHLF, mathematical modeling, numeric methods.
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1 INTRODUGAO

No Brasil, o tratamento do esgoto em grande parte dos centros
urbanos nao é tratado, sendo langado indiscriminadamente nos corpos
d’agua, comprometendo a fauna, a flora e a qualidade de vida da
populacdo.Assim, pesquisas sobre tratamento dos esgotos vém se
intensificando ao longo do tempo, sendo crescente o interesse em novas
tecnologias.

Outro problema ambiental atual € a contaminagcdo de aguas
subterraneas por vazamentos em postos de combustiveis que vem
merecendo cada vez mais atencdo tanto dos orgédos de controle
ambiental. As industrias de petroleo localizadas em todo o mundo lidam
diariamente com problemas decorrentes de vazamentos, derrames e
acidentes durante a exploracao, refinamento, transporte, e operagdes de
armazenamento do petroleo e seus derivados. Em um derramamento de
gasolina, uma das principais preocupagdes € a contaminagao de
aquiferos usados como fonte de abastecimento de agua para consumo
humano. Por ser a gasolina derramada muito pouco soluvel em agua,
contendo mais de uma centena de componentes, inicialmente, estara
presente no subsolo como liquido de fase ndo-aquosa. Em contato com a
agua subterrdnea, a gasolina se dissolvera parcialmente. Os
hidrocarbonetos monoaromaticos, benzeno, tolueno, etilbenzeno e os trés

xilenos orto, meta e para, chamados compostos BTEX, sado os
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constituintes da gasolina que tém maior solubilidade em agua e, portanto,
sdo os contaminantes que primeiro irdo atingir o lengol freatico. Estes
contaminantes s&o considerados substancias perigosas por serem
depressantes do sistema nervoso central e por causarem leucemia em
exposicoes crénicas (Corseiul & Marins, 1998).

Podem-se classificar os sistemas de tratamento de aguas
residuarias atraveés de processos bioldgicos em: aerdbios e anaerdbios, e
o que diferencia os dois metabolismos sao os valores de potencial redox.
No primeiro, em funcdo das bactérias que necessitam de oxigénio
dissolvido no meio para o seu metabolismo, deve haver alguma forma de
aeracao, artificial ou natural, para processar a matéria organica. Tem-se
como exemplo de sistemas aerobios, o tratamento com lodos ativados.
No segundo, deve haver auséncia de oxigénio, devido a presenga de
microrganismos anaerobios; 0s quais processam a matéria organica
somente nessas condicdées. Como exemplos de sistemas anaerdbios tém-
se os tanques sépticos mais tradicionais, o reator de manta de lodo, o
reator de leito expandido e a lagoa anaerdébia. (Kato et al, 1999).

O reator anaerodbio horizontal de leito fixo (RAHLF) € um reator
tubular com biomassa imobilizada em espuma de poliuretano utilizado
para o tratamento de aguas residuarias. De acordo com Kato et al.
(1999), este reator apresenta um grande potencial para a aplicagdo em
grande escala, pois € um reator que permite a formagado de uma grande

massa de microrganismos aderidos, obtendo um contato biomassa-
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esgoto adequado e reduzindo o tempo de detengdo hidraulica para
cargas organicas relativamente elevadas.

Através do modelo matematico do reator anaerdbio horizontal de
leito fixo, € possivel observar as caracteristicas dindmicas do sistema,
com o objetivo de possibilitar a realizacdo de projetos otimizados em
escala real, envolvendo a simulacdo do comportamento do sistema em
diferentes condicbes de operagcdo. Para isto, sera apresentado um
cenario com valores iniciais, condi¢des de contorno, variagdes previstas
usadas na solucdo das equacdes descritas pelo modelo. Vale lembrar
que os resultados da simulagdo representam apenas uma visao
aproximada da realidade.

Este trabalho faz parte do Projeto Tematico: Desenvolvimento,
Analise, Aprimoramento e Otimizacdo de Reatores Anaerébios para o
Tratamento de Aguas Residuarias, financiado pela fundacdo de Amparo
a Pesquisa do Estado de S&o Paulo — FAPESP. E um projeto que tem
escopo principal o desenvolvimento de configuragbes de reatores
anaerobios para o tratamento de aguas residuarias com énfase em
estudos fundamentais, buscando parametros racionais para aumento de
escala e projeto.

Fontoura (2004) estudou o RAHLF para tratamento de aguas
residuarias, investigando alguns modelos matematicos com as condi¢des
de operagao de dois RAHLFs em diferentes escalas. Foram investigados
0s modelos pseudo-homogéneos e heterogéneos, e estes por sua vez,

considerando ou ndo a dispersao de substrato na direcdo axial. Os
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modelos foram resolvidos numericamente através dos métodos de
Runge-Kutta de quarta ordem, colocagado ortogonal e diferengas finitas,
comparando os valores obtidos pelos modelos com os valores
experimentais dos reatores.

Fabiano & Kwong (2004) propuseram uma analise do modelo
matematico do RAHLF, desenvolvido por Fontoura & Kwong (2003).
Observaram através dos resultados que o modelo considerando dispersao
axial com o coeficiente de dispers&o igual a 3,5 .10° m?.s™” e constante
cinética de primeira ordem igual a 12,96 10° I.mgSSV".h" apresentou
menor erro em relagdo ao modelo que foi proposto por Fontoura e Kwong
(2003) , o qual ajustou somente o coeficiente de dispersao axial,
comparando com os dados experimentais do reator em escala piloto.

Dentro deste contexto, o presente trabalho € uma extensdo do
trabalho de Fontoura (2004), e se propde a investigar os quatro modelos
matematicos que foram estudados por Fontoura (2004), quando o regime
considerado foi o estacionario e também estudar os modelos quando em
regime dinamico. Fontoura (2004) em seu trabalho fez o ajuste do
coeficiente de dispersao axial em relagdao aos dados experimentais para o
modelo homogéneo com dispersao; o que diferencia este trabalho do de
Fontoura (2004) é que feito o ajuste simultdneo da constante cinética de
primeira ordem e do coeficiente de dispersado axial em relagdo aos dados
experimentais para cada modelo. Entretanto, o0 modelo que representa
melhor o comportamento do reator em estudo, depende dos estudos

realizados em laboratério, para que este se obtenha a maior
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confiabilidade e aplicabilidade do modelo na descricdo dos fendbmenos
que estao ocorrendo na realidade.

Os modelos foram avaliados através de dados de um RAHLF em
escala de bancada tratando agua residuaria contendo BTEX e também de

um RAHLF em escala piloto tratando esgoto sanitario domeéstico.
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OBJETIVOS

Os principais objetivos deste trabalho foram:

Desenvolvimento de modelos matematicos do reator anaerébio
horizontal de leito fixo, com o intuito de possibilitar, por meio dos
modelos, projetos em escala real, simulagdo do comportamento
do sistema em diferentes condi¢des de operacdo, controle e

otimizacao de futuras plantas que utilizem desta tecnologia;

Comparar os valores obtidos na resolucdo das equacgdes dos

modelos com os dados experimentais dos reatores;

Estimar parametros dos modelos;

Aplicar um novo método numérico que solucione equacgdes
diferenciais parciais (PDE’s), mais precisamente equagdes do
tipo convecgao-dispersao-reacao (CDR) e compara-lo com a
solucdo dada pelo método de diferencas finitas (FDM). Este

novo método é conhecido como método da sequiéncia (SM).
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Digestao Anaerdbia

A digestao anaerdbia € um processo biolégico natural que ocorre
na auséncia de oxigénio molecular, onde diferentes tipos de
microorganismos interagem por meio de consoércio, transformando
compostos organicos complexos (carboidratos, proteinas, lipidios) em
produtos mais simples como o metano e diéxido de carbono. Segundo
Foresti et al. (1999) os microorganismos envolvidos na digestao
anaerdbia sdo muito especializados e cada grupo atua em reagdes
especificas até a conversao desejavel em metano, o qual apresenta baixa
solubilidade em agua, proporcionando a digestdo anaerdbia, efetiva
capacidade de remocao da matéria organica presente na fase liquida.

Ainda, segundo Foresti et al. (1999), o desenvolvimento de
reatores fundamentados no processo anaerdbio, ocorrido nas ultimas
décadas, vem provocando mudangas profundas na concepgao dos
sistemas de tratamento de aguas residuarias e sua maior aceitagao se
deve a dois principais fatores: as vantagens consideradas inerentes ao
processo de digestdo anaerdbia em comparagdo com o tratamento
aerobio e a melhoria do desempenho dos sistemas anaerdbios modernos,
tendo um aumento na velocidade de remogao do material organico e na

porcentagem do material organico digerido. Dentre as vantagens
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amplamente reconhecidas dessa concepg¢ao de sistemas de tratamento

podem ser citadas as apresentadas na Tabela 3.1:

Tabela 3.1: vantagens e desvantagens dos processos anaerdbios.

Vantagens

Desvantagens

de

biomassa, cerca de 5 a 10 vezes

o Baixa produgao

inferior a que ocorre nos
processos aerébios;

o Baixo consumo de
energia, gerando custos

operacionais menores;

. Produgdo de metano, um
gas combustivel;

de

preservacao da biomassa, sem

° Possibilidade

alimentacdo do reator, por
varios meses;

o Tolerancia a elevadas
cargas organicas;

o Aplicabilidade em
pequena e grande escala;

o Baixo consumo de
nutrientes.

o As bactérias anaerdbias sao
susceptiveis a inibicdo por varios
compostos;

o A partida do processo pode
ser lenta na auséncia de biomassa
adaptada;

de

tratamento é usualmente necessaria;

. Alguma forma pos-
. A bioquimica e a microbiologia
da

complexas e ainda precisam ser

digestao anaerobia sao
mais estudadas;

o Possibilidade de geragao de
maus odores, porém controlaveis;

o Possibilidade de geragao de
efluentes com aspecto desagradavel;
de

fésforo e patogénicos insatisfatérios.

. Remocéo nitrogénio,

Fonte: Speece (1996).

De acordo com Lima et al. (2001), somente a partir de 1960 é que

a digestdo anaerObia passou a ser pesquisada com carater mais
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cientifico, havendo desde entdo grandes progressos quanto a
compreensao dos fundamentos, controle do processo e também em

projetos de digestores e equipamentos auxiliares.

3.2 Processos de Conversao

Os microrganismos que participam do processo de decomposi¢cao
da matéria orgéanica podem ser divididos em trés grupos de
microrganismos, com comportamentos  fisiolégicos  diferentes
(Chernicharo, 1997):

o O primeiro grupo € composto de bactérias fermentativas,
que transformam, por hidrélise, os polimeros em monémeros, e estes em
acetato, hidrogénio, diéxido de carbono, acido organicos de cadeia curta,
aminoacidos e outros produtos como glicose;

o O segundo grupo é formado pelas bactérias acetogénicas
produtoras de hidrogénio, o qual converte os produtos gerados pelo
primeiro grupo (aminoacidos, agucares, acidos organicos e alcoois) em
acetato, hidrogénio e didéxido de carbono;

o Os produtos finais do segundo grupo sao substratos
essenciais para o terceiro grupo, que é constituido de dois diferentes
grupos de arqueas metanogénicas. Um grupo usa o acetato,
transformando-o em metano e dioxido de carbono, enquanto o outro

produz metano, através da redugao de diéxido de carbono.
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O processo de digestdo anaerdbia pode ser representado como
ocorrendo em quatro etapas, como mostrado na Figura 3.1, de acordo
com Foresti et al. (1999):

o Hidrdlise: neste processo o0 material organico particulado
(polimero) é convertido em compostos dissolvidos de menor peso
molecular, os quais podem atravessar as paredes celulares das
bactérias fermentativas. As proteinas sdo degradadas por meio de
polipeptidios para formar aminoacidos. Os aminoacidos se
transformam em agucares soluveis (mono e dissacarideos) e os
lipidios sdo convertidos em acidos graxos de longa cadeia de
carbono (Ci5 e Cq7).

° Acidogénese: os compostos dissolvidos, gerados no processo de
hidrélise ou liquefacdo sdo absorvidos nas células das bactérias
fermentativas e, apdés a acidogénese, sao excretadas como
substancias organicas simples como &acidos graxos volateis de
cadeia curta, alcoois, acido latico e compostos minerais como CO,,
H2, NH3, st etc.

o Acetogénese: consiste na conversao dos produtos da acidogénese
em compostos que formam os substratos para producdo de
metano: acetato, hidrogénio e didéxido de carbono.

o Metanogénese: consiste na producdo de metano através das

bactérias acetotrdficas, a partir da reducdo de acido acético, ou

pelas bactérias hidrogenotréficas, a partir da redugéo de carbono.
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Matéria Orgénica

Carboidratos, Lipidios e Proteinas.

Hidrolise ! ! !

Aminoacidos e agucares Acidos graxos

Acidogénese l

NT———

piruvato outros propionato Acidos graxos

acetato hidrogénio

Metano

Figura 3.1: A sequéncia de processos na digestdo anaerdbia de

macro moléculas complexas.
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3.3 Reator anaerébio horizontal de leito fixo (RAHLF)

O desenvolvimento e aplicagdo do RAHLF vem sendo realizados
intensivamente no Laboratério de Processos Bioldgicos da Escola de
Engenharia de S&o Carlos — USP, contemplando experimentos que
incluem o estudo de fundamentos de hidrodindmica, cinética,
microbiologia e bases racionais para projeto e operagao.

O RAHLF contendo lodo anaerobio imobilizado em matrizes
cubicas de espuma de poliuretano foi proposto por Foresti et al. (1995)
para o tratamento de agua residuaria de industria de papel reciclado.
Atualmente, constitui-se em uma alternativa potencial de utilizagdo em
escala real, face ao bom desempenho apresentado em bancada no
tratamento de efluentes de industria de papel reciclado, de substratos
sintéticos simulando esgoto sanitario, de aguas residuarias com altas
concentracdes de sulfato e presenca de substancias quimicas toxicas.

Zaiat et al (1997) estudaram o desempenho do RAHLF, em escala
de laboratério, no tratamento de substrato sintético a base de glicose;
com o objetivo de observar as variagdes temporais (evolugado do periodo
de partida) e analisar o comportamento de parametros de monitoramento
ao longo do reator. O conhecimento de tais parédmetros ao longo do
comprimento do reator, forneceu uma importante ferramenta para a
otimizacdo da relagdo comprimento / didmetro (L/D), podendo ser

considerada como o parametro-chave no projeto dos RALHFs, enquanto
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suas variagbes temporais fornecem informacdes sobre a evolugdo do
processo durante o periodo de partida do reator.

A anadlise comparativa das respostas do RAHLF em dois
experimentos distintos realizados por Zaiat et al. (1997) levou a conclusao
de que a porosidade do leito fixo € um fator importante, que afeta a
estabilidade e o desempenho do reator. Zaiat et al. (1997) observaram
também que a baixa porosidade do leito utilizado em um dos
experimentos provocou a formagao de caminhos preferenciais ao longo
do reator, fato que poderia ser a causa da queda do desempenho e da
instabilidade operacional do reator.

De Nardi (2002) e Ribeiro et al. (2003) estudaram a performance
do RAHLF na degradacao de compostos denominados BTEX (benzeno,
tolueno, etilbenzeno e xilenos) existentes em aguas residuarias de posto
de combustiveis.

Na remogéao de agentes toxicos como formaldeido (Oliveira, 2001),
o RAHLF também apresentou bom desempenho.

Além da pesquisa com o reator anaerdbio horizontal de leito fixo
(RAHLF), o Laboratério de Processos Biologicos realiza estudos
comparativos com tipos diferentes de reatores, dando énfase ao processo

e a montagem do reator.
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3.4 Modelagem Matematica

Os processos biolégicos de tratamento de esgotos ocorrem num
volume definido por limites fisicos especificos e as modificacbes que
ocorrem na composicao e na concentracdo dos componentes durante a
permanéncia da agua residuaria no reator sao essenciais no tratamento
de esgotos. Essas mudangas sdo causadas por: transporte hidraulico dos
materiais no reator (entrada e saida) e pelas reagdes que ocorrem no
reator (produgdo e consumo). Para projetar e operar uma estacdo de
tratamento de esgotos é fundamental o conhecimento dessas duas
operagdes, 0s quais caracterizam o balango de massa no reator, que €
uma descricdo quantitativa de todos os materiais que entram, saem e se
acumulam em um sistema com limites fisicos definidos. (Chernicharo
(1997)).

O modelo matematico do sistema pode ser estruturado para duas
condigbes distintas: estado estacionario (ou permanente) e estado
dinamico (ou transiente). O estado estacionario é aquele no qual ndo ha
acumulos do composto no sistema e o estado dinamico € aquele que ha
acumulos do composto no sistema, ou seja, a concentragédo do composto
no sistema é variavel com o tempo. (Chernicharo (1997))

A formulacdo matematica de reatores tubulares conduz a um
sistema de equacbes diferenciais parciais (PDEs), obtidas do balango de
massa, sao equacodes do tipo conveccao-difusao-reacdo. Varios métodos

numeéricos comuns sdo usados para transformar as equacodes diferenciais
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parciais (PDEs) em equacgdes diferenciais ordinarias (ODEs) para
simulagcao numérica; alguns deles sdo: método de diferenca finita (FDM),
método de elemento finitos e método da colocacao de ortogonal.
Bassanezi et al. (1988) afirma que um problema real ndo pode ser
representado de maneira exata, em toda a sua complexidade, por uma
equacao matematica ou um sistema de equacdes. No entanto, o modelo
matematico que simula tal fenbmeno podera levar a solugdes bastante
proximas daquelas observadas na realidade, caso o mesmo seja
representativo do processo.
Segundo Kurtz dos Santos (1995), algumas etapas podem ser
estabelecidas no processo de modelagem matematica:
1. Definir a situagao real a ser modelada;
2. Considerar variaveis e relacbes semiquantitativas para a

construgcao do modelo;

3. Formular a equacao matematica associada ao problema;

4, Achar a solug¢ao da equagao matematica,;

5. Interpretar a solugcido e checar os resultados com a realidade;
6. Validar o modelo: ajustar parametros;

7. Usar o modelo para explicar, prever etc...

A simulagcdo mostra solugdes do modelo que refletem apenas o
comportamento do modelo matematico. Sendo o objetivo principal
conhecer o sistema a um nivel que permita identificar até que ponto o

modelo é similar ao comportamento do sistema.
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Em raros casos, é possivel resolver analiticamente as equacoes;
na maior parte dos casos, porém, € necessario resolver numericamente o
modelo matematico.

Carrara et al (2003) modelaram um reator tubular recheado de
enzima imobilizada, considerando estado estacionario, com e sem
dispersdo axial. O modelo sem dispersao foi resolvido pelo método de
colocacao ortogonal e o modelo com escoamento pistonado ideal foi
resolvido analiticamente integrando a equacao diferencial.

Renou et al (2003) propuseram um novo método numérico para
solucionar equacbes diferenciais parciais, mais especificamente,
equacgdes do tipo conveccao-difusdo-reagdo, que € chamado de método
da sequéncia. Esse novo método se baseia na separacado dos diferentes
fendbmenos fisicos (convecgao, difusdo e reacao), e a cada passo de
tempo a conveccédo, a difusdao e a reacdo sido aplicadas sucessivamente
na malha do reator, sendo a ordem que os trés fendmenos aparecem na
sequéncia motivada pela importancia de cada um deles em relagao aos
outros. Compararam este novo método com o método de diferencas
finitas e observaram que ambos os modelos capturaram o comportamento
do reator e que este novo método apresenta como vantagem precisao,

estabilidade e facilidade de uso.
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3.4.1 Modelagem Matematica do RAHLF

Zaiat et al (2000) desenvolveram um modelo matematico para
projetar o RAHLF em escala piloto (figura 3.2) para o tratamento de
esgoto sanitario. Admitiu-se escoamento semelhante ao reator tubular
ideal de fluxo pistonado, conforme estudos de Cabral et al (1995),
isotérmico considerando as pequenas variagdes de temperatura no
afluente e cinética de primeira ordem para a degradacdo anaerodbia de

esgoto sanitario, conforme obtido por Vieira (1996).

Figura 3.2: RAHLF em escala piloto

Fontoura (2004) investigou alguns modelos matematicos, tais
como: modelos pseudo-homogéneos e heterogéneos, e estes por sua
vez, considerando ou nao a dispersao de substrato na diregcao axial; com
as condi¢des de operagao de dois RAHFs em escalas diferentes, um em
escala piloto tratando esgoto domeéstico e outro em escala de bancada
tratando substrato sintético, ambos em estado estacionario. Os modelos
foram resolvidos numericamente, através dos seguintes métodos: Runge-

Kutta de quarta ordem, colocagédo ortogonal e diferengas finitas, e os
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valores obtidos pelos modelos foram comparados com os valores
experimentais dos reatores. O coeficiente de dispersao axial foi ajustado
ao modelo homogéneo e posteriormente utilizado na solugdo do modelo
heterogéneo.

Fabiano & Kwong (2004) propuseram uma analise do modelo
matematico do RAHLF, desenvolvido por Fontoura & Kwong (2003), o
qual considerou as seguintes caracteristicas para o reator: regime
estacionario e dispersdo axial. Adotou-se constante cinética de primeira
ordem igual a 7,51 .10° .LmgSSV™" .h™" e coeficiente de dispersao igual a
3,26 .10° m?.s™" , o qual foi estimado através de uma somatdria dos erros
ao quadrado que consiste em um critério de ajuste de paramentros. Com
objetivo de obter melhores resultados, segundo os autores, ajustando nao
s6 o coeficiente de dispersao axial, mas também a constante cinética de
primeira ordem em relacdo aos dados experimentais, sendo esta
estimacdo dos coeficientes feita simultaneamente. Observaram através
dos resultados que o modelo considerando dispersdo axial com o
coeficiente de dispersdo igual a 3,5 .10° m?s™' e constante cinética de
primeira ordem igual a 12,96 10° 1.mgSSV™".h™" apresentou menor erro em
relacdo ao modelo que foi proposto por Fontoura e Kwong (2003)

comparando com os dados experimentais do reator em escala piloto.
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4, MODELAGEM MATEMATICA

41 Formulagao dos modelos

O modelo pseudo-homogéneo consiste de apenas uma equagéao
diferencial, a qual descreve a variagao da concentragdao de substrato na
fase liquida, de maneira que, a equagao da taxa de reacdo que ocorre na
particula é corrigida através do fator de efetividade, o qual foi originado no
balanco de massa da particula.

O modelo heterogéneo consiste em um sistema constituido por
duas fases (fase liquida e sdlida). Para desenvolver este modelo foi feito
um balango de massa na fase liquida (como descrito no modelo anterior)
e também um balango de massa no elemento infinitesimal de volume da
particula (casca), considerando o transporte de massa do seio do fluido
até a superficie da particula através de um filme estagnado e da

superficie da particula para o interior da massa.

4.1.1 Modelo pseudo-homogéneo

O reator foi preenchido com biomassa imobilizada formando um
leito catalitico empacotado, onde a matéria organica € degradada, através
do processo anaerébio, o qual € ilustrado pela Figura 4.1. Foi realizado

um balan¢co de massa no elemento de volume, desprezando quaisquer
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variagdes radiais na concentracdo e assumindo que o leito € operado em
regime dinamico.

3
5] o0
o %0 200
Qg 0 o 0n0
op Fae oOD Fa C(;Oo
8] DO% 000
DO O o u}
no DOO o0
z=0 z z+hz z=L

Figura 4.1: Esquema de um Reator Tubular.

A seguir é apresentada a equacdo de balango de massa no
elemento de volume do reator:

(entrada)-(saida)+(taxa de formagdo)=acumulo
Pelo escoamento global:

(Entrada) = 4.VS |,

(Saida) = A4V, ,..,

Por dispersao axial:

(Entrada )= - D 4, 9y

4|
z

0z
(Saida ) = —DAAcai | 2enz
(Consumo por meio da reagao) = (r, v = (r,)4,dz

(Acumulo) = W
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Logo:
( saida — entr: ada) escoamento global + ( saida — entr ada) disperséao axial +

+(formagé&o) =- (acumulo)

as oS x AS d:
Z:|+|:(_DA)ACEA|Z+AZ _(_DA)A_A Z]"(’"A )XrAcdz:—u

Z+0Z ACVSA

‘& ot
(4.1)

{ACVSA

Dividindo a equacéo (4.1) por (A:Az) e tomando o limite quando

Az = 0, teremos:

2
b0 SA(z,z)_VaSAa(z,t)+ RN ). 4.2)
zZ

A 2
Oz

2
O termo D, 86SA € usado para representar a dispersao na direcao

2
z

axial. A velocidade global de reagcdo na particula, -rs, é a velocidade
global de reagéo no interior e na superficie da particula. Esta velocidade
global é fungdo da concentragdo dentro da particula e pode ser escrita
como a taxa de reagao que existiria se toda a superficie fosse exposta a

concentracao na fase liquida (er’), por meio do fator de efetividade global,

Q:

—r, =-1,Q (4.3)
Para reagao de primeira ordem aqui considerada,

-r, =kS, (4.4)
Substituindo a equacao (4.4) na equagéao (4.3), obtém-se:

—r, =QkS, (4.5)

Substituindo a equacgao (4.5) na equacéao (4.2) obtém-se:
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2
p,° SA(ZZ’” _yBuED o x 8 (z,0) = BalzD (4.6)
0z 0z ot

Com duas condicbes de contorno apresentadas em Froment &
Bischoff (1990), conhecidas como condigdes de contorno de Danckwerts
e um perfil inicial no reator:
> Na entrada, isto €, quando z=0, faz-se o balango para o limite
anterior z(0) e para o limite posterior z(0"). No limite anterior ha somente

convecgao e no limite posterior ha convecgao e difusao:

75, =8,0.0-D, 2100 - y(s 0.0 -5, = 0, 24 47)
> Na outra extremidade do tubo, quando z=L n&o ha fluxo de massa,
entao:
Bt _ (4.8)
0z
> Condigao inicial:
S,4(z,00=S8, (2) (4.9)
Considerando o regime estacionario, obtém-se as seguintes
equacgodes:
2
D, 95 _y B _oyxs, =0 (4.10)

dz* dz
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Com as seguintes condi¢des de contorno no reator:

VS, —5,)=D, % =  2=0 (4.11)
dz

S, _ g =  z=L (4.12)

dz

Além de considerar o regime estacionario, despreza-se também a
disperséo axial, isto € fazendo D4 = 0, obtém-se o modelo do reator para o

fluxo pistonado ideal, apresentado a seguir:

B _oux s, -0 (4.13)
dz
S =S, (4.14)

4.1.2 Modelo heterogéneo

Realizando um balango de massa no elemento infinitesimal de

volume da particula (figura 4.2), obtém-se:

r r+dr

Figura 4.2: Balanco diferencial em uma particula de catalisador.
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(taxa de acumulo)=(taxa de entrada)-(taxa de saida)+(taxa de geragéo)-

(taxa de consumo) (4.15)

taxa que entraemr: : W, -drea=W, -4m’

(4.16)

r

taxa saindo em (r+Ar): W, -drea =W, -4m”

(4.17)

r+Ar

taxa de consumo: ro-X, -4’ Ar (4.18)

onde r, é algum raio médio entre r e r+ Ar, que € usado para expressar

aproximadamente o volume da regiao anular esférica.

oS
taxa de acumulo: 47zr2Ara—:p (4.19)

Substituindo as equacgdes (4.16), (4.17), (4.18) e (4.19) na equagao (4.15)
obtém-se:

, os
" )+ ro X, AmAr = 4mt Ar—2 (4.20)

(WAr -47272‘)— (WAr A’ py

Dividindo a equagéo (4.20) por (-47Ar) e tomando o limite de Ar - 0
obtém-se a equacéo diferencial que descreve o fluxo de matéria organica

na dire¢do radial da particula esférica (Wa,).

2) 8s
_a(n;:r )—rAXpr2 =i (4.21)

A equacdo da taxa foi considerada como cinética de primeira

ordem:
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—r = kS, (4.22)

De acordo com Bird et al. (1960) consideramos que 1 mol de
matéria organica € consumido para formar 1 mol de produtos, portanto, o
fluxo molar de matéria organica para o interior da particula é

as
W, =-D, —ajp (4.23)

onde D, é a difusividade efetiva de matéria organica no interior da
particula.
Substituindo as equacgdes (4.22) e (4.23) em (4.21) chega-se a

equacao diferencial final referente a particula:

iﬁ(% By ] kg P (4.24)

r* or or D " o

e

As condi¢cbes de contorno na particula de acordo com Froment &

Bischoff (1990) sdo apresentadas a seguir.

os

k(S5 -S,)= D, - r=R (4.25)

os

S g - r=0 (4.26)
or

A primeira condicdo diz que no estado estacionario a taxa de
matéria organica que chega por conveccao na superficie da particula é

igual ao fluxo difusivo de matéria organica para o interior da particula. A
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segunda condi¢ao de contorno diz que nao ha variagao da concentragao
de matéria organica no centro da particula.

A condicéo inicial considerada foi para t = 0:

Si=S4 (fase fluida) e S4,=0 (toda a particula) (4.27)

As equacgdes da fase liquida foram obtidas realizando um balancgo
material em um elemento de volume no reator tubular como descrito
anteriormente.

A equacado da taxa neste caso é fornecida por Bird et al. (1960),
como o transporte de massa de uma determinada substéncia do seio do
fluido através de um filme de liquido estagnado em volta da particula até a

superficie da particula sendo dada por:

—r, =k.als, -5 (4.28)

onde k; é o coeficiente de transferéncia de massa entre as fases liquidas
e sélidas, a é a razao entre a area superficial externa da particula e o
volume do reator, S, € concentragdo de matéria organica na fase liquida,

eS;, € a concentragcdo de matéria organica na superficie da particula.

Segundo Fogler (1986) o valor de « para leitos de recheio é obtido
mediante a seguinte equagao:

L _6(1-9)

" (4.29)

Substituindo na equacgao da fase liquida tem-se:
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2
D 0°S ,(z,1) _VaSA(Z,t) —kca(SA—Sjp): oS ,(z,t)

87t Oz ot

(4.30)

As condicbes de contorno no reator sdo as mesmas que foram
empregadas no modelo homogéneo pelas equacdes (4.7) e (4.8).

Considerando o regime estacionario, obtém-se as seguintes

equacgoes:

Fase solida:

1 d ds, Xk,

r—zg(l"z —der_ Dp SAP :0 (431)

Com as mesmas condigdes de contorno empregadas quando o

regime considerando é o transiente, dado pelas equagdes (4.25) e (4.26).

Fase liquida:
d*s ds \
s kals -s,) (4.32)

As condicbes de contorno no reator sdo as mesmas que foram
empregadas no modelo homogéneo em regime estacionario, dado pelas
equacgdes (4.11) e (4.12).

Considerando o reator tubular com fluxo pistonado ideal a equacao

torna-se:
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ds,

dz

V21 _kals -s3,) (4.33)

A condicéo inicial € a mesma que foi empregada anteriormente no modelo
homogéneo sem dispersdo em regime estacionario, dada pela equagéao

(4.14).
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5 METODOLOGIA DE SOLUGAO DAS EQUAGOES DOS

MODELOS
5.1 Regime Estacionario
51.1 Modelos Pseudo-Homogéneo

Na resolu¢cdo do modelo pseudo — homogéneo com fluxo pistonado
do RAHLF, representado pelas equacgdes (4.13) e (4.14) é utilizado a

seguinte solugao analitica:

S,=8, exp(_#] (5.1)

A constante cinética aparente de primeira ordem foi estimada através da
minimizacao da fungao objetivo representada pela somatdéria dos erros ao
quadrado descrita por Bonomi & Schmidell (2001), representada pela

seguinte equacao:

min Z(SACXP_SA)Z = (SAexp_SA)lz +(SAexp_SA)§ +"'+(SAexp_SA)i (5.2)

A resolugcdo numeérica do modelo pseudo-homogéneo com
dispersao axial representado pelas equacodes (4.10), (4.11) e (4.12), foram
realizados através do método de diferencas finitas (Apéndice A) e do

método de fatoracdo L.U. (Apéndice A) e por fim a aplicagao
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computacional do software Matlab 5.3. A seguir sdo apresentados o0s
passos utilizados na solugao deste problema:

Passo 1: Divisdo do intervalo [0, L] em n partes iguais de comprimento h;

Passo 2: Gerar aproximagbes para as derivadas das variaveis
dependentes que aparecem nas equacoes diferenciais (Apéndice A);

Aproximacao por diferencga central da derivada primeira:

dS,(2) _ 8.4(z:1)=S,(z) (5.3)
dz 2Az |

Aproximacao por diferenga central da derivada segunda:

szA (2) ~ S(z,,))—28,(z)+S,(z,_))

e ™ (54)

Passo 3: aplicar as aproximagdes obtidas nas equacgdes diferenciais
Substituindo as equagdes (5.3) e (5.4) nas equacodes (4.10), (4.11)

e (4.12) tem-se:

D{SA(ZM)_zsA<zi>+SA(z,»_1)}_V{SMJ—SA(Zf—J}_leX,.SA(zJ =0

(Az) Az
(5.5)
|2 v L s i s o) Lo 2 -0
(5.6)
Fazendo 4 = (f;)z +£, B:(zAZL;Z+kIQXr e G:—(fZA)2 +£, tem-se
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AS (z,,)—-BS,(z,)-GS ,(z,,,) =0, para i=2...N-1 (5.7)

Para i=1 em z=0:

w

2AVAz 24VS. Az
————-BS,(z)+(4-G)S (z,) =———— (5.8)
DA DA
Para i=n em z=L:
(4-G)S,(z,.,)-BS,(z,)=0 (5.9)

Logo a partir das equagdes (5.7), (5.8) e (5.9) o seguinte sistema linear de

equacgdes algébricas € obtido:

R S ——N
W-B A-G . . S (S,z) _2‘4]’;53«&
4 -B -G . . C 8.z .
4 -B -G . R (5.10)
A-G  -B J\S,(z,) (')
RxS=b (5.11)

Passo 4: Para solucionar esse sistema de equagdes algébricas aplicou-se
o0 método de decomposicao LU. Ele decompde a matriz R num produto de
duas matrizes, R=L x U.
» L matriz triangular inferior, com os elementos da diagonal principal
igual a 1

= U matriz triangular superior.
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Nessas condigdes o sistema R x S = b pode ser reescrito na forma
LxUxS=b (5.12)
Permitindo o desmembramento em dois sistemas

Lxy=b (5.13)

Passo 5: Resolvendo o primeiro sistema obtém-se o valor de y.

Passo 6: Utilizando no segundo sistema o valor y encontrado

anteriormente, determina-se o valor do vetor S procurado.

O sistema foi solucionado utilizando-se comandos contidos no
software Matlab. Além de solucionar o sistema, através do software
Matlab, serao ajustados simultaneamente o coeficiente de dispersao axial
e a constante cinética de primeira ordem em relagdo aos dados
experimentais. A funcao do software Matlab 5.3 usada foi a fmins.

A somatoria dos erros ao quadrado, equacgao (5.2), foi utilizada
como critério de ajuste em uma rotina de otimizagdo para estimar o
melhor coeficiente de dispersdo e a melhor constante cinética de primeira
ordem e também para comparar o modelo que melhor se ajusta aos

dados experimentais.
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5.1.2 Modelos Heterogéneos

Nos modelos heterogéneos sem e com dispersao axial as
equacgdes da fase solida foram resolvidas pelo método de colocagao

ortogonal. Dividindo-se nas seguintes etapas:

Passo 1: Adimensionalizagao das equagdes, pois 0 método € aplicavel ao

intervalo de [0,1].

Q=—"= = Sp=¢-S, (5.15)

=  r=&-R (5.16)

Passo 2: Substituindo as equacgdes (5.15) e (5.16) nas equagdes (4.31),

(4.25) e (4.26):

e 5=0 (5.17)

a9 _ _
i 0 =  £=0 (5.18)
& :’;c)_f(l_(ps) = - (5.19)

Passo 3: Por definicado, tem-se:
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1 d(.,d
X kR*
2 = le (5.21)
Bi= ’;R (5.22)

Passo 4: Substituindo as equacgdes (5.20), (5.21) e (5.22) nas equacgdes

(5.17), (5.18) e (5.19), tem-se:

Vo-glp=0 (5.23)
Z—? =0 =  £=0 (5.24)
do| _

i =Bill-¢') = &=1 (5.25)

Passo 5: Utilizacdo do método da colocagdo em sistemas simétricos
(Apéndice A). As derivadas em qualquer ponto sdo expressas em termos
dos valores das fungdes nos pontos de colocagdo, de maneira que o
problema foi transformado em um conjunto de equacgdes diferenciais

matricial, onde os valores da variavel independente s&o as raizes do
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polinbmio ortogonal de Jacobi de grau N calculado pela formula de

Rodrigues, coma=0ea = 3:

do

T _A 5.26
g A (5.26)
Vo =Bop (5.27)

As matrizes A e B sao conhecidas como matrizes de colocagao da
primeira e da segunda derivada, respectivamente. Os valores das

matrizes A e B foram determinados utilizando-se as equagdes abaixo:

0, =x;" (5.28)
C,=(2i-2)x>" (5.29)
D, =(2i-2)[(2i-3)+a-1]x"* (5.30)

Passo 6: Discretizagao das equacdes da fase solida:
N+1

D Bip, —0;9; =0 j=1..N (5.31)
i1

N+l

ZAN-H,i(pi = Bi(l - (PN+1) J = N+1 (5-32)

i=1

Escrevendo na forma matricial:

(Bll - ¢12) BIZ B13 Bl4 BIS B16 P 0
B, (Bzz—¢12 ) B, By, B By ? 0

le Bsz (333 - ¢12) B34 Bss Bsﬁ ?s _ 0

B, B, B, (By — ¢12) By B (N 0

BSI Bsz Bs3 Bs4 (Bss - ¢12) BSﬁ Ps 0
I Agy Ag Ag, Ags (Ag — Bi) || @6 | | Bi

(5.33)
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Para N = 5 pontos de colocagao internos tem-se o0 seguinte sistema
de equacdes representado na forma matricial equacao (5.33), o qual foi
resolvido através da inversdao de matrizes. A resolugdo da fase sélida
forneceu o valor da concentragdo na superficie do pellet. Este valor é
adimensional, mas multiplicando-o por Sp tem-se o valor real da

concentracao.

Para a fase liquida do modelo heterogéneo sem dispersdao seguem-se 0s
seguintes passos:

Passo 7: Aplicagcdo do método de Runge-Kutta de quarta ordem e passo

simples.
Sy =S, Jr%(K1 +2K, +2K, +K,) (5.34)
K, =hf(z,5,) (5.35)
K, =hf zi+ﬁ,SA.+£ (5.36)
277 2
K, =hf] z, +ﬁ,SAl. +£ (5.37)
2 2
K,=hf(z, +h,S, +K,) (5.38)
onde
kalS,—S:
lzs,)=Ba S, =5,) (5.39)
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" (5.40)

temos que h é o passo de integracao, z; € o valor do ponto inicial, zs € o
valor do ponto final e n € o nUmero de pontos que se deseja obter ou que

sera obtido.

Passo 8: Através de uma rotina de otimizagdo estima-se a constante
cinética intrinseca de primeira ordem, utilizando a fungcdo fmins do

software Matlab.

Para a fase liquida do modelo heterogéneo com dispersdao seguem-se 0s

seguintes passos:

Passo 9: As equacgdes da fase liquida foram resolvidas pelo método de
Runge-Kutta de quarta ordem e passo simples, sendo a integracao
realizada do ponto final para o ponto inicial do reator para que ocorresse a
convergéncia, de forma que no ultimo ponto foi verificada a condigao de

contorno (de acordo com Fontoura, 2004).

Passo 10: Através de uma rotina de otimizacdo estima-se
simultaneamente a constante cinética intrinseca de primeira ordem e o
coeficiente de dispersao axial, utilizando a fungdo fmins do software

Matlab.
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5.2 Regime Transiente

A resolugcdo numérica da equagao correspondente ao balango de
massa foi realizada através dos métodos de Diferencas Finitas e do da
Sequéncia, com aplicagio em ambos o0s casos do programa
computacional Matlab. O perfil de concentracdo e a concentracdo na
saida do reator foram apresentados na forma de graficos. Os valores da
constante cinética de primeira ordem e do coeficiente de dispersao axial
foram estimados no trabalho de Fabiano e Kwong (2004). No método de
diferencgas finitas, as equagdes diferenciais parciais sdo convertidas em
equacgdes diferenciais ordinarias através da discretizacdo da variavel
espacial. No método da sequéncia, o objetivo é transformar um problema
composto por equacgdes diferenciais parciais em um problema constituido
por equacdes diferenciais mais simples, baseando-se na separacdo dos

fendmenos fisicos (convecgao, difusdo e reagao).

5.2.1 Descricao do Método da Seqiiéncia (SM):

Passo 1: separagdo dos fendbmenos fisicos (convecgao, difusdo e
reacao), sendo que a ordem que os trés fenbmenos aparecem € motivada
pela importancia de cada um deles com relagao aos outros, onde cada

fendmeno é resolvido sucessivamente a cada espaco de tempo;
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Passo 2: formulacao das equagdes, condi¢des de contorno e simulagao
de cada subsistema. Para cada subsistema, a solugéo se torna condi¢ao

inicial do outro;

Passo 3: matematicamente pode ser descrito pelo seguinte algoritmo;

Para um dado reator, seja S, (z) o perfil inicial do reator. Este perfil

€ usado como condic¢éo inicial do seguinte subsistema convectivo:

_VaS*A(Z,Z‘) _ 8S*A(Z,t)
0z ot

(5.41)

S,(0,0) =8, (1)
S (z,0)=S,,(2)

(5.42) (5.43)
onde S,(x,t) representa o estado variavel associado a parte de

convecgao na simulagado do problema. Em seguida, o perfil da solugéo da

convecgado € wusado como condicdo inicial da difusdo, tal que

S’ (2) =8, (z,t) para um espago de tempo At:

sk 2 sk
A (z,t)zDA oS, gz,t) (5.44)
Ot oz
95,0.9 _ (5.45)
1574
95,40 (5.46)
oz

S5 (2.0) =5, (2) (5.47)
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onde S (x,t) representa o estado varidvel associado a parte de

convecgao na simulagédo do problema. Em seguida, o perfil da solugéo da

difusdo é usado como condi¢ao inicial do subsistema de reacao, tal que

S, (2) =8, (z,At) para um espago de tempo At:

B s, e 549
8,(2.0) =84, (2) (5.49)

A solugéo desta equacado é a solugdo para a equacao geral (4.10) para

um espago de tempo Ar.

Passo 4: A escolha da dimensao da malha determina a discretizacdo do
espacgo e do tempo. Sao considerados para definir a malha do reator N
subdominios de dimensédo Az, num espaco de tempo Ar. Os seguintes

valores sdo usados:

Az = (5.50)

At =

<|E =~

(5.51)

Esta aproximacéao implica numa malha uniforme.

Passo 5: A resolugdo do subsistema de convecgao (equagdes 5.41-5.43)
€ a parte mais simples do algoritmo do método da sequéncia. A cada
espaco de tempo as condicdes sdo movidas um passo para frente na

malha, as saidas de concentragdes sao removidas e a concentragao na
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entrada do reator € colocada na posicdo um da malha. Isto é, o tempo

varia com o comprimento do reator, como se observa na equacao (5.51).

Passo 6 : A resolugao do subsistema de dispersao (equacgodes 5.44-5.47)
é feita através do método de diferencas finitas. A discretizacdo do

subproblema leva ao seguinte sistema linear de ODE’s:

S’ (z,t)

s MS7 (z,1) (5.52)

87 (20)=5,,(2) (5.53)

onde M é a matriz NxN que contém a aproximacdo dos espagos
derivados. Substituindo as equagdes (5.3) e (5.4) nas equacgdes (5.44),
(5.45) e (5.46), tem-se:

Para i=1 em z=0 tem-se:

05,(z0,0) _ py | 84(22,0) = S(210) (5.54)
81‘ A (AZ)2 '

Parai = 2...N-1 tem-se:

08,(z.0) _ {SA(ZMJ)—2SA(Z,-J)+SA(ZI<-1J)} (5.55)

o (Az)

Para i=N em z=L, tem-se:

aSA(ZN9t):D S (zy,0) =S ,(zy,0) (5.56)
T e '
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Logo a partir das equagdes (5.54), (5.55) e (5.56) o seguinte

sistema linear é obtido:

S" (Az,t) .
- -1 1 0 . 0) S,(Azz)
S™ (2Az,1) **
. —2 1 . 0| ST
=410 1 -2 . 0 . (5.57)
(az)
. sk 0 0 0 * _1 S:* (NAZ’ti)
S™ (NAz,1)

Segundo Rugh (1993), este sistema linear para um dado Ar pode

ser resolvido tal como:

S (z,At) = exp(— M}S:‘ (z,0) (5.58)

(az)

Passo 7: Como o termo de reacao do subsistema de reagao € de primeira

ordem, o modelo é linear apresenta a seguinte solugéo analitica:

S, (tz)= exp(—klAt)S:z (2) (5.59)

Passo 8: O processo é repetido até que todo espago de tempo tenha sido

coberto.
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5.2..2 Descrigdo do Método de Diferencas Finitas (FDM):

Neste método as equacdes diferenciais parciais (PDE’s) sao
convertidas em um conjunto de equacdes diferenciais ordinarias (ODE’s)
através da discretizacdo das variaveis espaciais. A seguir sao

apresentadas as etapas do processo:

Passo 1: Divisdo do intervalo [0, L] em n partes iguais de comprimento h;

Passo 2: Gerar aproximagbes para as derivadas das variaveis

dependentes que aparecem nas equacoes diferenciais (Apéndice A);

= Aproximacao por diferenca atrasada da derivada primeira

0S8 ,(z,1) N Sz, ) =8,(z.,,1)

5.60
Oz Az ( )

= Aproximacgéao por diferenga central da derivada segunda
0’8 ,(z,1) N S, (z,.,)—28 ,(z,,t) + S ,(z, ,,1) (5.61)

o ()

A simulacéo é feita utilizando-se a equacao (5.60), que é chamada

de aproximacao por diferenca “atrasada” da derivada primeira de S, e a

equacgao (5.61), que é chamada de aproximacéo por diferengas centrais

da derivada segunda de S,. A aproximacao por diferenca "atrasada” é

feita para evitar altas oscilagdes no numero de Peclet (Pe), o que ocorre
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por diferenga central, como foi mostrado no trabalho de Renou et al.

(2003).

Passo 3: aplicar as aproximagdes obtidas nas equacgdes diferenciais.
Substituindo as equagdes (5.60) e (5.61) nas equacdes (4.7), (4.8)

e (4.9) tem-se:

aSA(Zi’t):DA SA(Zi+1at)_zSA(Ziz,t)-l-SA(Zl._l,t) 3 SA(Zi,t)_SA(Zi—lat) _k1SA(Zi’t)
o (A2) o
(5.62)
8S,(z.0)_( D, .V 2D, |V D
22 +— ISz 1) | —L2 +—+kQX S, |\z.t)-| — Szt
P ((Azy x fileed) () A T ) (Az) )
(5.63)
Fazendo 4= DAz +L, B = 2DA2 +L+klﬂX,~ e G=- DAz’
(Az) Az (Az) Az (Az)
temos:
aSA(;ji’t) =AS (z,,,) = BS ,(z;,1) = GS (2., 1) (5.64)
Para i=1 em z=0:
8SA(21,1) — [A_%_BJSA(ZI’I)—GSA(ZZJ)—}—M (565)
ot 4 4
Para i=n em z=L:
%:[A—%‘B]SAzl,o—GSA(zpmM (5.66)
y A

Passo 4: No Matlab a integracdo no tempo € realizada com ode15s.
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6 CONDIGOES UTILIZADAS NA RESOLUGCAO DOS MODELOS

Para a simulagao e modelagem do RAHLF, foram utilizados dados
de dois RAHLFs, um em escala bancada tratando aguas residuarias
contendo substancias toxicas (BTEX) e outro em escala piloto tratando

esgoto sanitario domeéstico.

6.1 Dados do reator em escala bancada tratando agua residuaria

contendo BTEX

Os dados experimentais de concentragdo de BTEX ao longo dos
reatores sao apresentados na Tabela 6.1. Esses dados foram obtidos do
trabalho de De Nardi (2002), onde os ensaios foram realizados em dois
RAHLFs, de bancada, confeccionados em vidro boro silicato, com 100 cm
de comprimento, 5,04 cm de diametro (L/D= 20), volume total de 1995 mL
e volume liquido de 798 mL. Amostradores intermediarios ao longo do
comprimento do reator foram alocados em posicdes correspondentes a
L/D de 4, 8, 12 e 16.

O primeiro ensaio consistiu na operacdo de um reator, sob
condigbes fermentativa e metanogénica, utilizando-se agua residuaria

sintética e solugao etandlica de BTEX.
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No segundo ensaio, o reator foi operado com adicdo de BTEX
solubilizado em etanol como unica fonte de carbono para o consoércio
microbiano.

Segundo De Nardi (2002), vale ressaltar que a forma de
amostragem nos pontos L/D de 0 (entrada) e L/D de 20 (saida) é diferente
da forma de amostragem dos pontos intermediarios. Na entrada e saida a
amostragem €& composta de todas as correntes de escoamento, ja nos
pontos intermediarios a amostragem é feita pontualmente, selecionado-se
as correntes de escoamento no reator. Como o reator n&o foi totalmente
preenchido pelo material suporte, a hidrodinamica foi afetada com zonas
livres de passagem de corrente de escoamento, podendo ter influenciado

na amostragem.
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Tabela 6.1: Dados experimentais da concentracdo de BTEX nas

diferentes fases de operagao obtidas em posigdes de L/D de 0 a 20.

1° Ensaio: agua residuaria sintética + solugao etandlica de BTEX

0 4 8 12 16 20
Concentragées de BTEX (3 mg/l)
Benzeno (mg/l) 5,6 2,6 2,4 2.1 1,8 0,7
Tolueno (mg/l) 51 2,0 1,8 1,7 1,5 0,5
Etilbenzeno(mg/l) 4,9 16 15 13 13 03
o-xileno (mg/l) 4.9 1,8 1,7 1,5 1,5 0,4
Concentragées de BTEX (10 mg/l)
Benzeno(mgl/l) 10,6 49 45 44 41 1,9
Tolueno (mg/l) 104 43 39 39 36 1,6
Etilbenzeno(mg/l) 100 36 31 31 27 1,0
o-xileno (mg/l) 10,9 4.1 3,7 3,7 35 1,5

2° Ensaio: solugao etandlica de BTEX
0 4 8 12 16 20
Concentragoes de BTEX (12 mg/l)
Benzeno (mg/l) 14,7 6,8 6,1 6,0 58 28
Tolueno (mg/l) 129 51 46 45 44 20
Etilbenzeno (mg/l) 11,8 4,2 41 39 3,7 1.8
o-xileno (mg/l) 12,2 48 47 44 43 22

Fonte: De Nardi (2002).

Na Tabela 6.2 sdo apresentados alguns dados do reator em escala
bancada tratando agua residuaria contendo BTEX, da particula e do

recheio.
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Tabela 6.2: Dados utilizados na simulagdo dos modelos.

Dados Simbolo | Valor do reator Unidade
Diametro do reator d 5,04 cm
Comprimento do L 100 cm
reator
Raio da particula Rp 0,31 cm
Porosidade do £ 0,4 -
leito

Fonte: De Nardi (2002).

A temperatura considerada na obteng¢ao dos dados é igual a 30° C.

Sélidos Totais Volateis na bioparticula

A Tabela 6.3 apresenta a concentragcdo de solidos totais volateis

(STV) nas matrizes de espuma de poliuretano, ao final das etapas de

operagao de cada ensaio.

Tabela 6.3: Concentracao de sdlidos totais volateis.

Dados L/D=4 L/D=8 L/D=12 L/D=16
1° Ensaio 0,5554 - - 0,1892

(g STV/g espuma)
2° Ensaio 0,5669 0,5768 0,2686 0,2585

(g STV/g espuma)
Fonte: De Nardi (2002).
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O valor adotado para a concentragao de solidos totais volateis no
trabalho foi obtido através de uma média entre as duas concentragcdes
obtidas em L/D igual a 4 e 16 para a segunda etapa, obtendo-se o
seguinte valor 0,3723 gSTV/g espuma para a concentragcao de biomassa
na particula. E considerado uma média entre as quatro concentragdes
obtidas de L/D igual a 4 até 16 para a terceira etapa, obtendo-se o
seguinte valor 0,4177 gSTV/g espuma para a concentragcao de biomassa

na particula.

6.2 Dados do reator em escala piloto tratando esgoto

sanitario

Os valores numéricos dos parametros utilizados neste trabalho

guando o regime considerado é o transiente se encontram na Tabela 6.4.

Tabela 6.4: Valores dos parametros utilizados na resolucédo do modelo

Dados Simbolo Valor Unidade
Velocidade Y, 4x10™ m.s”
superficial do fluido
no leito
Concentragéo Sin 341 mgDQO."
afluente
Comprimento do L 14 m
reator
Constante cinética Ky 3,6x10® I mgSSV's
Coeficente de Da 3,5x107 m2.s™
dispersao axial
Concentragao de X 13,8 mgSSV.ml”’

biomassa no retor
Porosidade do leito & 0,4
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Os dados utilizados no trabalho foram retirados do trabalho de
Zaiat et al. (2000), com excecgao da constante cinética de primeira ordem
e do coeficiente de dispersao axial, os quais foram obtidos do trabalho de
Fabiano e Kwong (2004).

A temperatura considerada na obteng¢ao dos dados € igual a 25°C.
6.3 Condig¢oes adotadas nos modelos
Calculo do volume util do reator (V,)

O volume util do reator considera a regidao realmente ocupada
pelas bioparticulas, na qual ocorrem efetivamente as reacgdes
bioquimicas. V,, é expresso pela seguinte equagao:

V.=AxL (6.1)

Nessa expressao, A; € a area da secao transversal e L € o comprimento

do reator.

Calculo da vazao do liquido (Q)

exV
= u 6.2
Q TDH (6.2)

Sendo TDH o tempo de detencéao hidraulica (T).
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Calculo da velocidade superficial do liquido (V)

A velocidade superficial de liquido através do leito foi calculada

através da expressao:

y -2 6.3)

A velocidade superficial do liquido obtida foi de 0,0024 cm/s, sendo

a area da secdo transversal igual a 19,95 cm?.
Difusao de substrato na fase liquida (D)

Através da correlacdo de Wilke-Chang proposta em
Reid et al. (1997) foi determinada a difusividade molecular dos quatro

componentes, a qual é expressa através da seguinte expressao:

D - 7,410 (p.M ,)">.T
' py Vi

(6.4)

Nessa expressdo como o solvente € a agua tem-se que ¢=2,6, M, € a
massa molecular do solvente B (neste caso é 18), T é a temperatura (K),
U, € aviscosidade do solvente B e V, é o volume do soluto A.

Na Tabela 6.5 sdo apresentados os valores obtidos da difusividade

molecular de cada componente.
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Tabela 6.5: Valores obtidos para a difusividade molecular de cada

componente.

Componente D (cm?/s)
Benzeno  1,2718.107
Tolueno  1,1439.10°

Etilbenzeno 1,0507.10°
O-xileno  1,0508.10°

A viscosidade da agua (30°C) foi determinada através da seguinte

expressao, a qual foi obtida no site: htpp//thermo.korea.ac.kc/

ln(yB):A+§+C.T+D.T2 (6.5)

Sendo A = -24,71, B = 4209, C = 0,04527 e D = -3,376.10°. O valor

encontrado para u, foi de 0,8174 cP.

Difusao efetiva do substrato (D)

A difusividade efetiva de substrato em uma particula sélida é
parametro importante para o transporte de massa dentro do
biocatalisador. Constatando que ha auséncia de dados da difusividade
efetiva de diversos substratos em sistemas contendo biomassa
imoblizada, Vela et al. (1995) realizaram estudos sobre a transferéncia de
massa intraparticular em bioparticulas contendo bactérias anaerdbias
imobilizadas. De acordo com os autores, os valores da difusividade efetiva

para substratos primarios e intermediarios, para reatores contendo
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biomassa imobilizada para o tratamento de efluentes liquidos, podem ser
comparados aos valores das difusividades destes substratos em solugao
aquosa, devido ao fato de se apresentarem em concentragbes muito

baixas na maioria das aguas residuarias.
Fator de efetividade global ((2)

O fator de efetividade global foi calculado através da expressao:

11 Bi

Q‘¢(rgh(3¢) (3¢)j [ () }BH

(6.6)

1gh(39)

Nesta expresséo, ¢ € o modulo de Thiele e Bi é o numero de Biot

(de acordo Bailey e Ollis(1986)) sdo definidos como:

R, |k Xp
=2 | 6.7
¢ 3\ D, (6.7)
kR
Bi =2 (6.8)
D@

Na expresséao (5.7) e (5.8), ke € o coeficiente de transferéncia de
massa na fase liquida; D € a difusividade efetiva de substrato e R, é o

raio da particula.
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Coeficiente de transferéncia de massa (k)

O coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida é
dependente das propriedades fisicas do liquido e da velocidade
superficial do liquido

Neste trabalho a correlacdo que foi utilizada para determinar o
valor do coeficiente de transferéncia de massa foi apresentada por Perry

& Chilton (1985).

J, =(0,81£0,05).(Re,)™’ (6.9)

Nessa expressao, Jp € o fator de Colburn para transferéncia de massa e
Rep é 0 numero de Reynolds de particula baseado na area transversal

liquida do reator, definido como:

Vp,.d
Re, = Prbp (6.10)
H
J, =Sh(Sc)"’ (Re,)” (6.11)

Nessa expressdo, Sh é o numero de Sherwood que relaciona a
transferéncia de massa por convecgdo com a transferéncia difusional na
fase liquida, Sc é o numero de Schmidt que relaciona as transferéncias de

quantidade de movimento e massa. Tais grandezas sao definidas como:

k .d

Sh=—<"" (6.12)
DL

Se=_Hr (6.13)
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Raio da particula (Rp)

Apesar de se utilizar particulas cubicas de espuma de poliuretano
como suporte de imobilizacdo da biomassa, adotou-se particulas esféricas
para facilitar a modelacdo. A dimensao caracteristica utilizada foi o raio
equivalente de uma particula esférica com mesmo volume da particula

cubica.
Concentracao de Biomassa no reator (X;)
O valor da concentragdao média de biomassa (X;), segundo Zaiat et al.

(1997) pode ser estimado através da seguinte relagao:

X, =X, (1-¢) (6.14)

X, € a concentracdo meédia de biomassa no pellet e ¢ a porosidade do

leito.
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7 RESULTADOS E DISCUSSAO

A seguir serdo apresentados os resultados das simulacdes
realizadas neste trabalho. A diferenca entre os dados experimentais e os
valores previstos pelo modelo deve-se as simplificacdes e consideracdes
na modelagem, a erros decorrentes do método de resolucédo e erros na
estimativa dos parametros do sistema.

De acordo com Vieira (1996) o parametro cinético de primeira
ordem varia ao longo do reator, sendo maior no inicio e diminuindo em
diregdo ao ponto final do reator, o que é consequéncia da variagao
morfolégica do lodo no reator apesar da concentragdo de biomassa ser
praticamente constante. Mas, de acordo com Fontoura (2004), mesmo
utilizando o parametro cinético variavel na resolugdo do modelo os
desvios foram consideraveis. Desta forma neste trabalho estimou-se o
valor da constante cinética de primeira ordem, obtendo um melhor valor
para a representacdo deste parametro, apresentando desvios menos
consideraveis.

Os dados empregados quando o regime é estacionario sdo de um
RAHLF, de bancada, utilizado no tratamento de aguas residuarias
contento BTEX, com concentragdes de BTEX de 3, 10 e 12 mg/L. De
maneira que, como o0s resultados obtidos para as diferentes
concentracbes de BTEX foram muito semelhantes serdo apresentados

somente as simulagdes para a concentragao de BTEX de 3 mg/L. Quando
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0 regime € o transiente os dados utilizados sdo de um RAHLF, em escala

piloto, tratando esgoto sanitario.

7.1 Regime Estacionario

711 Modelo pseudo-homogéneo sem dispersao axial e com

dispersao axial

No modelo pseudo-homogéneo sem dispersao axial (equacdes
(4.13) e (4.14)) foi utilizada a funcdo fmins do software Matlab para a
estimativa da constante cinética de primeira ordem.

Os valores encontrados para as constantes cinéticas do modelo
pseudo — homogéneo sem dispersao axial (Tabela 7.1) foram diferentes
dos valores apresentados no trabalho de De Nardi (2002) (Tabela 7.1)
para a degradacdo BTEX. De Nardi (2002) determinou os parametros
cinéticos utilizando-se RAHLF tratando solugdo etandlica de BTEX,
considerando escoamento como tubular ideal e modelo cinético de
primeira ordem com residual.

Na Tabela (7.1) sdo apresentados os valores da constante cinética
de primeira ordem obtidos na trabalho de De Nardi (2002) e os obtidos
neste trabalho para cada componente quando o modelo considerado € o

pseudo-homogéneo sem disperséo.
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Tabela 7.1 Valores da constante cinética de primeira ordem obtidos do

trabalho de De Nardi (2002) e obtidos neste trabalho.

Componente ki (h7) ki (h7)
Benzeno 0,35 0,0684
Tolueno 0,404 0,0828

Etilbenzeno 0,408 0,1044
O-xileno 0,446 0,0864

Entretanto, essas diferencas obtidas entre os valores encontrados
ocorrem devido ao fato de ter-se adotado neste trabalho modelo cinético
de primeira ordem sem residual. Essa adocéao foi realizada, pois se notou
que quando se despreza a concentragao residual os valores obtidos para
a constante cinética de primeira ordem sdo semelhantes nos modelos
pseudo — homogéneo sem e com dispersao axial.

No modelo com disperséo axial (equagdes (4.10), (4.11) e (4.12))
utilizou-se também a fungcdo fmins do Matlab para estimar
simultaneamente a constante cinética de primeira ordem (ki) e o
coeficiente de dispersao axial (Da) em relagdo aos dados experimentais.
O numero de subdominios utilizados no método de diferengas finitas foi
igual a 30.

No modelo sem dispersao axial a concentracdo no inicio do reator
€ igual a experimental, pois este valor € fixado como condig&o inicial. O

mesmo nao acontece com o modelo com dispersao axial, nota-se que a
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concentracdo no ponto inicial € inferior ao observado nos dados
experimentais, justamente devido ao fendmeno de dispersao axial.

De maneira geral, observa-se nas Figuras (7.1), (7.2), (7.3) e (7.4)
que descrevem o comportamento do modelo pseudo — homogéneo sem
dispersao axial e com dispersao axial, que o comportamento do reator foi
bem representado. Mas verifica-se que o0 modelo sem dispersao axial
previu um valor de concentragao de saida do reator mais préximo do valor
experimental do que o modelo que considera disperséo axial, e este, por
sua vez previu valores mais proximos dos experimentais nos pontos
intermediarios. Nas Figuras 7.1, 7.2, 7.3 e 7.4 sdo apresentados os perfis
de concentragcdo do benzeno, tolueno, etilbenzeno e o-xileno ao longo do
comprimento do reator, quando a concentragdo de BTEX é de 3 mg/I.

Nas Tabelas (7.2), (7.3), (7.4) e (7.5) sao apresentados os valores
da constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial
e da somatéria dos desvios ao quadrado para cada componente quando a
concentracdo de BTEX é de 3 mg/L. Analisando o valor obtido pela
somatodria dos erros ao quadrado nas Tabelas (7.2), (7.23), (7.4) e (7.5)
para cada modelo, que corresponde a soma das diferengas entre os
dados experimentais e os valores calculados pelo modelo em cada ponto
de amostragem elevado ao quadrado, observa-se que o modelo que
considera a dispersao se ajusta melhor aos dados experimentais do que o
modelo que despreza a dispersao.

O ajuste do modelo pseudo — homogéneo com disperséo axial

forneceram os valores da constante cinética de primeira ordem, do
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coeficiente de dispersado axial e conseqlientemente o numero de Peclet,
para cada componente (benzeno, tolueno, etilbenzeno, o-xileno),
apresentados nas Tabelas (7.2), (7.3), (7.4) e (7.5). O valor do numero de

Peclet sugere que o reator tenha um escoamento de grande dispersao.
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7111 Benzeno

Tabela 7.2 Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10°s™) Da(10°mZs™) Pe erro?

Pseudo —
Homogéneo sem 1,9 - - 2,0
dispersao

Pseudo —
Homogéneo com 1,9 3,79 6,3 0,74
dispersao

O modelo pseudo — homogéneo com dispersao prevé um valor da
concentragdo do substrato efluente igual a 1,37 mg/L, enquanto que o
modelo que despreza a dispersdo axial prevé um valor de 0,75 mg/L,
valor este mais proximo daquele obtido experimentalmente (0,7 mg/L).
Mas com relacédo aos pontos intermediarios observa-se que o modelo que
considera a dispersao se aproximou mais dos dados experimentais do

que o modelo que despreza a dispersao axial.
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Benzeno

T
—— Valores previstos pelo modelo com dispersao

—— Valores previstos pelo modelo sem dispersao
6 O Dados experimentais |

/

SN

w

Concentracdo (mg.L™)

N

0 5 10 15 20
Comprimento do RAHLF, L/D

Figura 7.1: Perfil de concentragcédo do benzeno (3mg/Lde BTEX) ao longo
do RAHLF.

71.1.2 Tolueno

Tabela 7.3: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10°s™) Da(10°m?s™) Pe erro’
Pseudo —
Homogéneo 2,3 - - 2,2
sem dispersao
Pseudo —
Homogéneo 2,3 6,1 1,57 0,6

com dispersao

O modelo pseudo — homogéneo com dispersao prevé um valor da

concentragdo do substrato efluente igual a 1,09 mg/L, enquanto que o
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modelo que despreza a dispersdo axial prevé um valor de 0,45 mg/L,
valor este mais proximo daquele obtido experimentalmente (0,4 mg/L).
Mas com relagcédo aos pontos intermediarios observa-se que o modelo que
considera a dispersao se aproximou mais dos dados experimentais do

que o modelo que despreza a dispersao axial.

Tolueno
6 ‘ ‘
—— Valores previstos pelo modelo com dispersao
—— Valores previstos pelo modelo sem dispersao
5 9\ O Dados experimentais R

Concentracdo (mg.L™)

0 5 1‘0 15 20
Comprimento do RAHLF, L/D
Figura 7.2: Perfil de concentragao do tolueno (3mg/l de BTEX) ao longo
do RAHLF.
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71.1.3 Etilbenzeno

Tabela 7.4: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10°s™) Da(10°m?s™) Pe erro’
Pseudo —
Homogéneo 29 - - 2,2
sem dispersao
Pseudo —
Homogéneo 29 8,09 1,18 0,55

com dispersao

O modelo pseudo — homogéneo com dispersao prevé um valor da
concentragdo do substrato efluente igual a 0,9 mg/L, enquanto que o
modelo que despreza a dispersdo axial prevé um valor de 0,24 mg/L,
valor este mais proximo daquele obtido experimentalmente (0,2 mg/L).
Mas com relacédo aos pontos intermediarios observa-se que o modelo que
considera a dispersao se aproximou mais dos dados experimentais do

que o modelo que despreza a dispersao axial.
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Etilbenzeno
7 T T
—— Valores previstos pelo modelo com dispersao
—— Valores previstos pelo modelo sem dispersao
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Figura 7.3: Perfil de concentragdo do etilbenzeno (3mg/l de BTEX) ao
longo do RAHLF.

71.1.4 O - xileno

Tabela 7.5: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatoéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10°s™) Da(10°m?s™) Pe erro’
Pseudo —
Homogéneo 24 - - 2,3
sem dispersao
Pseudo —
Homogéneo 24 71 1,35 0,7

com dispersao

O modelo pseudo — homogéneo com dispersao prevé um valor da
concentragdo do substrato efluente igual a 1,02 mg/L, enquanto que o

modelo que despreza a dispersdo axial prevé um valor de 0,38 mgl/L,
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valor este mais proximo daquele obtido experimentalmente (0,4 mg/L).
Mas com relagcédo aos pontos intermediarios observa-se que o modelo que
considera a dispersao se aproximou mais dos dados experimentais do

que o modelo que despreza a dispersao axial.

o-xileno
7 T T
—— Valores previstos pelo modelo com dispersao
—— Valores previstos pelo modelo sem dispersao
6 O Dados experimentais )
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% .
£3; AN ]
)]
o
[
82
1
O |
0 5 10 15 20

Comprimento do RAHLF, L/D

Figura 7.4: Perfil de concentragc&o do o-xileno (3mg/| de BTEX) ao longo
do RAHLF.
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7.1.2 Reator Heterogéneo sem e com dispersao axial

Fontoura (2004) verificou que o método da colocagao ortogonal
aplicado na equacdo da particula necessitou de um menor esforgo
computacional que o método de diferengas finitas na resolugdo do modelo
heterogéneo sem dispersao axial.

Assim, na discretizacdo da equagado da fase sélida do modelo
heterogéneo com e sem dispersado foi adotado o método da colocagao
ortogonal e o numero de pontos utilizados no método foi igual a 5. A
equacao fase liquida foi solucionada através do método de Runge-Kutta
de quarta ordem e passo simples.

Nas Figuras 7.5, 7.6, 7.7, 7.8, 7.9, 7.10, 7.11, 7.12, 713, 7.14,
7.15,7.16, 7.18, 7.19 e 7.20 sao apresentados os perfis de concentragao
do benzeno, tolueno, etilbenzeno e o-xileno no seio do fluido e na
superficie da particula ao longo do RAHLF, quando a concentragao de
BTEX é de 3 mg/L e os modelos sdo os heterogéneos com e sem
dispersao.

Analisando as figuras do modelo pseudo — homogéneo sem
dispersao (Figuras (7.1), (7.2), (7.3) e (7.4)) e do modelo heterogéneo
sem dispersao (Figuras (7.5), (7.9), (7.13) e (7.17)) para cada
componente, pode-se observar que ambos os modelos fornecem o
mesmo resultado de concentracdo na fase liquida ao longo do reator,
mesmo apresentando diferentes valores para constante cinética de

primeira ordem, como pode ser observado nas Tabelas (7.2), (7.3), (7.4) e
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(7.5) para o modelo pseudo — homogéneo sem dispersdo axial e nas
Tabelas (7.6), (7.7), (7.8) e (7.9) para o modelo heterogéneo sem
dispersdo. Isto ocorre pelo fato de o modelo pseudo — homogéneo
descrever somente a variagdo de concentragao na fase liquida ao longo
do reator; enquanto, que o modelo heterogéneo descreve ndo so a
variacdo da concentracdo na fase liquida, mais também a variacdo na
superficie e no interior da particula ao longo do reator.

Analogamente, analisando as figuras do modelo pseudo -
homogéneo com dispersao (Figuras (7.1), (7.2), (7.3) e (7.4)) e do modelo
heterogéneo com dispersao (Figuras (7.7), (7.11), (7.15) e (7.19)) para
cada componente, pode-se observar que ambos os modelos fornecem o
mesmo resultado de concentracdo na fase liquida ao longo do reator,
mesmo apresentando diferentes valores para constante cinética de
primeira ordem e para o coeficiente de dispersao axial, como pode ser
observado nas Tabelas (7.2), (7.3), (7.4) e (7.5) para o modelo pseudo —
homogéneo com dispersao axial e nas Tabelas (7.6), (7.7), (7.8) e (7.9)
para o modelo heterogéneo com disperséo.

Verifica-se que os resultados obtidos pelo modelo nido se
sobrepdem aos dados experimentais O desvio observado entre os dados
obtidos pelo modelo para a fase liquida e o valor experimental da fase
liquida deve-se as considera¢des adotadas no modelo.

O modelo considera uma particula porosa onde ocorre um
consumo de substrato em seu interior, mas n&o considera o volume de

liquido retido no interior dos poros, que provavelmente ndo esta estatico,
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possuindo uma velocidade de liquido através dos poros da particula, visto

que a espuma de poliuretano € macro-porosa.

7.1.21 Benzeno

Na tabela 7.6 sdo apresentados os valores estimados da constante
cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e da
somatodria dos erros ao quadrado, quando a concentracdo de BTEX & de

3 mg/L para o benzeno.

Tabela 7.6 Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10%°s™) Da(10°m?s™) Pe erro?
Heter.ogeneg 057 . - 2,0
sem dispersao
Heterogéneo 2.4 23 0,42 0,8

com dispersao
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- Modelo sem disperséao ( benzeno)

Concentragao no pellet/Concentragédo na superficie

Benzeno: Perfil de Concentragao

7 T T T

— Concentragédo na fase liquida

—+— Concentragao na superficie da bioparticula
61 O Dados esperimentais (fase liquida) i

Concentracdo (mg.L™")
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Comprimento do RAHLF, L/D

Figura 7.5: Perfil de concentragcédo do benzeno (3mg/l de BTEX)
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Figura 7.6: Perfil de concentragcéo no pellet por concentragao na

superficie na dire¢ao radial da particula (benzeno)
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- Modelo com dispersao (benzeno)

Benzeno: Perfil de Concentragao
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Figura 7.7: Perfil de concentragcédo do benzeno (3mg/l de BTEX)
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7.1.2.2 Tolueno

Na tabela 7.7 sdo apresentados os valores estimados da constante
cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e da
somatoria dos erros ao quadrado, quando a concentracdo de BTEX € de

3 mg/L para o tolueno

Tabela 7.7: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10%°s™) Da(10°m?s™) Pe erro’
Heterogéneo 74, . . 2,2
sem dispersao
Heterogéneo

. ~ 4,8 3,4 0,3 0,6
com dispersao




RESULTADOS E DISCUSSAO

- Modelo sem dispersao (tolueno)

Tolueno: Perfil de Concentragao
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Figura 7.9: Perfil de concentracao do tolueno (3mg/l de BTEX)
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Figura 7.10: Perfil de concentragcéo no pellet por concentragao na
superficie na dire¢do radial da particula (tolueno)
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- Modelo com dispersao (tolueno)

Tolueno: Perfil de Concentragao
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Figura 7.11: Perfil de concentracao do tolueno (3mg/l de BTEX)
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71.23 Etilbenzeno

Na Tabela 7.8 sao apresentados os valores estimados da
constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e
da somatdria dos erros ao quadrado, quando a concentragao de BTEX é

de 3 mg/L para o etilbenzeno.

Tabela 7.8: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10%°s™) Da(10°m?s™) Pe erro?
Heter.ogeneg 0,92 - - 2,1
sem dispersao
Heterogéneo 7.2 4,5 0,21 0,6

com dispersao
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- Modelo sem disperséo (etilbenzeno)

Etilbenzeno: Perfil de Concentragéo
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- Modelo com dispersao axial (etilbenzeno)

Etilbenzeno: Perfil de Concentragéo
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Figura 7.15: Perfil de concentracéo do etilbenzeno (3mg/l de BTEX)
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71.2.4 o-xileno

Na tabela 7.9 sdo apresentados os valores estimados da constante
cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e da
somatoria dos erros ao quadrado, quando a concentracdo de BTEX é de

3 mg/L para o o — xileno.

Tabela 7.9: Valores da constante cinética de primeira ordem, do

coeficiente de dispersao axial e da somatéria dos desvios ao quadrado.

Modelo ki (10%°s™) Da(10°m?s™) Pe erro’
Heter.ogenef) 0.75 ) ) 22
sem dispersao
Heterogéneo

. ~ 7,2 4,5 0,28 0,7
com dispersao
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- Modelo sem dipersao (o-xileno)

o-xileno: Perfil de Concentragéo
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Figura 7.17: Perfil de concentragédo do o-xileno (3mg/l de BTEX)
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Figura 7.18: Perfil de concentracéo no pellet por concentragao na
superficie na direg&o radial da particula (o-xileno)
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- Modelo com dispersao (o-xileno)

o-xileno: Perfil de Concentracao
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Figura 7.19: Perfil de concentragéo do o-xileno (3mg/l de BTEX)
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Na Tabela 7.10 sao apresentados os valores estimados da
constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e
da somatdria dos erros ao quadrado, quando a concentragao de BTEX &

de 3 mg/L para o benzeno em todos os modelos estudados.

Tabela 7.10: Valores da constante cinética de primeira ordem, do
coeficiente de dispersao axial e da somatdria dos desvios ao quadrado

para o benzeno.

Modelo 5_-1 6,..2 -1 2
(benzeno) ki (10°s™) Da(10°m“.s™) Pe erro
Pseudo-
homogéneo 1,9 - - 2
sem dispersao
Pseudo-
homogéneo 1,9 3,79 6,3 0,72
sem dispersao
Heter.ogenef) 5.7 ) ) o
sem dispersao
Heterogéneo o4 23 0.42 0.8

com dispersao

Na Tabela 7.11 sao apresentados os valores estimados da
constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e
da somatodria dos erros ao quadrado, quando a concentragao de BTEX é

de 3 mg/L para o tolueno em todos os modelos estudados.

Tabela 7.11: Valores da constante cinética de primeira ordem, do
coeficiente de dispersao axial e da somatdria dos desvios ao quadrado

para o tolueno.
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Modelo 5_-1 6.2 -1 2
(tolueno) a (10°7) - Dal10°ms7) b o
Pseudo-
homogéneo 2,3 - } 2.2
sem dispersao
Pseudo-
homogéneo 2,3 6,1 1,57 0.6
sem dispersao
Heter.ogenef) 7.1 - - 2,2
sem dispersao
Heterogéneo 48 34 0,3 0,6

com dispersao

Na Tabela 7.12 sao apresentados os valores estimados da
constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e
da somatodria dos erros ao quadrado, quando a concentragao de BTEX é

de 3 mg/L para o etilbenzeno em todos os modelos estudados.

Tabela 7.12: Valores da constante cinética de primeira ordem, do
coeficiente de dispersao axial e da somatdria dos desvios ao quadrado

para o etilbenzeno.

Modelo 51 6,2 -1 2
(etilbenzeno) ki (10°s”) Da(10°m“.s™) Pe erro
Pseudo-
homogéneo 29 - - 2,2
sem dispersao
Pseudo-
homogéneo 29 8,09 1,18 0,55
sem dispersao
Heter_ogene9 9.2 ) ) 2.1
sem dispersao
Heterogéneo 79 45 0.21 06

com dispersao
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Na Tabela 7.13 sao apresentados os valores estimados da
constante cinética de primeira ordem, do coeficiente de dispersao axial, e
da somatdria dos erros ao quadrado, quando a concentragao de BTEX &

de 3 mg/L para o o-xileno em todos os modelos estudados.

Tabela 7.13: Valores da constante cinética de primeira ordem, do
coeficiente de dispersao axial e da somatdria dos desvios ao quadrado

para o o-xileno.

Modelo 5_-1 6,2 -1 2
(o-xileno) ki (10°s™) Da(10°m“.s™) Pe erro
Pseudo-
homogéneo 2,4 - - 2,3
sem dispersao
Pseudo-
homogéneo 24 71 1,35 0,7
sem dispersao
Heterogeneo 75 ) ) 2.2
sem dispersao
Heterogéneo 79 45 0.28 07

com dispersao

7.2 Regime Transiente

Os resultados de simulagdo do modelo quando o regime
considerado € o transiente foi obtido através de dois métodos numéricos
diferentes e s&o apresentados nas Figuras 7.21, 7.22, 7.23 e 7.24,
respectivamente, mostrando trés graficos do perfil da DQO ao longo do
comprimento do reator para diferentes tamanhos de subdominios e um

grafico da concentragédo na saida ao longo do tempo.



RESULTADOS E DISCUSSAO 84

De um modo geral, tanto 0 método da sequéncia como o método
de diferencas finitas conseguiram resolver satisfatoriamente as equacoes
que descrevem o comportamento do reator e mostram que a resposta da
saida no reator é adequadamente calculada. Mas como pode ser
observado nas Figuras 7.21, 7.22 e 7.23, o método da sequéncia nao
captura o gradiente de entrada no reator. Isto pode ser explicado pela
mudanca nas condi¢gdes de contorno (equacgdes (5.34), (5.35), (56.37) e
(5.38)). A separacao dos fendbmenos de conveccgao e dispersao ocasiona
uma perda de informagdes no gradiente de entrada dada pelas condi¢des
de contorno. Assim, para se obter um gradiente adequado, a malha deve
ser reduzida significativamente no inicio do reator.

Os valores dos subdominios (pontos discretizados) considerados
neste trabalho foram de 140, 350 e 700, e como pode ser observado na
equagao (4.42), o numero de pontos discretizados € inversamente
proporcional ao tamanho do intervalo de discretizagdao. Observa-se assim
que a medida que aumenta-se o numero do subdominio, menor sera o
tamanho da malha, ocasionando melhores resultados na regiao da

entrada do reator, como pode ser observado a seguir.
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Perfil do reator
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Figura 7.21: Perfil de DQO em fungdo do comprimento do RAHLF dado
pelo método da sequiéncia e pelo método de diferencas finitas para uma
malha de 140 partes.
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Figura 7.22: Perfil de DQO em fungdo do comprimento do RAHLF dado
pelo método da sequéncia e pelo método de diferencas finitas para uma
malha de 350 partes
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Figura 7.23: Perfil de DQO em fungdo do comprimento do RAHLF dado
pelo método da sequiéncia e pelo método de diferencas finitas para uma

Concentragao na saida do reator
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Figura 7.24: Concentragao na saida do reator em fungédo do tempo
representado pelo método da sequéncia e pelo método de diferencas
finitas.
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8 CONCLUSOES

Neste trabalho foram mostrados métodos numéricos para
solucionar equacdes diferenciais parciais (PDEs) e equagdes diferenciais
ordinarias (ODEs), mais precisamente equag¢des do tipo convecgao —
dispersao — reagao, observou-se que todos os métodos numéricos
empregados neste trabalho apresentaram resultados satisfatérios,
possibilitando a convergéncia das solugdes.

Os modelos propostos se ajustaram bem aos dados experimentais
provenientes da operagao de dois reatores, descrevendo bem a tendéncia
da concentracéo ao longo do reator, mesmo apesar da solugao ter ficado
um pouco distante dos dados experimentais. Esses desvios devem
principalmente das considera¢des adotadas na formulagéo.

Nas condi¢cdes operacionais do presente trabalho, verificou-se que
a equacado do modelo da cinética para o RAHLF, foi mais bem
representada por um modelo de cinética de primeira ordem sem residual,
uma vez que se notou que quando se despreza a concentragao residual
os valores obtidos para as constantes de cinética de primeira ordem sao
semelhantes nos modelos pseudo — homogéneo sem e com dispersao
axial.

A resolugdo do modelo pseudo — homogéneo no qual se investigou
o reator em escala piloto tratando esgoto sanitario e quando o regime
considerado é o transiente foram realizados através de dois métodos

numeéricos, o método de diferencas finitas, que € um método bastante
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conhecido, e o método da sequéncia, onde se realizou uma comparagao
entre os dois métodos. Os resultados mostraram que um modo geral,
ambas as aproximagdes numeéricas capturaram o comportamento do
reator, mas observou-se que o método da sequéncia nao produziu
resultados satisfatorios apenas para uma pequena regido logo na entrada
do reator, e no restante do reator os resultados foram excelentes. O
método da sequéncia apresenta como vantagem sobre o método das
diferencas finitas, ser de facil uso e apresentar menor tempo
computacional.

Para um projetista que deseja desenvolver projetos em escala real, o
melhor modelo dos que foram analisados no trabalho seria 0 modelo que
considera a dispersdao na direcao axial (pseudo-homogéneo ou
heterogéneo), comparando-se com o modelo sem dispersdo (pseudo-
homogéneo ou heterogéneo), pois se observa que nos modelos que
consideram a dispersdao na direcdo axial os valores previstos pelos
modelos estdo mais proximos dos dados experimentais, onde a saida e a
entrada estdo distantes dos valores experimentais, mas com relagao aos
pontos intermediarios estes estdo mais proximos. E, além disso, segundo
De Nardi (2002), vale ressaltar que a forma de amostragem nos pontos
de entrada e de saida é diferente da forma de amostragem dos pontos
intermediarios. Na entrada e na saida amostragem é composta de todo as
correntes de escoamento, ja nos pontos intermediarios a amostragem é
feita pontualmente, selecionando-se as correntes de escoamento no

reator. Omo o reator nao foi totalmente preenchido pelo material suporte,
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a hidrodindmica foi afetada com zonas de passagem de corrente de

escoamento, podendo ter influenciado na amostragem
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9 SUGESTOES

Com o objetivo de dar seguimento a investigacdo do tema objeto

deste trabalho, segue as seguintes sugestodes:

o Obter mais dados de concentragcdo ao longo do reator para
investigar melhores os fenbmenos que ocorrem em cada parte do reator,
e também a realizagdo de um maior numero de experimentos para
estudar os fenbmenos isoladamente.

o Realizar um estudo conjunto da modelagem com o experimental,
construindo o reator baseado nas necessidades do modelo.

o Com relagdo ao método da sequéncia, a adogao de uma malha
nao uniforme para compensar o erro das condicbes de contorno na

entrada do reator.
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APENDICE

Métodos Numeéricos

Na falta de solucbes analiticas para as equagdes diferenciais, os
métodos numéricos tém atuado como importante ferramenta para tal e
sao amplamente usados. Os métodos numéricos que foram utilizados no
trabalho e serdo apresentados a seguir sdo: diferengas finitas,

decomposic¢éo L.U., Runge-Kutta e o método da colocagéo ortogonal.

Diferencgas Finitas

O método das diferencas finitas € um método que é utilizado para
resolver problemas de valor de contorno ou valor inicial, o qual envolve

equacdes diferenciais parciais ou ordinarias.

A esséncia dos métodos numeéricos esta na discretizagdo do
continuo. E esta discretizacdo que torna finito o problema e portanto
viabiliza sua solucdo através dos computadores. Nesse sentido é
fundamental o conceito de malha.

Seja X, um numero qualquer e h um numero positivo; a malha de
passo h associada a X, € o0 conjunto de pontos

x =x, tih, i=1,2,... (B.1)

1 o

Nos pontos desta malha ser&o calculadas as aproximacdes de y(x).
De fato, a idéia geral do método de diferengas finitas € a discretizagéo

das derivadas de y(x) que aparecem na equacao diferencial.



A ferramenta matematica basica na definicdo de aproximacdes
para as derivadas € a série de Taylor. Assumindo que y(x) tem derivadas,

até a ordem n+1, em x pode-se expandi-la na série:

2 hn hn+1

y(x+h)= ylx)+hy'(x)+ %yﬂ(x)—k ...,;y”(x)Jr (el y(n+l)(8)’ (B.2)

xX<&e<x+h
O ultimo termo da expressio acima representa o erro da aproximacao de
y(x+h) pelo polinbmio de grau n. A série de Taylor sera utilizada na
discretizacao das derivadas.

No método de diferengcas finitas as derivadas presentes na
equacao diferencial sdo substituidas por aproximacgdes (equagdes). Para
cada ponto da malha x;, no interior do intervalo onde a equacgao diferencial

esta definida, toma-se:

y'(xi)z% (B.3)
()= 2 (B.4)
' Yiv1 — Vi

)Ll Sl B.5
y(x) o (B.5)

isto €&, uma das férmulas avancada, atrasada ou centrada,

respectivamente, e

); Yin =2V + Vi (B.6)

y” (xi e

Nessas relagdes adota-se por y; a aproximacéao de y(x;).



Decomposicao L.U.

Método numérico direto que fornece a solugdo do sistema apds a
realizacdo de um numero finito de passos e ndo depende da condigao de
convergéncia.

E aplicado para solucionar sistema de equacdes algébricas.
Decompde a matriz R num produto de duas matrizes, R=L x U.

» L matriz triangular inferior, com os elementos da diagonal principal

igual a 1

» U matriz triangular superior.
Nessas condigdes o sistema R x S = b pode ser reescrito na forma
LxUxS=b (B.7)
Permitindo o desmembramento em dois sistemas
Lxy=b (B.8)
UxS=y (B.9)
Resolvendo o primeiro sistema calcula-se y que, usado no segundo

sistema, fornecera o vetor procurado S.



Colocagao Ortogonal

De acordo com KWONG (1995), as fungbes no método da
colocacdo sado dadas como polindmios ortogonais. Seja Pn(x) um

polinbmio ortogonal:
N .

Py(x)=a, +ax+a,x* +..+a,x" :Zaix’ (B.10)
i=1

de grau N, definido pela condicdo de ortogonalidade

w(x)P, (x)P, (x)dx =0 k=0,1,...,N —1 (B.11)

R C— >

formando uma familia de polinbmios ortogonais no intervalo [a,b] com
relacdo a uma funcao ponderada w(x) > 0.

Uma das caracteristicas mais importantes dos polinbmios
ortogonais € o fato de que qualquer polinémio de grau N com coeficientes

reais
yzzaixi (B.12)

pode ser representado por uma combinagao linear de familia de

polinbmios ortogonais conforme a seguir

b,F(x) (B.13)

y:

M-

Il
—_

onde Pj(x) € o polinbmio de grau i da familia.
Segundo KWONG (1995), os polinbmios ortogonais podem ser

representados por familias de polinbmios ortogonais, a saber: polinbmios



de Jacobi, polinbmios de Legendre Ly(x), polinbmios de Laguerre In(x),
polinbmios de Chebyshev, Ty(x), polinbmios de Hermite H(x),

No método da colocagdo ortogonal, a solucdo aproximada &
especificada como uma série de polindbmios ortogonais que satisfazem as
condi¢cdes de contorno, sendo os pontos de colocagao as raizes de um
desses polindmios (KWONG, 1995).

O problema ¢é simplificado quando a solugdo aproximada é
desenvolvida em termos do valor da solugdo nos pontos de colocagao e

nao em termos dos coeficientes a;. Assim tem-se
N

y(xj):Zal.yi(xj) j=12,..,N (B.14)
i=1

ou na forma matricial

)7()62) yl(xz) Vs (xz) Yn (xz) (B.15)
J7(XN) yl(xN) Vs (xN) Yy (XN)
j(xj)}z[y[(xj)][ai] (B.16)

Conhecidos os coeficientes a;, pode-se calcular )7(xj). Agora se

conhecidos j;(xj), para j = 1, 2, ..., N, pode-se também calcular os
coeficientes a; fazendo a inversdo matricial

[a,]= [yl- (x.i )T [f(xj )} (B.17)

Para resolver a equacao diferencial, procede-se a derivacdo da

equacgao (B.14) e avaliam-se os resultados nos pontos de colocagao.



7 (1)= Y0 (4

7 (=30 (2

ou n forma matricial
5 () J= Lo () Jla]
7 ()] =7 () Jla]

(B.18)

(B.19)

(B.20)

(B.21)

Substituindo a equacdo (B.17) nas equacdes (B.20) e (B.21),

resulta

Logo,
j(xj):i/lﬁj’(xj) j=L2,..N
i=1
. N
7 (x)=28,5(x) j=12,.,N
i=1

(B.22)

(B.23)

(B.24)

(B.25)

(B.26)

(B.27)

Observa-se que as matrizes A e B sao obtidas a partir da familia de

polinbmios ortogonais e dos pontos de colocagéo, reduzindo o problema

em um conjunto de equagdes matriciais.



Y _cq! 7=AJp (B.28)
dx
2~

d 2 _pQ'j5=Bj (B.29)
dx

onde

0, =x" (B.30)
C, =(i-1x" (B.31)
D, =(i-1)fi-2)x" (B.32)

As matrizes A e B sdo conhecidas como matrizes de colocagao da
primeira e da segunda derivada respectivamente.

Em sistemas simétricos, muito comuns em problemas da
engenharia quimica, tais como difusdo de calor ou massa em “pellets”

cataliticos, a relagao de ortogonalidade de Jacobi € dada como:

1

I(l—xz)axzﬂ”Pk(xz)PN(xz)dx k=0,1,..,N-1 (B.33)
0

O problema fisico freqientemente dita a forma da integral, isto é, a
e 2p+1. Definindo a = 24+2, valores de «a séo 1, 2 e 3 para geometrias

plana, cilindrica e esférica, e a forma matricial para o método ficara

Y _cali=Ay (B.34)
dx
V’3=DQ"'7=Bj (B.35)
onde
3 1 d( . dy
Vi =—— | x'E B.36
yx, x“! dx[x dxl ( )



0, =x"" (B.37)

C,=(@i-2}x" (B.38)

D, =(2i-2)(2i-3)+a-1}>"* (B.39)



Runge-Kutta

Os métodos de Runge-Kutta sdo os mais populares dentre aqueles
apropriados para os problemas de valor inicial. Dentre os seus atrativos
estao a simplicidade, alta precisao e versatilidade nas aplicagdes.

Um dos métodos mais usados para integracdo de equacdes
diferenciais ordinarias € o método de Runge-Kutta de quarta ordem

(Cunha, 1993).

1
Vi =i +E(K1 +2K, + 2K, +K4)

K, =hf(xi’yi)
K, = hf(xi +ﬁ,yi +—K1j (B.40)
2 2
h K
=h +—,y +—=
3 f[xz 2 yl 2 j



