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RESUMO

Proposta de um Método Racional para Dimensionamento de Sistemas de Tratamento de

Esgotos por Lodos Ativados em Bateladas

Esta dissertacdo apresenta uma metodologia para o dimensionamento racional de reatores
bioldgicos para tratamento de esgoto pelo processo de lodos ativados com operacdao em
bateladas. O método de calculo desenvolvido equaciona todos os parametros simultaneamente
envolvidos no processo, modelando com precisdo a intera¢do (decorrente do emprego de um
mesmo tanque, alternadamente, como reator biolégico e decantador final) dos fatores
determinantes do desempenho da unidade de tratamento. O trabalho contém uma revisdo da
bibliografia técnica pertinente ao processo objeto deste estudo, com énfase especial dedicada
aos temas degradagdo bioldgica de esgoto organico, sedimentacdo zonal e fluxo de sélidos,
seguida da deducdo do modelo matemético proposto, de um roteiro de dimensionamento

sugerido e de um exemplo de aplicagdo do método racional proposto.

Palavras-Chave: Tratamento de Esgoto, Reatores Seqiienciais em Bateladas, Método Racional

de Dimensionamento, Sedimentacdo Zonal.
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ABSTRACT

A Proposal of a Racional Method for Sizing of Sewage Batch Activated Sludge Treatment

Systems

This disquisition presents a methodology for the rational sizing of batch operating activated
sludge sewage treatment biological reactors. Developed calculation method computes all the
parameters simultaneously involved in the process, precisely modeling the interaction (due to
the alternate use of one single tank both as a biological reactor and as a final settling tank)
between the factors that determine the treatment unit performance. This work includes a
revision of he technical literature related to the process object of this study, with special
emphasis dedicated to the organic sewage biological degradation, zonal settling and solids
flux, followed by the deduction of the proposed mathematical model, a suggested sizing

procedure and an application of the proposed rational method.

Key words: Sewage Treatment, Sequencing Batch Reactors, Racional Sizing Method,

Hindered Settling.
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CAPITULO 1
INTRODUCAO

Data do comeg¢o do século XX o uso inicial de tecnologias do tipo “batelada” no
tratamento de esgotos, confundindo-se com a prépria descoberta e implementacdo, pela
primeira vez, do processo de lodos ativados. Desde entdo, e por muitas décadas, os sistemas
operados em bateladas foram considerados interessantes, porém sem aplicacdo prética, face as
dificuldades operacionais inerentes ao seu funcionamento intermitente, resultando dai sua
substituicdo por sistemas de fluxo continuo (IRVINE & BUSH, 1979). No entanto, o
desenvolvimento de sistemas de controle computadorizados associado ao dominio da
microbiologia aplicada aos processos de depuragdo bioldgica de efluentes organicos
impulsionou o ressurgimento dos sistemas operados em bateladas.

Nos anos setenta, fizeram-se aplicacdes esporddicas de reatores bioldgicos de
operacdo seqiiencial nos Estados Unidos, no Canadd, na Austrdlia e em alguns paises da
Europa. Foi, no entanto, no comeg¢o da década de oitenta, que os sistemas em bateladas foram
reintroduzidos nos Estados Unidos e no Canadd de forma mais intensiva, fruto,
principalmente, de estudos diversos promovidos pela Agéncia de Protecao ao Meio Ambiente
daquele pais (USEPA, 1983).

Nao sdo raros os exemplos de uso desta tecnologia para a depuragdo de esgotos
sanitarios e também industriais no Brasil. Por outro lado, sdo consideravelmente numerosas as
unidades desta natureza cujo permanente mau desempenho tornou-se do conhecimento deste
autor, através de sua atividade de engenheiro dedicado a area de consultoria e elaboracao de
projetos.

Pesquisas bibliogréficas e consultas a colegas ilustres fizeram crer que esta técnica
de tratamento apresenta particularidades muito interessantes, tais como realizar em um
mesmo tanque reator as operacOes unitdrias de equalizacdo, decantagdo primdria (quase
sempre), tratamento biolégico e decantacdo final (USEPA, 1999), e possui potencialidades
altamente promissoras a serem exploradas. Observou-se, ainda, que aparentemente, ndo se
dispde de um modelo essencialmente racional especifico que torne menos laboriosos € menos
inseguros o projeto, a avaliagc@o e a operagao de tais unidades.

O processo de lodos ativados € profundamente conhecido em todos os seus aspectos
e o dominio de sua técnica encontra-se solidamente estabelecido. Sdo disponiveis métodos

racionais que simulam com precisdo os fendmenos fisicos e bioquimicos envolvidos neste



processo em unidades de operacdo continua. O mesmo, no entanto, ndo ocorre se o sistema é!
de operacdo seqiiencial: enquanto € generalizado o emprego de diversos modelos em
simulagdes que permitem a avaliacdo em bases tedricas do funcionamento de sistemas de
operacdo continua, ndo é possivel, por falta de uma metodologia completamente racional
especifica, agir da mesma forma quando o objeto de estudo é um reator operado em bateladas.

E claro que um modelo puramente racional aplicdvel a reatores biolégicos aerébios
de operacdo seqiiencial é de grande valor pritico como ferramenta de trabalho. Sua
inexisténcia instiga a curiosidade, mesmo levando-se em conta ser relativamente recente o
inicio do emprego de tais reatores em mais larga escala, uma vez que € tdo 6bvia a sua
serventia. Cabe procurar estabelecer se é dedutivel tal modelo, bem como, em caso positivo (e
entdo se deve sua indisponibilidade a uma certa negligéncia dos estudiosos), dedicar-se a
tentativa de sua deducdo.

O processo em questdo se desenvolve no interior de um tanque, aqui denominado
reator em bateladas, reator seqiiencial ou simplesmente reator.

A operagdo do reator € seqiiencial, cumprindo um determinado nimero de ciclos
didrios, em cada um dos quais funciona inicialmente como tanque de aeragdo e, em seguida,
como decantador final. O ciclo se inicia com a abertura da entrada de esgoto, enquanto
permanece fechada a saida, permitindo-se que o liquido aflua para o tanque até que seja
totalmente preenchido seu volume ttil ou, quando a vazao afluente € muito reduzida, até o fim
da fase de aeragdo. A aeracdo, por sua vez, pode comecar a qualquer instante entre o inicio do
ciclo e o término do enchimento do volume util do reator, quando fecha-se a entrada de
esgoto, mantendo-se nulos ambos os fluxos: afluente ao tanque e dele efluente. Transcorrido
o tempo de aeracdo, tem principio a fase de sedimentacdo do lodo, quando o liquido fica em
descanso no reator. Completada a sedimentacdo do lodo, é liberado o fluxo efluente,
deixando-se bloqueada a entrada do esgoto no reator e efetuando-se a remocdo da porcdo
superior do liquido clarificado, ao longo da fase de descarga do efluente final tratado. Em
seguida, € fechada a saida do esgoto, podendo-se ter, ou ndo, uma fase de repouso antes do
encerramento do ciclo. A seqiiéncia operacional de um reator em bateladas € ilustrada pelo
diagrama mostrado na Figura 1.1.

A operagdo segundo um ciclo seqiiencial implica a divisdo do reator em duas partes
superpostas. A parcela superior do volume util do tanque, a zona de carga, € alternadamente
enchida e esvaziada, o que determina a intermiténcia do fluxo do esgoto. A parte inferior

consiste na zona de lodo, na qual é acumulado todo o lodo do reator, quando completada a sua




sedimentacdo, uma vez decorrido o tempo de duracdo da sedimentacdo. Por medida de

seguranca e visando-se a evitar, durante a fase de descarte, o arraste do lodo sedimentado,

REPRESENTACAO FASE DO OBJETIVO ESTADO DA
GRAFICA CICLO DA FASE AERACAO
INTRODUCAO DO
SUBSTRATO NO LIGADA OU
ENCHIMENTO
SISTEMA DE DESLIGADA
TRATAMENTO
N BIODEGRADACAO DO
AERACAO LIGADA
SUBSTRATO
_ CLARIFICACAO DO
SEDIMENTACAO DESLIGADA
EFLUENTE TRATADO
DESCARTE DO
DESCARGA DESLIGADA
EFLUENTE TRATADO
RESERVA DE TEMPO A
SER TRANSFERIDO A
LIGADA OU
REPOUSO OUTRA FASE CASO SEJA
) DESLIGADA
NECESSARIO AJUSTE
OPERACIONAL

FIGURA 1.1. SEQUENCIA OPERACIONAL DE UM REATOR EM BATELADAS
(ADAPTADO DE ECKENFELDER, 1989)

As duas etapas iniciais (enchimento e aeragdo) podem se sobrepor total ou
parcialmente. Cria-se uma zona de transi¢ao entre as zonas de carga e de lodo, reduzindo-se a

altura da zona de carga. A zona de transi¢do, deste modo, € uma camada de liquido



compreendida entre o limite superior da zona de lodo e o limite inferior da zona de carga. Na
Figura 1.2 representa-se esquematicamente um reator em bateladas, indicando-se sua divisao

em zonas, seus volumes e alturas parciais e totais.

Nivel maximo de esgoto T

Nivel minimo de esgoto H,
Zona de carga

v (V) "

FIGURA 1.2. REPRESENTACAO ESQUEMATICA DO REATOR EM BATELADAS
Hyp = altura util total do reator

Hp = altura da zona de carga

Hp = altura da zona de transi¢ao

H; = altura da zona de lodo

Vp = volume da zona de carga

Vg = volume da zona de transi¢ao

Vi = volume da zona de lodo

O reator seqiiencial, portanto, funciona, sucessivamente, ora como tanque de
aeracao, ora como decantador final. Para que o tratamento promovido tenha boa eficiéncia,
€ necessdrio e suficiente que o reator opere bem tanto de uma forma quanto de outra.

O processo de lodos ativados consiste, fundamentalmente, na introdu¢do de oxigénio
(normalmente do ar), por meios artificiais, no esgoto a ser tratado, com o objetivo de manter o
ambiente aerdbio, e assim possibilitar o desenvolvimento de uma grande populagcdao de
microrganismos responsaveis pela biodegradacdo aerdbia da matéria organica contida no
esgoto. Os microrganismos aerébios ali presentes encontram no tanque de aeragdo um
ambiente excepcionalmente favordvel a proliferacdo, ja que a matéria organica das aguas
residudrias lhes serve de alimento e o oxigénio dissolvido lhes proporciona a condig¢do
necessdria para promover, através de seu metabolismo, a biodegradacdo desta matéria

organica.



O liquido no interior do tanque de aeracdo constitui-se em uma suspensdo de
biomassa no esgoto tratado, com baixa concentracdo de matéria organica. Este liquido, apés a
aeracdo, é submetido a decantacdo final, quando se efetua a separagdo entre as fases.

A fase liquida € o esgoto tratado em nivel secundario. A fase sélida, sedimentada no
decantador final, consiste em uma suspensdo concentrada de biomassa, denominada lodo
ativado. Sendo ela o proprio agente biol6gico do processo de depuracio, € de interesse para o
processo que esta biomassa seja mantida no interior do sistema para que continue a participar
do tratamento, pois deste modo a massa de microrganismos ativos presente serd
suficientemente elevada para promover a estabiliza¢do, ao longo do tempo de retencdo do
esgoto no tanque de aeracdo, de quase toda a massa de substrato afluente ao sistema.

E claro, entdo, que a qualidade do tratamento é fungdo das eficiéncias com que
operam o tanque de aeracao (uma vez que a degradacdo bioldgica de substrato implica a
eliminacdo de carga organica dissolvida) e o decantador final (pois a eficaz separacdo das
fases liquida e sdlida garante, por um lado a baixa concentracdo de matéria organica no
efluente tratado e, por outro, a manuten¢do do lodo ativado no sistema).

Em sistemas de tratamento por lodos ativados de operagdo continua, nos quais o
tanque de aerag¢ao € uma unidade fisicamente diversa do decantador final, o lodo ativado é
retido por intermédio da recirculacdo do lodo sedimentado no decantador final para o tanque
de aeracdo. Todo o lodo ativado enviado continuamente ao decantador € retornado ao tanque
de aeracdo, a exce¢do de uma parcela correspondente ao crescimento populacional da
biomassa, a qual parcela, denominada excesso de lodo, é regularmente descartada. Mantém-
se, assim, constante a massa de microrganismos atuantes no processo.

No sistema em batelada, a massa de lodo ativado € mantida constante no complexo
tanque de aeracdo — decantador final, como ocorre nos sistemas continuos convencionais. O
excesso de lodo € removido de forma semelhante, porém a sedimentagdo ocorre no proprio
reator, ndo havendo necessidade da recirculacdo de lodo.

O reator por batelada serd eficaz como tanque de aeracdo se o seu suprimento de
oxigénio for satisfatério e se a massa de microrganismos no seu interior for suficiente para
metabolizar a matéria organica a ele afluente. Uma vez provido o oxigénio requerido, resta
garantir a quantidade bastante de biomassa nele presente. Isto dependerd, exclusivamente, do
seu bom desempenho como decantador final, desde que a remocao do excesso de lodo seja
efetuada corretamente, pois que, entdo, a fuga de biomassa no efluente tratado serd

desprezivel.



Existem modelos matemdticos racionais que, com base na cinética dos lodos
ativados, na vazdo tratada e nas caracteristicas do esgoto, tornam possivel calcular, com boa
aproximacao, a quantidade de biomassa que se deve ter no reator para que a massa de
substrato que a ele aflui seja degradada. Mediante a aplicacdo de tais modelos, pode-se
também estimar, com satisfatéria precisao, a massa de s6lidos em suspensao totais no reator e
determinar o seu volume util, para o qual se terd uma certa concentragdo de sélidos em
suspensao totais no seu interior. Do mesmo modo, a vazao do excesso de lodo a ser removido
do sistema e a quantidade de oxigé€nio que nele deve ser introduzida podem ser determinadas
com razoavel margem de erro. Em suma, como tanque de aeracdo, o reator possui
modelamento racional plenamente satisfatério (MCKINNEY, 1962; ECKENFELDER Jr.,
1967; MARAIS & EKAMA, 1975; EKAMA & MARAIS, 1975; JORDAO & PESSOA,
1995).

Uma vez conhecidos os valores dos parametros reguladores do processo, apds terem
eles sido obtidos através da aplicacdo de um dos modelos matematicos disponiveis, a questao
operacional se restringe a fornecer o oxigénio e a remover o excesso de lodo nas quantidades
que foram determinadas.

O controle da vazao do oxigénio introduzido é muito simples, nao havendo maiores
dificuldades para que se obedeca ao recomendado pelo modelo aplicado.

A remocao do excesso de lodo, por seu turno, pode ser efetuada na fase de repouso,
como lodo adensado, ou na fase de aera¢do, como lodo em suspensdo. Neste ultimo caso,
considerando-se que a mistura é completa e que o volume ocupado pela suspensao (todo o
volume 1til do reator) é conhecido, a retirada da correta por¢do do excesso de lodo é de muito
facil e preciso controle, pois ela € diretamente proporcional ao volume de suspensdo retirado
do tanque, independentemente das caracteristicas fisicas do lodo.

Conseqiientemente, a elevada eficiéncia do tratamento fica condicionada, Unica e
exclusivamente, a limitacdo da fuga de biomassa no efluente tratado (durante a fase de
descarte) a quantidades negligencidveis. Isto significa que o resultado do tratamento
promovido dependerd tdo somente do desempenho do reator como decantador final. E € ai, no
modelamento do processo de sedimentacdo em bateladas, que se encontra o grande vazio
existente na tecnologia estabelecida do tratamento de esgotos organicos pelo processo de
lodos ativados operado em regime seqiiencial.

CHERNICHARO & Von SPERLING (1993) recomendam que o dimensionamento
do reator como tanque de aerag¢do tenha por base o parametro idade do lodo, abordado no

item 3.1. do capitulo 3. Esta recomendacio € adotada no presente trabalho.



CAPITULO 2
OBJETIVOS E METODOLOGIA

2.1. OBJETIVOS

E fora de questdo a utilidade, como ferramenta de trabalho, de um modelo racional
que reflita com aceitdvel exatidao os fendmenos que ocorrem em um reator bioldgico aerébio
de operagdo seqiiencial. A capacidade de se prever, com razodvel precisdo, o0 comportamento
de uma unidade de tratamento de esgotos € essencial para aquele que se dedica a elaboracdo
de projetos. Quem se ocupa da operacdo, e mesmo quem estd envolvido com a manutengao,
tem, nesta habilidade, um poderoso instrumento de trabalho.

A presente dissertacdo tem como objetivo geral contribuir para o aprimoramento
da tecnologia do tratamento de esgotos organicos pelo processo de lodos ativados em
regime de bateladas.

Sdo os objetivos especificos deste estudo:

e A apresentacdao do modelo de dimensionamento de tanques de aeracdo de lodos ativados
adotado por este autor como base para o desenvolvimento do método aqui proposto;

¢ A revisdo da teoria da sedimentacio zonal e do fluxo de sélidos;

e A avaliacdo comparativa de métodos anteriormente propostos para o dimensionamento de
reatores seqlienciais;

e A determinacdo de um modelo matemdtico e das condi¢des de contorno em que tal
modelo retrata, com erro admissivel, a sedimentacao em batelada do lodo biolégico;

e O desenvolvimento de um método inteiramente racional para o dimensionamento de

reatores bioldgicos de operagdo seqiiencial em bateladas.

2.2 METODOLOGIA

O estudo foi desenvolvido com base em dados e informacdes coligidos a partir de
pesquisa da bibliografia técnica pertinente, observando-se os procedimentos que se seguem:
®Pesquisa e listagem de textos técnicos contidos em livros, periddicos e trabalhos

apresentados em congressos, semindrios e simposios;



® Analise preliminar e selecdo do material a ser efetivamente utilizado; Estudo dos textos

selecionados e consolidacdo dos dados e informagdes relevantes para a elaboracdo da

dissertacdo;

e Avaliacio comparativa de métodos de dimensionamento de reatores seqiienciais
anteriormente propostos por autores renomados;

e Deducdo analitica de modelo matemadtico para a sedimentagdo em batelada de lodo
secundario;

e Concep¢do de método racional de dimensionamento de reatores bioldgicos para
tratamento de esgoto em bateladas;

® Producio do documento final da dissertagao.

Em se tratando os resultados deste trabalho do produto de atividades puramente
intelectuais, sem qualquer componente assentado no empirismo, a sua andlise e a
comprovacgao de sua validade, ou ndo, se dao por meio da avaliagdo, também racional, da
correcdo dos principios tedricos sobre os quais se apdiam os raciocinios desenvolvidos, da
precisdo de tais elocubragdes e, por fim, da exatidao das conclusdes geradas neste processo
l6gico.

Nao resta divida de que o modelo que se propde pode e deve ser avaliado
empiricamente, mediante ensaios, simulacdes e observacdes a que se poderd proceder em
laboratério, em modelo reduzido e em escala real. E ponto pacifico, também, que provagdes
desta natureza emitirdio o veredicto definitivo com relagcdo ao fruto do trabalho aqui
apresentado. Foge, no entanto, ao escopo deste trabalho a verificagdo aplicativa do seu

produto.



CAPITULO 3
REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisao bibliografica contida neste capitulo tem por objetivo maior consolidar os
conhecimentos tedricos sobre os quais se fundamentam a deducdo do modelo matematico do
processo de sedimentacdo zonal em batelada e a concep¢do do método racional de
dimensionamento do reator seqiiencial, ambos propostos pelo autor e apresentados no capitulo
que se segue a este.

De inicio é abordado especificamente o método racional de dimensionamento de
tanques de aeragdo para tratamento de esgotos organicos por lodos ativados em regime de
operacdo continua e com base na idade do lodo, aqui adotado para o estudo do reator em
batelada operando como tanque de aeracdo. Conforme exposto no primeiro capitulo, como
tanque de aeracdo, o reator possui modelamento matemadtico plenamente satisfatério e o
controle operacional do processo pela idade do lodo deve ser preferencialmente utilizado. Por
isto a abordagem € limitada especificamente ao método racional adotado. Baseado na idade
do lodo, ele é perfeitamente consoante com o controle operacional do processo que tem
emprego preferencial e observa o recomendado por CHERNICHARO & Von SPERLING
(1993).

Em seguida, passa-se ao estudo da sedimentacdo zonal, com aten¢do voltada de
forma especial para a sedimentagdo em batelada, embora ndo a ela restrita, revisando-se
brevemente também a teoria do fluxo de sélidos.

Por fim, para complementar o alicerce tedérico dos estudos desenvolvidos, cujo
produto se constitui nas proposicdes e pretensas contribui¢cdes deste autor, efetua-se uma
avaliacdo comparativa de alguns dos métodos de dimensionamento de reatores em bateladas
disponiveis, os quais foram selecionados tomando-se em consideracdo o renome de seus

autores e a idéia de com eles constituir uma série histérica da evolucdo desta tecnologia.

3.1. MODELO DE DIMENSIONAMENTO DE TANQUES DE AERACAO POR
LODOS ATIVADOS ADOTADO

Neste trabalho adotou-se, nos cdlculos relacionados a cinética do processo de

depuracao bioldgica do esgoto, o método racional de dimensionamento de tanques de aeracdo
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por lodos ativados introduzido por MCKINNEY (1962), desenvolvido por ECKENFELDER
Jr. (1967) e consolidado por MARAIS & EKAMA (1975). A elei¢do deste procedimento de
calculo, dentre aqueles existentes, se deve a preferéncia pessoal do autor pelo uso da idade do
lodo como parametro basico de projeto e de operacdo. Segue-se sucinta apresentacdo do
método escolhido.

A formulacdo de um modelo matematico que expresse a degradacdo da matéria
organica presente no esgoto pela atividade metabdlica da biomassa demanda o conhecimento
nio apenas de como se d4 o crescimento dos microrganismos com o tempo, mas também
exige a ciéncia da rapidez com que tais organismos consomem o substrato organico
disponivel e, também, dos fatores de que depende este fendmeno.

Para tal, pode-se empregar reatores de laboratério em que se introduz um substrato
organico que é consumido por uma massa de microrganismos, ali presente com concentragao
Xa. Em seguida, suspende-se a introducdo de substrato e mede-se a variacio AS da
concentracdo do substrato em um tempo At bastante curto para que seja licito considerar
constante a concentracdo S de substrato. Determina-se, entdo, a variacio AS/At da
concentracdo do substrato ao longo do tempo, referida a concentragdo X, de microrganismos
presentes, conforme apresentado adiante, onde se indicam, entre colchetes, as unidades das
grandezas envolvidas:

AS/At [mg/L .d]
K[d']= (3.1
Xa [mg/L]

Ao parametro K que se acaba de definir na equacdo (3.1), deu-se a denominacao de
taxa especifica de remocao de substrato, a qual, fisicamente, traduz a taxa (ou rapidez) de
consumo do substrato pela unidade de massa de microrganismos.

Repetindo-se o mesmo procedimento, porém fazendo-se variar a concentracdo S de
substrato no reator, é possivel relacionar-se a concentracdo S de substrato no reator com a
variagdo AS/At da concentragdo do substrato ao longo do tempo, referida a concentragao X, de
microrganismos presentes. A funcdo matemadtica que correlaciona a taxa especifica de

remocgao de substrato K a concentragdo S de substrato no reator tem a forma:

AS/At [mg/L .d] Kyld™']. S [mg/L]
= (3.2)
Xa [mg/L] Ks [mg/L] + S [mg/L]

onde:
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k) =constante correspondente a taxa especifica de remocdo de substrato K méxima (de
saturacao);

K =constante correspondente a concentracdo de substrato para a qual a taxa especifica de
remocgao de substrato K tem valor igual a metade de Ky,;

No tratamento biolégico de esgoto, cujo objetivo € obter-se uma concentracdo S de
substrato tdo pequena quanto possivel, S € muito menor que Ks. Em conseqiiéncia, o valor da
soma Ky + S tende para K, sendo licito admitir-se:

AS/At [mg/L .d] Ky [d7']
= .S [mg/L] (3.3)
X [mg/L] Ks [mg/L]

Uma vez que Ky, e Ks sdo duas constantes, é valido substituir a razao entre ambas por
uma mesma terceira constante k, coeficiente de degradagao denominado taxa de remocao de

carga organica:

k=—o (3.4)

AS/At [mg/L .d]
=k[L/mg.d].S [mg/L] (3.5)

X4 [mg/L]

Conclui-se, portanto, que em meios com reduzida concentracdo S de substrato, a taxa
especifica de remocao de substrato K € funcao de S, segundo uma relagao de primeira ordem.

Sob o ponto de vista bioldgico, a vida se caracteriza pela capacidade que tem o ser de
metabolizar. O metabolismo consiste no conjunto de reagdes quimicas e bioquimicas
mediante as quais cada célula viva, a partir do seu substrato alimentar, obtém matéria, que
passa a constituir parte do seu corpo vivo, e energia, que € utilizada em suas atividades vitais.
Assim, o metabolismo abrange dois processos: o anabolismo (sintese de matéria viva) e o
catabolismo (libera¢do e transformacdo de energia).

O substrato metabolizado pelos microrganismos, observando a regra bioldgica geral,
¢ parte anabolizado e parte catabolizado. A fracdo catabolizada do substrato abandona o
sistema na forma de residuos do processo de liberagdo de energia (no caso em questdao, em

que o catabolismo € aerdbio, basicamente géds carbOnico e dgua), e na forma de trabalho e
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calor. J4 a fracdo anabolizada permanece no sistema, porquanto terd sido utilizada na sintese
de novo material celular e, assim, incorporada a massa de organismos no reator.

Conclui-se, pois, que o crescimento da massa de organismos em um certo tempo €
exatamente igual a fragdo anabolizada da massa de substrato neste mesmo tempo. Esta fracao
se mostra constante ao longo do tempo, quando uma certa populagdo de organismos
metaboliza um dado substrato. Denominada por coeficiente de producido celular Y esta
fracdo, pode-se, uma vez conhecido o valor de Y, calcular a massa de organismos (material
celular) produzida durante certo tempo e incorporada a biomassa no reator com base na massa
de substrato metabolizado neste mesmo tempo.

Sendo constante o volume do reator, as massas no seu interior sio proporcionais as
respectivas concentracdes. Logo, a variagdo (aumento) de concentragdo AX,s de material
celular, devida a sintese de novas células, em funcdo da variacdo (diminui¢cdo) de

concentracdo AS de substrato, por ter sido ele parcialmente utilizado, é dada por:

AXas [mg/L] =Y [adimensional] . AS [mg/L] 3.6)
E entio:
AXys [mg/L] AS [mg/L]
=Y [adimensional] . — (3.7
At [d] At [d]

Associando-se as equagdes (3.4) e (3.6), pode-se avaliar a concentracio de

organismos produzida pela utilizacdo de uma certa concentragcdo de substrato:

AX s [mg/L]/At [d]

= Y [adimensional] . k [L/mg . d] . S [mg/L]
(3.8)
Xa [mg/L]

Simultaneamente a sintese de novas cé€lulas, ocorre também a destruicdo de algumas
outras células decorrente do consumo de parte do material celular para a liberacao de energia,

no processo denominado respiracdo enddégena. Por conseguinte, a variacdo total da
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concentracdo (e da massa) de organismos no reator ¢ a soma algébrica da producdo de novas
células (sintese) com a destrui¢do de células ativas (respiragdo endégena).

Demonstra-se experimentalmente que a massa de células ativas consumidas em um
certo tempo por respiracdo endogena € proporcional a massa total de organismos presentes,
independendo da concentracdo de substrato. Portanto, a fracio b da massa de organismos
ativos destruida por respiracdo enddgena € constante e ndo depende da concentracdo de
substrato no meio. Esta fracdo é denominada taxa especifica de respiracio endégena e é
expressa, em funcdo das concentracdes AX,p de células ativas consumidas por respiracdo

enddgena e X4 de organismos presentes, por:

AXag [mg/L] / At [d]
bld™ 1] =- (3.9)
Xa [mg/L]

A variagdo total AX4/At da concentracdo de organismos no reator, portanto, pode

ser calculada pela soma:

AXy [mg/L] AXas [mg/L] AXag [mg/L]
= + (3.10)
At [d] At [d] At [d]

Tomando-se as equagdes (3.6), (3.8) e (3.9), pode-se afirmar:

AXy [mg/L] AS [mg/L]
= Y [adimensional] . —————— - b [d"']. X, [mg/L]
(3.11)
At [d] At [d]

A equagdo (3.11), que apresenta a correlacdo entre o crescimento da biomassa, a
concentracdo de organismos no reator € a degradacdo bioldgica do substrato por acdo dos
organismos, consiste na formulacio do modelo matemético para os processos de tratamento
bioldgico em reatores em mistura completa.

Uma vez que uma certa massa de substrato constantemente aflui ao reator, os

organismos tendem a se multiplicar, 2 medida em que vao consumindo aquele substrato. Para
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que se mantenha constante a massa MXy, estabelecendo-se o regime permanente no processo,
€ necessdrio retirar do sistema a massa AMX, de organismos ativos produzidos no tempo A¢, a
cada At decorrido. Esta massa de lodo ativado sintetizada no reator e necessariamente
removida do sistema € denominada excesso de lodo e sua produgao pode ser avaliada pelo
acréscimo AX, da concentracdo de organismos ativos no reator em um certo tempo At,

referida ao volume V do reator:

AMX, [kg]  AXy [mg/L] . 107° [kg/mg] . V [m’]
_ (3.12)
At [d] At [d] . 1077 [m’/L]

A necessidade da remocgao regular do excesso de lodo gerado no reator originou o
parametro de projeto &, denominado idade do lodo ou tempo médio de residéncia celular,
baseado na relacdo entre a massa MX4 de lodo ativado presente no reator € a massa AMX, de
excesso de lodo dali removida diariamente.

Retirando-se do sistema, a cada dia, a massa AMX, de excesso de lodo, a razdo entre
a massa MX, total de lodo ativado presente no reator e AMX, corresponde ao tempo médio,
medido em dia, que cada particula de lodo permanece no sistema.

A idade do lodo &, entdo, é dada por:

MXy [kg]
O [d] = (3.13)
AMX, [kg] / At [d]

Tomando-se o tempo At igual a um dia, como € pratica generalizadamente adotada, a

equagao (3.13) assume a forma:

MXy [kg]
O-[d] = 3.14)
AMX, [ke/d]

Dividindo-se a equacdo (3.11) por X4, tem-se:



AXy [mg/L] AS [mg/L]
= Y [adimensional] . - b[d7]

(3.15)
At [d] . X [mg/L] At [d] . Xy [mg/L]

Transformando-se as concentragdes, mediante a multiplicagdo de cada uma pelo

volume V do reator, em massas:

AMX, [kg] AMS [kg]
= Y [adimensional] . - b[d7]

(3.16)
At [d] . MXy [kg] At [d] . MXy [kg]

Mas, conforme mostra a equagdo (3.13), o primeiro termo da equagao (3.16) é

igual ao inverso de &, a idade do lodo. Assim:

1 AMS [kg]
—— = Y [adimensional] . - b[d_]]
(3.17)
Oc [d] At [d] . MX [kg]
1 AMS [kg]
— 4+ b[d_l] = Y [adimensional] .
(3.18)
c [d] At [d] . MX, [kg]
I+ b[d']. 6-[d] AMS [kg]
MX, [kg] . = Y [adimensional] .
(3.19)
Oc [d] At [d]

Y [adimensional] . G¢ [d] AMS [kg]

15
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MX, [kg] =
(3.20)
1+ b[d']. 6 [d] At [d]

Esta equacdo (3.20), portanto, fornece a massa MX, de organismos ativos requerida
para reduzir a massa MS, de substrato afluente em AMS, durante o tempo Af e em fungdo dos
parametros Y, Gc e b.

Sendo o tempo Af igual a um dia e a concentragdo de substrato afluente igual a Sy,
chega-se a equacdo que fornece a variagcdo AMS da massa de substrato ao longo de At , em
funcdo da vazdo Q tratada, e das concentracdes S, de substrato afluente e S de substrato

efluente:

AMS [kg] O [m’/d] . (Sa [mg/L]—S[mg/L])

(3.21)
At [d] 10° [mg.m’ /kg . L]

Explicitando-se, na equagdo (3.20) a variagdo AMS da massa de substrato no
tempo At, tem-se:

AMS [kg] MX, [kg] . (1+ b[d"']. 6-[d)

(3.22)
At [d] Y [adimensional] . 6¢[d]

Q[m’/d] . AS [mg/L] MXy [kg] . (1+ b [d™"]. 6-[d])

(3.23)
At[d] . 107 [mg.m’ /L. kg] Y [adimensional] . 6 [d]

AS [mg/L] MX, [kg] . (1+ b[d™']. 6-1d).10° [mg.m’ /L. kg]

(3.24)
At [d] Q[mS/d] . Y [adimensional] . 6¢ [d]
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Da equacdo (3.5) obtém-se:

AS [mg/L]

=k[L/mg.d].S [mg/L].Xs[mg/L] (3.25)
At [d]

Igualando-se os segundos membros das equagdes (3.24) e (3.25):

MXy [kg] . (1+ b[d™"]. [d])
k[L/mg.d] .S [mg/L] . X [mg/L] =

(3.26)
O[m’/d] .Y[adim.].Oc [d].10 [mg .m’/L .kg]
MXy [kg] . (1+ b [d™"]. 6c[d])
k[L/mg.d].S[mg/L]=
(3.27)

X4 [mg/L].Q[m’/d] .Y[adim.]. O [d).10 °[mg .m’/L .kg]

MXy [kg] . (1+ b[d™"]. 6c[d])
k[L/mg.d] .S [mg/L] = (3.28)
MXy [kg] .Y [adimensional] .6 [d]

I+ b[d"]. 6 [d]
S [mg/L] = (3.29)
k [L/mg.d] .Y [adimensional]. 6 [d]

A equacdo (3.29) permite calcular a concentracdo S de substrato (em DBO soldvel)
no reator, a mesma do esgoto tratado, em fun¢do das constantes b, k e Y, caracteristicas do
esgoto, e da idade do lodo 6 adotada.

Nao obstante a maior parte do material celular dos organismos ativos ser constituida
por matéria organica biodegraddvel, existe dele uma fracdo f de matéria organica nao

biodegraddvel. Deste modo, as células destruidas pela respiracdo endégena t€ém apenas sua
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fracdo biodegraddvel efetivamente consumida no processo. A fra¢do f de matéria organica nao
biodegradavel permanece no sistema e vai constituir o dito residuo endogeno. Os sé6lidos em
suspensao volateis no reator, entdo, sao a soma dos organismos ativos no reator com o residuo
endégeno nele presente. E o residuo endégeno gerado AXg no tempo At é proporcional a
massa AXr de organismos consumida por respiragdo endégena no referido tempo, sendo f o

fator de proporcionalidade. Pode-se entdo escrever:

AXg [mg/L] f [adimensional] . AXg [mg/L]
= - (3.30)
At [d] At [d]
Considerando-se a equacao (3.9), vem:
AX;; [mg/L]
= f[adimensional] . b [d_]] . Xa [mg/L] (3.31)
At [d]

Tomando-se o tempo A igual a idade do lodo &, ter-se-4 a variacdo AXg de
concentracdo de residuo endégeno igual a prépria concentracdo Xg de residuo endégeno no
reator, posto que, ao cabo de G, a ultima particula do residuo endégeno presente no reator

anteriormente ao inicio de @ terd sido removida. Assim:

Xg [mg/L]

= f[adimensional] . b [d™"] . X4 [mg/L] (3.32)
Oc [d]

Multiplicando-se ambos os termos da equacgao (3.31) pelo volume V do reator,

convertem-se as concentragf)es €m massas no reator:

Xg [mg/L] .V [m’] Xa [mg/L] .V [m’]
= fladim.] .b[d""]. (3.33)
Oc [d] . 10° [mg . m’/kg .L] 10° [mg . m’/kg .L]
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A massa MXg de residuo enddgeno €, entdo, dada por:

MXg [kg] = f[adimensional] . b [d_]] .0 [d] . MXy4 [kg] (3.34)

Como anteriormente estabelecido, a massa MXy de s6lidos em suspensao volateis no

reator serd igual a soma das massas MX, de organismos ativos ¢ MXg de residuo endégeno:

MXy [kg] = MXq [kg] + MXg [kg] (3.35)

A massa MXy de s6lidos em suspensdo volateis no reator soma-se a massa MXyp de
sOlidos em suspensdo fixos no reator, resultando esta adicio na massa MX de sdlidos em
suspensdo totais no reator. MXr € oriunda da acumulacdo dos sélidos em suspensdo fixos
introduzidos pelo afluente, no qual se encontram na concentracdo Xr. A variacdo AMXr da

massa de sélidos fixos no reator ao longo de um tempo A4f € expressa por:

AMX [kg] 107° [kg/mg]
= Q[m’/d] . Xp [mg/L] . (3.36)
At [d] 1073 [mP/L]

Com base na aplicacdo de raciocinio andlogo aquele empregado na deducdo da
equacdo (3.34), tomando-se o tempo At igual a idade do lodo &, ter-se-4 a variacio AMXr de
massa de sélidos fixos igual a prépria massa MXp de sélidos fixos no reator, posto que, ao
cabo de @, a ultima particula de sélido fixo presente no reator anteriormente ao inicio de ¢

tera sido removida. Assim:

MXr [kg] 107 [kg/mg]
= Q[m’/d] . Xp [mg/L] . (3.37)
Oc [d] 1073 [m’/L]
[kg/mg]
MXp [kg] = Q [m’/d] . Xp [mg/L] . 107> . ————— @ [d] (3.38)
[m’/L]

A massa MX de sélidos em suspensao totais no reator sera:
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MX [kg] = MXvy [kg] + MXr [kg] (3.39)

O volume V util do reator torna-se dedutivel, uma vez conhecida a massa MX e

adotada a concentracdo X de s6lidos em suspensao totais no reator:

MX [kg] [m’/L]
Vim]= ——— . 10°. (3.40)
X [mg/L] [kg/mg]

O dimensionamento de um reator biolégico por lodos ativados pode ser
precisamente efetuado com base no parametro idade do lodo, uma vez conhecidas a vazao
Q tratada, as concentracdes S, de carga organica afluente, Xz de sdlidos fixos afluentes, as
constantes de processo b, k e Y, e adotadas a idade do lodo 6- e a concentracdo X de

s6lidos em suspensdo totais no reator, mediante a aplicagdo sucessiva das equacoes (3.29),

(3.21), (3.20), (3.34), (3.35), (3.38), (3.39) e (3.40).

3.2.  SEDIMENTACAO ZONAL

Pode-se definir sedimentacdo como sendo o deslocamento das particulas sélidas em

suspensdo em um fluido, quando os sélidos possuem densidade superior a do fluido e o

deslocamento decorre da a¢do da gravidade.

Sao reconhecidos trés tipos de sedimentagdo, determinados pela natureza dos sélidos

suspensos (JORDAO & PESSOA, 1995) e pela concentragio com que os sélidos se

encontram na suspensdo. Estes trés tipos de sedimentacio e suas principais propriedades sdo:

Sedimentacio Discreta, que se verifica quando as particulas sélidas em suspensio
mantém inalteradas suas caracteristicas fisicas (como tamanho, forma e densidade) ao
longo do processo, sedimentando cada uma delas sem interferéncia das demais, a
velocidade constante, como ocorre na sedimentagdo da areia em um desarenador;

Sedimentacdo Floculenta, caracterizada por as particulas sélidas em suspensao
possuirem a capacidade de se aglomerarem aleatoriamente umas as outras durante o
processo, o que, vindo a ocorrer, implica mudancas nas propriedades fisicas das particulas

aglomeradas, resultando alteracdes nas suas velocidades de sedimentacdo, como acontece
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na sedimentacdo do lodo primério no decantador de uma estagdo de tratamento priméario
de esgoto;

¢ Sedimentacido Zonal, que ocorre por as particulas sélidas em suspensdo possuirem
concentracdo muito elevada e propriedades fisicas bem semelhantes. A pequena distincia
entre elas € insuficiente para impedir a a¢ao de forgas interparticulares e, dentro de certa
medida, tais for¢cas podem manté-las em posi¢des fixas entre si, como pecas de uma
estrutura (DA-RIN & NASCIMENTO, 1977). Isto faz com que as particulas se arranjem
formando camadas que sedimentam de tal modo que cada camada se comporta como uma
massa unica, sujeita a uma resisténcia do fluido ao seu movimento tanto maior quanto
mais elevada for a sua concentracdo de sélidos. O fendmeno se assemelha a passagem de
um fluido através de um leito filtrante granular, no qual a resisténcia ao deslocamento do
fluido é funcdo da proximidade entre os graos constituintes do leito. Tem-se por
resultado ser a velocidade de sedimentacao da camada tanto menor quanto maior for
sua concentraciio de solidos. E desta natureza a sedimentacio do lodo secunddrio no
decantador final de uma estacdo de tratamento bioldgico de esgoto.

Embora alguns autores como METCALF & EDDY (1991) refiram-se a um quarto
tipo de sedimentacao, no qual se enquadraria o fendmeno de adensamento do lodo, julgou-se,
neste estudo, mais adequado considerar tal fendmeno parte integrante do processo de
sedimentagdo zonal.

RAMALHO (1983) afirma que a sedimentagdo zonal ocorre em decantadores com
lodo ativado ou lodo quimicamente coagulado, quando a concentracdo de sdlidos supera o
limite de 500 mg/L. Entdo, no reator em bateladas a sedimentagdo € zonal, de vez que a
concentracdo de sélidos em suspensado totais no interior de um reator biolégico do processo
dos lodos ativados serd sempre superior aquele valor, conforme DA-RIN & NASCIMENTO
(1977).

As bases tedricas da sedimentacdo zonal foram formuladas por KINCH (1952), e dao
suporte a determinac@o da variagao da velocidade de sedimentagdo de um lodo em funcdo da
sua concentracao de solidos, a partir da observacdo do deslocamento da interface liquido
clarificado-lodo durante a sedimentacdo dos sélidos de uma suspensdo em repouso.
TALMADGE & FITCH (1955), apoiados na teoria desenvolvida por Kinch, elaboraram um
procedimento pratico pelo qual se pode determinar graficamente a velocidade de

sedimentacdo V; dos s6lidos em uma camada com concentragdo X;.
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Diversos autores tém preconizado modelos mateméaticos que expressem a lei de
variacdo da velocidade V; de sedimentagdo de um lodo em func¢do de sua concentracdo X; de
sOlidos:

Vi=f(X) (3.41)

Assim, VESILIND (1968), definindo como sendo V; a velocidade de sedimentagdao
da particula individual e K uma constante caracteristica de cada lodo, propde uma lei de

varia¢do com a forma:

Vi=Vy.e XX (3.42)

KRONE (1968), por seu turno, sugere:

Vi=Vy. (1-K.X)’ (3.43)

Ja DUNCAN & KAWATA (1968), designando por a e ¢ coeficientes que dependem

da natureza do lodo, recomendam a aplicacao da equagao:

Vi=a.X;"* (3.44)

Mais recentemente, vém sendo propostos modelos nos quais o indice volumétrico do
lodo, IVL, é introduzido como elemento refletor da influéncia do tipo do lodo no processo da
sedimentacdo zonal.

Nesta linha de a¢dao, DAIGGER (1995) apresenta:

Von SPERLING & FROES (1998) estabeleceram, por faixa de sedimentabilidade, os
valores médios, representativos para esgoto doméstico, dos parametros Vy e K da equacgado
(3.42) proposta por VESILIND (1968). Tais valores foram definidos com base em dados
apresentados em 17 trabalhos de vdrios autores que estudaram dezenas de estacdes de
tratamento de esgoto no Brasil e no exterior. Desta forma, sdo sugeridas cinco equagdes para
estimativa de V; em func¢do da concentracdo X; de so6lidos do lodo, devendo-se selecionar

aquela a ser empregada com base no tipo de sedimentabilidade do lodo, estabelecida com base
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no seu /VL. Mais adiante s@o apresentadas as referidas cinco equacdes propostas por Von
SPERLING & FROES (1998), indicando-se, para cada uma delas, as respectivas classe de
sedimentabilidade e faixa de valores de IVL. Cabe registrar que cada equacdo sugerida foi
desenvolvida com base no valor de IVL médio da faixa, o qual foi considerado dela
representativo. Assim, por exemplo, o IVL de 150 foi tomado como o representativo da
sedimentabilidade média, cuja faixa de /VL tem por limites os valores 100 e 200.
VELOCIDADE DE SEDIMENTACAO DO LODO, EM FUNCAO DA SUA
CONCENTRACAO DE SOLIDOS, POR FAIXA DE SEDIMENTABILIDADE DEFINIDA
COM BASE NO SEU INDICE VOLUMETRICO DO LODO

- Sedimentabilidade 6tima (IVL 0 a 50): Vi [m/h] = 10,0 . e "7 - Xi[me/LI71000) (3 46
- Sedimentabilidade boa (IVL 50 a 100): Vi [m/h] = 9,0 . ¢ "0 - Xi[me/LIZ1000) (3 47)
- Sedimentabilidade média (/VL 100 a 200):  V; [m/h] = 8,6 . ¢ 020 Xims/LIZ1000) (3 4g)
- Sedimentabilidade ruim (IVL 200 a 300): Vi [m/h] = 6,2 . 007 - Xilme/LIZ1000) (3 49)
- Sedimentabilidade péssima (IVL 300 a 400):  V; [m/h] = 5,6 . ¢ 073 - Xi[me/LIZ1000) (3 5()

O ponto de partida para o estudo da sedimentagdo zonal sdo os ensaios de

sedimentacdo em coluna (Figura 3.1).

Lodo com A\ ~ | Liquido clarificado
concentragio X NU | A

Lodo com
concentracdo X,

|l
«

(a)
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FIGURA 3.1..ENSAIO DE SEDIMENTACAO ZONAL EM COLUNA. (a) INSTANTE
INICIAL, (b) INSTANTE FINAL.

Hy = altura total da coluna de suspensdo no inicio do ensaio

Hy = altura da camada de lodo ao final do ensaio (com concentraciao Xy)

X = concentracdo de sélidos inicial

Xy = concentracdo de sélidos final (a maxima)

Considere-se um cilindro contendo uma coluna com altura total H7 de uma suspensao
homogénea cuja concentragdo de sélidos € X. Posta esta suspensdao em repouso, tem principio
a sedimentacdo do lodo nela contido. No instante inicial da sedimentacido (Figura 3.1a), o
lodo esta presente em toda a altura Hy da coluna, com concentragdo de sélidos X, uniforme.
Ao longo do processo de sedimentacdo, todas as camadas de lodo se deslocam em dire¢do ao
fundo do cilindro, exceto aquela que ja nele se encontrava no instante inicial. Finda a
sedimentacdo (Figura 3.1b), todo o lodo estd em repouso, acumulado em uma camada de
espessura Hy menor que Hr, apoiada no fundo do cilindro. A concentracdo de sélidos € Xy,
uniforme.

Portanto, a partir do conhecimento das condi¢des inicial e final do processo, pode-se
observar que, enquanto o lodo sedimenta, acontece aumento da concentracdo de sélidos e
reducdo conseguinte da velocidade de sedimentacdo, até que, ao final do processo, o lodo
alcanca a concentracdo de s6lidos maxima Xy, para a qual a velocidade de sedimentacdo é
nula.

A apreensdo das fases intermedidrias do fendmeno ndo requer mais do que uma
atenciosa dedicacdo adicional ao acompanhamento do raciocinio desenvolvido em seguida e
ilustrado na Figura 3.2. Através dele, tal fendmeno € modelado com fidelidade absolutamente
adequada as aplicacdes praticas visadas por este autor.

Decorrido um tempo infinitesimal df do inicio da sedimentagdo, o lodo (a exce¢do da
camada de espessura infinitesimal junto ao fundo do cilindro) sedimenta, durante df, a
velocidade de sedimentacdo Vg, caracteristica da concentragdo inicial X. Logo, ocorre a
transferéncia, para baixo, da massa infinitesimal dos sélidos antes presentes em uma camada
de espessura infinitesimal, medida a partir da superficie do liquido. Esta camada agora contém
liquido clarificado, isento de lodo, e sua espessura mede V. df.

Como o lodo apresentava a mesma concentracdo de sélidos X em toda a altura Hr,
entdo em todos os infinitos planos horizontais ao longo de Hry, exceto no do fundo, o lodo

iniciou a sua sedimentacdo a velocidade Vs. Assim, a transferéncia de sdlidos da camada
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superior se propaga para baixo, plano a plano, observando uma taxa de transferéncia tnica e
igual a X . Vg, até o fundo do recipiente.

Uma vez que a camada de espessura infinitesimal de lodo apoiado no fundo €
estdtica, sua concentragdo de sélidos sofre um aumento com a transferéncia recebida e nao
transmitida. Mas como sua espessura € infinitesimal, também o € seu volume e, por esta
razao, sua concentracdo de soélidos atinge imediatamente o valor maximo Xy.

Esta camada inferior estava estitica desde o inicio do processo por efeito da
sustentacdo do fundo e por isto sua concentracdo de sélidos alcanga Xy. No mesmo tempo,
por causa do decréscimo, até a anulacdo, da sua capacidade de recepcao de sélidos, ela passa a
exercer, na camada de espessura infinitesimal imediatamente acima, acdo da mesma natureza
daquela que sofreu do fundo. Nesta segunda camada se desenvolve, entdo, fendmeno
semelhante que resulta na elevacdo da sua concentragdo de solidos de X para Xy - dX. Assim
sucessivamente acontece numa infinidade de camadas superiores de espessuras infinitesimais.

Em sintese, decorrido dt apds o inicio da sedimenta¢do, forma-se junto ao fundo uma
infinidade de camadas, com espessura infinitesimal (cujo somatério é também infinitesimal),
nas quais as concentracdes de sélidos apresentam, de baixo para cima, uma variagdo continua
e decrescente, desde Xy até X.

O estado da coluna de suspensdo no instante df pode ser retratado pela representacao
gréfica correspondente ao tempo zero da Figura 3.2, tendo-se em mente que, na superficie ha
uma camada de espessura dH com liquido clarificado e no fundo ha uma infinidade de
camadas de espessuras somadas dH com concentragdes de s6lidos decrescentes, de baixo para
cima, de Xy até X. Em todo o restante intermedidrio da coluna, a concentragdo de sélidos € X.

Enquanto a sedimentagdo evolui, a interface liquido clarificado-lodo, que é um plano
horizontal onde a concentracdo de sélidos € X, descende a velocidade constante Vs. Ao
mesmo tempo, a continua transferéncia de sélidos para o fundo faz com que tenha sua
concentracdo aumentada cada uma das infinitas camadas que apresentam, de baixo para cima,
concentracdes de sdlidos que variam da maxima Xy a inicial X. Como a concentracdo nao
pode crescer além de Xy, dd-se o aumento da espessura da camada mais de baixo, a medida
em que, ordenadamente de baixo para cima, nas demais infinitas camadas € atingida Xy.
Assim, a superficie superior da camada com concentragdo de s6lidos maxima ascende e, por a
taxa de transferéncia de solidos descendentes ser invaridvel, ascende a uma velocidade
constante V,y, caracteristica de Xy. Uma vez que cada uma das outras infinitas camadas
também tem sua concentracdo continuamente aumentada, cada concentracdo, a exemplo da

maéxima, ascende a velocidade constante propria..
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Resumindo, com o desenrolar da sedimentacdo, os sélidos descendem e as
concentracdes ascendem. Assim como os solidos descendem com velocidades constantes e
caracteristicas das suas concentragdes, as concentragdes ascendem com velocidades também
constantes e cada qual propria da concentra¢io que sobe.

Decorrido um tempo #; do inicio da sedimentacdo, a interface liquido clarificado-
lodo sedimentou a velocidade Vg, atingindo a distancia Vg . t; da superficie do liquido.
Simultaneamente, do fundo se elevou a concentracdo Xy, a velocidade V,4y, alcangando uma
altura V. t; medida do fundo. Também ao longo de ¢;, cada camada com concentragdo entre
Xy — dX e X ascendeu com sua velocidade caracteristica. A camada com concentracdo X tera
entdo se erguido a sua velocidade ascencional Vjy, passando a situar-se Vux . t; acima do

fundo do cilindro.

Altura
(H)

Legenda
Liquido clarificado
Lodo com concentragio de

,,,,,, solidos Vinicial

Lodo com concentragdes
H} Continuamente de creseentes.
< S

de baixo para cima. de ¥ a ¥

- Lodo com concentragio
de solidos Ao maxima
3 =

\Q\

4 ) &)

R .

Nw. W 'L ll I‘ >
L0 /.

Tempo
()

0 { {

FIGURA 3.2. SEDIMENTACAO ZONAL EM BATELADA - CURVA ALTURA DA
INTERFACE CLARIFICADO / LODO X TEMPO E REPRESENTACAO DOS
PRINCIPAIS ESTAGIOS DA COLUNA DE SUSPENSAO AO LONGO DO TEMPO

Tg (T) = velocidade de sedimentag¢do do lodo com concentragdo de s6lidos X inicial

Tg (R) = velocidade ascencional da concentracao X inicial

Tg (S) = velocidade ascencional da concentragdo Xy maxima

Conforme estd mostrado na Figura 3.2, portanto, no instante ¢; ter-se-4, a partir do

fundo:

¢ Uma camada de lodo com concentrag¢do de s6lidos méxima Xy, de espessura Hy;, tal que:
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Hy - Vau. t; (3.51)

¢ Uma camada com espessura H;; e concentracdes de solidos (X;) variando de (Xy — dX) até

(X), de baixo para cima, sendo:

Hij=Vax.t1-Vau.t1 = (Vax-Vau) . t; (3.52)

¢ Uma camada de lodo com a concentragdo de s6lidos inicial X, de espessura Hy; valendo:

Hx;=Hr-Vs.t;-Vax. t;=Hr-t; .(Vs- Vax) (3.53)

e Uma camada com liquido clarificado, de espessura H¢; alcancando:

Hey=Vs. 1y (3.54)

Em um determinado instante 7, posterior a f;, a concentracdo de sdélidos X,
ascendente, encontra a interface liquido clarificado-lodo, também com concentracdo de
solidos X, que descende.

Neste momento a camada com concentracao de sélidos X tem espessura infinitesimal
e a situacdo, a partir do fundo do cilindro é:
¢ Uma camada de lodo com concentracdo de solidos médxima Xy, de espessura Hyp

medindo:

Hy>=Vay. 12 (3.55)

¢ Uma camada com espessura H;;, com concentragdes de sélidos X; variando de Xy — dX até

X, de baixo para cima, onde:

Hipp=Vux.t2-Vau.t2=(Vax-Vau). 12 (3.56)

¢ Uma camada com liquido clarificado, de espessura H:

He=Vs. 1 (357)
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Do principio do processo até f,, a interface liquido clarificado-lodo sedimenta a
velocidade constante Vi, posto que nela a concentracao de sélidos € X, constante. A curva
Altura da Coluna de Lodo X Tempo, neste intervalo, € um segmento de reta, portanto, como
se vé na Figura 3.2.

A partir de t,, tendo continuidade a sedimentagdo, a cada intervalo infinitesimal de
tempo dt transcorrido, a concentracdo de solidos da interface liquido clarificado-lodo €
substituida por uma concentracdo infinitesimalmente maior ascendente que alcanga o topo da
coluna de lodo. A cada aumento de concentragdo corresponde uma redugdo na velocidade de
sedimentacdo da interface para o valor caracteristico da nova concentra¢do. Assim, a partir de
1, a velocidade de sedimentacao da interface diminui ininterruptamente até um instante z,. Em
t4 a concentracdo de s6lidos maxima Xy atinge a interface e a velocidade de sedimentagdo
desta se torna nula, completando-se o processo da sedimentagao.

Assim sendo, como se pode observar na Figura 3.2, no intervalo limitado por 7, e ty,
a curva Altura da Coluna de Lodo X Tempo deixa de ser retilinea, adquirindo uma curvatura
que cresce de zero até um valor mdximo e depois diminui de volta para zero.

Num instante #; qualquer interior a este intervalo a situacdo, a partir do fundo do
cilindro, é:
¢ Uma camada de lodo com concentracdo de solidos médxima Xy, de espessura Hys

medindo:

Hys; = Vay. 13 (3.58)

¢ Uma camada com espessura H;3, com concentragdes de s6lidos X; variando de Xy — dX até
X3, de baixo para cima, sendo X3 a concentragdo de s6lidos na interface no instante #; e

Vaxs a velocidade de sedimentagdo correspondente, de modo que:

Hiz=Vaxs. 13- Vau. 13 =(Vaxz - Vav) . 13 (3.59)

¢ Uma camada com liquido clarificado, de espessura Hs:

Hcs = Hr - Vaxs . 13 (3.60)

Na referida ilustracdo vé-se, ainda, que de ¢, em diante passa-se a ter, do fundo para

cima:
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e Uma camada de lodo com concentracdo de soélidos maxima Xy, de espessura Hyp

medindo:

Hyp=Vyy. ty (3.61)

¢ Uma camada com liquido clarificado, de espessura Hcp:

Herp=H7-Vay. Uy (362)

O trecho final da curva Altura da Coluna de Lodo X Tempo € uma semi-reta
horizontal, pois a velocidade de sedimentac@o € nula e a altura da coluna de lodo permanece
constante.

Duas observagdes adicionais sdo de grande relevancia:

e A derivada da funcdo Espaco X Tempo ¢ igual a velocidade. Entdo, o coeficiente angular
de uma tangente a curva Altura da Coluna de Lodo X Tempo tem o valor da velocidade de
sedimentacdo da interface no instante correspondente ao ponto de tangéncia. Esta é a
velocidade de sedimentag¢dao do lodo com a concentracdo de sélidos existente na interface
no citado instante.

e coeficiente angular de uma reta que, passando pela origem das coordenadas, intercepta a
curva no intervalo definido por #; e t4 € igual a velocidade ascencional da concentragao de
sOlidos que atinge a interface no instante correspondente ao ponto de intercep¢do. Esta
afirmacdo € verdadeira uma vez que as concentragdes, de X a Xy, alcancam a interface,
sucessivamente, de f, a 4, apds cada uma haver ascendido a altura do fundo a interface

(igual a distancia do eixo do tempo a curva) com velocidade constante.

3.3. TEORIA DO FLUXO DE SOLIDOS

A func¢do de um decantador final € promover a separacdo entre as particulas sélidas e
o liquido da suspensdo de biomassa, de modo que o liquido dele vertido se apresente tdao
isento de s6lidos em suspensao quanto possivel.

Em um decantador operado em bateladas, considerado um determinado lodo, a
separacdo pretendida depende tdo somente da concentracdo X inicial de sélidos do lodo e do

tempo ts de duracdo da sedimentacdo, posto que a fase liquida guarda o estado de repouso.
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Sendo a concentragdo X inicial menor que a maxima Xy € uma vez havendo decorrido um
tempo tg de duracdo da sedimentacdo, se terd, a partir da superficie, uma camada de liquido
clarificado. A espessura do clarificado serd tdo maior quanto maiores forem este tempo #s € a
diferenca Xy - X entre as concentracdes de sélidos méxima e inicial. E claro, como j4 visto,
que o tempo de duracdo da sedimentacdo € limitado pelo adensamento de todo o lodo até a
concentracdo de sélidos maxima, quando finda a sedimentacao.

Embora este estudo tenha por objeto direto a sedimentacdo zonal em bateladas,
alguns dos elementos fundamentais do método de dimensionamento que se propde foram
derivados da teoria da sedimentacdo zonal em unidades de fluxo ininterrupto. Assim, €&
indispenséavel incluir aqui uma breve revisao desta teoria.

Quando o decantador € de operagdo continua, o liquido no seu interior encontra-se
em movimento. Por isto, a clarificagdo do efluente sé serd promovida caso a taxa de
escoamento superficial 7; a ele aplicada (igual a raziao entre a vazao tratada Q e a area A
da superficie da unidade) nio exceda a velocidade de sedimentagdo Vs da interface liquido
clarificado-lodo. Ou seja, 7, ndo pode ultrapassar a velocidade de sedimentag¢dao do lodo com
a concentracao inicial de sélidos X (a concentragcdo no afluente ao decantador).

Como ja observado no primeiro capitulo, a operacdo de um decantador final num
sistema de lodos ativados de fluxo continuo inclui sempre a remog¢ao, pelo fundo da unidade,
do lodo sedimentado, que é retornado ao tanque de aeracdo. E também essencial para a
eficdcia da decantacdo, entdo, que todo o lodo introduzido no decantador seja transferido ao
seu fundo, pois de outra forma haverd acimulo de lodo no interior do tanque e subseqiiente
extravasamento de lodo pelo vertedor da unidade, juntamente com o efluente tratado. E
necessdario, portanto, que a taxa de transferéncia de s6lidos em cada camada horizontal de
lodo no interior do decantador seja pelo menos igual a taxa com que os sdlidos a ele afluem (a
taxa de aplicacao de sélidos, Ts) e, assim, todo o lodo introduzido seja transportado ao fundo
e dali removido.

A transferéncia dos sélidos introduzidos em um decantador de operagcdo continua
para o fundo decorre de duas a¢des distintas. A primeira € a sedimentagdo propriamente dita,
o movimento dos sélidos por acdo da gravidade. A segunda € o arraste dos sélidos pelo
liquido que se desloca para baixo em movimento determinado pela retirada do lodo do fundo,
na operacdo de recirculacao.

A taxa de transferéncia dos s6lidos para baixo é denominada fluxo de sélidos, o qual
¢ definido como a massa de solidos que atravessa a unidade de area de uma secio

horizontal na unidade de tempo. De acordo com o que acaba de ser exposto, o fluxo de
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solidos total G é a soma do fluxo de s6lidos por gravidade G com o fluxo de sélidos por
recirculacdo Gz. Um decantador de operacdo continua s6 serd eficaz, entdo, se também a
taxa de aplicacdo de sdlidos 75 (igual a razio entre a vazido massica de solidos
introduzidos e a area da superficie da unidade) a que for submetido nio ultrapassar o seu
respectivo fluxo de sélidos maximo.

Considere-se uma se¢do horizontal qualquer de um decantador final de operagdo
continua que se situe entre o fundo da unidade e a interface liquido clarificado-lodo. Admita-
se que em cada uma de todas as se¢Oes horizontais deste decantador a concentragdo de s6lidos
seja homogénea. Sejam X; e V;, respectivamente, a concentragdo de sélidos na secdo
considerada e a velocidade de sedimentacdo do lodo com esta concentragao.

O fluxo de sélidos por gravidade através da se¢do analisada é:

Gei=X;.V (3.63)

O fluxo de soélidos por recirculagdo através da secdo analisada, sendo U a velocidade

descendente do liquido devida a recirculag¢do do lodo, é:

Gri=X;.U (3.64)

E o fluxo de sélidos total corresponde a:
Gri = Ggi + Gg; (3.65)
Gri=X;.Vi+X;.U (366)

Esta equacdo (3.66) € geral e aplicdvel a cada uma das infinitas se¢des horizontais do
decantador. Ela fornece o fluxo de sélidos total através de cada secao do decantador quando
ele é operado tratando uma vazdo Q de uma suspensido de um lodo especifico, sob taxa de
escoamento superficial 75 ndo superior a velocidade de sedimentacdo Vs do lodo com a
concentracdo de sélidos afluente X, sujeito a uma vazdo de recirculacdo Qp tal que a razao
entre Qg € a drea da superficie da unidade A seja igual a U.

Em condi¢des ideais, toda a massa de sélidos introduzida no decantador na unidade

de tempo € removida pelo fundo. A Figura 3.3, que se segue, ilustra a dedugdo adiante.
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O+0~(1+R)Q

”/// - \x\
_Decantador

"~ Final

FIGURA 3.3. SISTEMA DE AERACAO (TANQUE DE AERACAO, DECANTADOR
FINAL E SISTEMA DE RECIRCULACAO DE LODO) DE OPERACAO CONTINUA
BALANCO DE MASSAS

Q
Xa
X

Or

Xo

Vazao tratada
Concentracdo de sélidos em suspensio totais no afluente ao tanque de aeragdo (nula)
Concentracdo de sélidos em suspensdo totais no afluente ao tanque de aeragio (afluente ao decantador
final)
Vazao de recirculacdo de lodo ativado
Razao de recirculacio de lodo ativado
Concentragdo de sélidos em suspensio toais no efluente tratado (nula)

Concentragdo de sélidos em suspensdo totais no fundo do decantador final

A vazao madssica afluente de solidos M, € dada por:

My= (Q+0r).X (3.67)

A vazdo madssica efluente de s6lidos Mg pode ser expressa por:

ME = QR . XU (368)

onde:

Xy = concentracao de sélidos do lodo no fundo do decantador.

Mas, consideradas as condig¢des ideais, tem-se:

My = Mg (3.69)



Entao:

Or.- Xu=(Q+0r).X

0+ Or

Or

Denominando-se por R a razao de recirculacao:

Or=R.Q

O+R.Q

Xy = X
R.Q
O(l+R)

Xy= ———. X
R.Q
I +R

Xy= ——. X
R

Desta equacdo se pode extrair as seguintes conclusoes:
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(3.70)

(3.71)

(3.72)

(3.73)

(3.74)

(3.75)

A concentracdo de solidos do lodo Xy no fundo de um decantador operado em regime

continuo, sem sobrecarga, é funcdo, exclusivamente, da concentracdo inicial do lodo X e

da razao de recirculacdo R aplicada;

Em termos matematicos, fixado um valor para X, quando R tende para zero, Xy tende para

infinito, e quando R tende para infinito, Xy tende para X; em termos reais, respeitadas as

limitagdes fisicas, a variacdo de R determina varia¢do inversa de Xy, s6 podendo R

assumir valor entre um minimo determinado pelo Xy maximo alcancavel, e um maximo

estabelecido pelo fluxo de sélidos limite (o fluxo da camada limitante), como sera visto

mais a frente;
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® Xy tem sempre valor maior que X.

Assim, ao longo da altura do lengol de lodo de um decantador final existem infinitas
camadas horizontais, nas quais as concentragdes de s6lidos vao variando, de cima para baixo,
de X até Xy. Cada camada, com concentracdo X;, tem uma capacidade de se deixar atravessar
pelos solidos expressa pela equagdo (3.66). Como mostra aquela equacdo, este fluxo de
solidos maximo depende de X; e da velocidade descendente do liquido U, em tltima anélise,
de X; e da vazdo Qg (ou da razdo R) de recirculacio.

Os procedimentos adotados para determinar as condi¢des limites operacionais
vdlidas para a decantagdo continua de um determinado lodo, que constituem as bases da
teoria do fluxo de sélidos, foram estabelecidos por YOSHIOKA et al (1955) e consolidados
por DICK (1970).

A partir do conhecimento dos valores de uma série de pares ordenados (X; ; Vi)
caracteristicos de um lodo, que podem ser obtidos através de ensaios de sedimentagdo em
coluna, calculam-se, mediante a aplicagao da equagdo (3.63), os respectivos fluxos de sélidos
por gravidade Gg;, como exemplificado na Tabela 3.1.

Constréi-se, entdo, a curva Fluxo de Solidos por Gravidade X Concentracdo de
Solidos, exemplificada na Figura 3.4.

YOSHIOKA et al (1955) mostram que desta curva se podem extrair algumas
valiosas informacdes, como:

e fluxo de sélidos por gravidade Gg; para cada concentracdo X; pode ser diretamente lido no
eixo da ordenadas. Por exemplo, para a concentracdo Xp de sélidos igual a 7 000 mg/L, o

fluxo de solidos por gravidade, lido no eixo das ordenadas é:

Gep = 1,82 kg/m* . h

e A velocidade de sedimentacdo V; do lodo para cada concentragdo X; tem o mesmo valor
do coeficiente angular da reta que passa pela origem dos eixos coordenados e intercepta a

curva no ponto de abscissa X;:

iga=1V, (3.76)
TABELA 3.1.CALCULO DOS FLUXOS DE SOLIDOS POR GRAVIDADE G¢; DE UM
LODO PARA DIVERSAS CONCENTRACOES DE SOLIDOS X;

CONCENTRACAO VELOCIDADE DE FLUXO DE SOLIDOS POR
DE SOLIDOS SEDIMENTACAO GRAVIDADE
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(X;[mg/1]) (Vi[m/h]) (Ggi= X;.V;.10° [kg/m” . h1])

500 6,30 3,15
1.000 4,93 4,93
1.500 3,86 5,79
2.000 3,02 6,04
2.500 2,37 591
3.000 1,85 5,55
4.000 1,13 4,52
5.000 0,69 3,45
6.000 0,43 2,58
7.000 0,26 1,82
8.000 0,16 1,28
9.000 0,10 0,90
10.000 0,06 0,60
11.000 0,04 0,44
12.000 0,02 0,24
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FIGURA 3.4. CURVA DOS FLUXOS DE SOLIDOS POR GRAVIDADE (Gg) EM
FUNCAO DAS CONCENTRACOES DE SOLIDOS (X;) DO LODO

Tg (ap) = velocidade de sedimentagcdo do lodo com concentragdao Xp = 7000 [mg/L]

Tg (Bp) = velocidade Up descendente do liquido devida a recirculagdo do lodo, quando na
camada limitante a concentragao de sélidos é Xp = 7000 [mg/L]
Xp = 7000 [mg/L] Xy = 9640 [mg/L]
Gor = 1,82 [kg/m’.h] G = 6,65 [kg/m’.h]
Grp = 6,65— 1,82 =483 [kg/m*.h] Up = 4,83/7.000.10° =0,69 [m/h]
Gai
Vi=s —— (3.77)

Xi
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No caso do ponto P tomado como exemplo (Figura 3.4), tem-se:
1,82
Vp =tg ap = = 0,26 m/h
7000.10°°

e coeficiente linear de uma reta tangente a cUrva em um ponto de abscissa X; € igual ao
fluxo de sdlidos total G7; na camada com esta concentracdo. No exemplo que estd sendo
considerado(Xp = 7 000 mg/L; Ggp = 1,82 kg/m2 .heVp=0,26 m/h), obtém-se:

Grp = 6,65 kg/m* . h

e A diferenca entre este coeficiente linear e a ordenada do ponto tangenciado corresponde
ao fluxo de soélidos por recirculacdo na camada:

Gri = Gri- Ggi (3.78)
Para o ponto P do exemplo, tem-se:
Grr = Grp - Ggp = 6,65 — 1,82 = 4,83 kg/m’ . h
e coeficiente angular desta tangente € igual a velocidade descendente do liquido devida a
recirculagao:

tg B = U; (3.79)

GRi
U= — (3.80)

Xi

Entdo, para o ponto P (Xp = 7 000 mg/L), verifica-se:
4,83
Up=tg fp= = 0,69 m/h
7000.107°

* A tangente intercepta o eixo das abscissas exatamente na concentracdo Xy; presente no
fundo do decantador. No exemplo, observa-se:
Xyp =9 640 mg/L

Uma observacdo atenta da Figura 3.4 mostra que quando o ponto de operacdo de um
decantador final pertence a curva do fluxo de solidos por gravidade, a unidade estd sob
carregamento de sélidos critico. Como ocorre com o ponto P, tomado como exemplo, a
concentracdo de sélidos X na suspensao afluente e a vazao de recirculacdo Qgp sdo tais que a
velocidade descendente do liquido determinada pela recirculagio vale Up e a concentraciao do
lodo no seu fundo, requerida para que todo o lodo afluente seja removido por Qgp alcanca

Xuyp. Operando em tais circunstancias, se estabelece uma camada horizontal entre o fundo e a

interface liquido clarificado-lodo na qual a concentracdo de sélidos € Xp e o fluxo de sélidos
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total é G7p, menor que todos os fluxos de sélidos de todas as demais camadas. Esta camada é,

entdo, a camada limitante. Funcionando como se fora uma secdo contraida do decantador,

ela permite a passagem de um fluxo de sélidos total menor que o de qualquer outra secio,

como serd mostrado mais adiante. A existéncia desta camada limitante em uma posi¢ao acima

da camada do fundo, pela primeira vez registrada por DA-RIN & NASCIMENTO (1977) é

facilmente visualizada na Figura 3.5 (ponto 7).

A Figura 3.5 consiste no resultado da constru¢cdo da curva dos fluxos de sdlidos

totais Gp; para a velocidade descendente do liquido Up, mediante a soma da curva dos fluxos

de sélidos por gravidade Gg; da Figura 3.4 com a reta dos fluxos de sélidos por recirculagao

Gy; relativa a Up. Portanto, por sua prépria natureza, esta curva resultante é o lugar

geométrico dos pontos correspondentes aos fluxos de sélidos totais maximos.

A Tabela 3.2 apresenta o cédlculo dos valores de Gg; e de Gy;, obtidos pelo uso,

respectivamente, das equagdes (3.64) e (3.66).

TABELA 3.2. CALCULO DOS FLUXOS DE SOLIDOS POR RECIRCULACAO Gy E
TOTAL Gy DE UM LODO PARA DIVERSAS CONCENTRACOES DE SOLIDOS X; E
UMA VELOCIDADE DESCENDENTE DO LIQUIDO Up = 0,69 m/ h

FLUXO DE
N FLUXO DE . .
CONCENTRACA , SOLIDOS POR FLUXO DE SOLIDOS
, SOLIDOS POR .
O DE SOLIDOS RECIRCULACAO TOTAL
GRAVIDADE R )
(X,' [ mg/L] ) 9 ( GR,' = XlUP 10 [kg/m . ( GT,' = GG,' + GR,' [kg/m . h] )
hl)

500 3,15 0,35 3,50

1.000 4,93 0,69 5,62

1.500 5,79 1,04 6,83
2.000 6,04 1,38 7,42
2.500 5,91 1,73 7,64
3.000 5,55 2,07 7,62
4.000 4,52 2,76 7,28
5.000 3,45 3,45 6,90
6.000 2,58 4,14 6,72
7.000 1,82 4,83 6,65
8.000 1,28 5,52 6,80
9.000 0,90 6,21 7,11
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10.000 0,60 6,90 7,50

11.000 0,44 7,59 8,03

12.000 0,24 8,28 8,52
0

Curva dosfluxos de sdlidostotais
cuando a camada limitantetem
concentragdode salidos de 7000 mgf L
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FIGURA 3.5. CURVAS E RETA DOS FLUXOS DE SOLIDOS TOTAIS (Gr), POR
GRAVIDADE (Gg;) E POR RECIRCULACAO (Gr))

X, = 7000 [mg/L]; Xy = 9640 [mg/L];
Gep = 1,82 [kg/m’.h]; Grp = 6,65 [kg/m’h];
Grr = 6,65-1,82 =483 [kg/m’.h); Up = 4,83/7000.10° = 0,69 [m/h].

Como se constata da observagado direta da Figura 3.5, quando aplicada uma vazao de
recirculacdo Qgp que origina uma velocidade descendente do liquido Up, os fluxos de sélidos

totais maximos do lodo estudado, nas diversas camadas horizontais do decantador observado,



40

assumem valores tais que, na camada com concentra¢do de sélidos Xp (ponto T da curva dos
fluxos de sdlidos totais, andlogo do ponto P da curva dos fluxos de sélidos por gravidade) se
estabelece o menor dos fluxos de sélidos totais maximos. Ela €, pois, a camada limitante deste
lodo quando o decantador opera com Ubp.

Observe-se que, operando o decantador com carregamento critico, a sedimentagao se
dard, em seu interior, em regime permanente (steady state): ao longo do tempo as condi¢des
permanecem imutadas. Através da camada limitante, os sélidos s@o transferidos num fluxo
que iguala o fluxo limite. Se o fluxo aplicado sofresse aumento, parte do lodo ndo conseguiria
atravessar a camada limitante e se acumularia acima dela, fazendo com que sua espessura
crescesse, como ocorre com a camada do fundo do cilindro na sedimentagdo em batelada. A
concentracdo da camada limitante ascenderia, conforme acontece nos ensaios de
sedimentacdo em coluna. Ou seja, a concentracido da camada limitante encontra-se no
limiar de ascender. Isto significa que a velocidade ascencional da concentracio da
camada limitante, na sedimentacdo em batelada, é igual em médulo a velocidade
descendente do liquido devida a recirculacio, na sedimentacio continua. Esta igualdade é
ponto de apoio fundamental do método de dimensionamento proposto pelo autor no capitulo
seguinte.

Von SPERLING & FROES (1998) propuseram, por faixa de sedimentabilidade, os
valores médios, representativos para esgoto doméstico, dos parametros p e g do modelo
matematico que sugerem expressar o fluxo de sélidos G total da camada limitante em funcdo

da vazao Qg de recirculagdo e da drea A superficial do decantador. Esta equagao é:

Ok
Gr=p.(—)* (3.81)

Os valores sugeridos de p e ¢, por faixa de sedimentabilidade expressa pelo indice

1VL de volume do lodo, sdo:

VALORES DE p E g POR FAIXA DE SEDIMENTABILIDADE DEFINIDA COM BASE
NO SEU INDICE VOLUMETRICO DO LODO

- Sedimentabilidade 6tima (IVL 0 a 50): p=14,79 q=0,64
- Sedimentabilidade boa (IVL 50 a 100): p=1177 q=0,70
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- Sedimentabilidade média (IVL 100 a 200): p = 84l q=0,72
- Sedimentabilidade ruim (IVL 200 a 300): p= 6,26 q=0,69
- Sedimentabilidade péssima (IVL 300 a 400): p = 537 q=0,69

34. METODO DE ECKENFELDER PARA DIMENSIONAMENTO DE
REATORES EM BATELADAS

O método de dimensionamentos de reatores seqiienciais proposto por
ECKENFELDER (1989) consiste, em resumo, na execucdo da seqiiéncia geral de
procedimentos seguinte:

e Levantam-se os dados basicos de projeto (vazdo Q didria a tratar, concentracdes de carga
organica S, afluente e carga organica Sg efluente, em DBOs);

e Adotam-se, com base na experiéncia, os valores dos parametros de dimensionamento
(relagdo alimento — microorganismo F/M, relacdo sélidos em suspensao volateis no reator
— sélidos em suspensao totais no reator X/X e indice volumétrico do lodo IVL);

e Adotam-se, de acordo com a livre decisdo do projetista, as condicdes operacionais da
unidade (tempo t¢ de duracdo de cada ciclo, tempo #x de reacdo que cobre as fases de
enchimento e aeragdo, tempo 75 de sedimentacdo e tempo 7, de descarga;

e (alcula-se o volume Vg da zona de carga, igual ao volume de esgoto tratado por ciclo;

e Estimam-se, a partir dos dados bdsicos e dos parametros de dimensionamento, a massa
MXy de soOlidos em suspensdo voldteis no reator (com base no parametro F/M e
corrigindo-se a massa calculada em func¢do de a reac@o ndo ser continua ao longo do dia) e
a massa MX de sélidos em suspensao totais no reator;

e Extrapola-se o volume V; da zona de lodo, tendo-se por apoio os valores de /VL adotado e
de MX calculado;

e Adotam-se a altura Hy util total do reator e a altura Hr da zona de transi¢do, e definem-se

as dimensdes do tanque.

A seguir apresenta-se, passo a passo, um roteiro para o dimensionamento de reatores
em batelada conforme proposto por ECKENFELDER (1989), indicando-se entre colchetes as
unidades das grandezas envolvidas.

e (dlculo do volume Vg da zona de carga:
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Q [m’/d]
Vg [m’]= ———— tc[h] (3.82)
24 [h/d]

Célculo da massa MS, de carga orgénica afluente por ciclo:

107° [kg/mg]
MS, [kg] = Vg [m’] .Sa [mg/L] . ——— (3.83)
1077 [mP/L]

Caélculo da massa MXy,, de sélidos em suspensdo volateis no reator para reagdo durante

24h:

MSy [kg]
MXV24 [kg d] = (384)
F/M [d™']

Caélculo da massa MXy de sdlidos em suspensdo voldteis no reator para reacao durante o

tempo tx de reagdo:

MXyzy [kg . d]
MXy [kg] = —— . 24 [I/d] (3.85)
tr [h]

Caélculo da massa MX de s6lidos em suspensao totais no reator:

MXy [kg]
MX [kg] = (3.86)
Xv/X [adimensional]

Adocao das alturas Hr da zona de transi¢do e Hy util total do reator:
Hp é adotada em funcdo dos dispositivos de aeragdo empregados. Hr ndo deve ser menor
que 0,50 m.

Calculo do volume V; da zona de lodo:
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10°° [m’/L]
Vo [m’] = IVL [ml/g] . . MX [kg] (3.87)
1077 [kg/g]

e (dlculo da drea A da superficie do reator:

Vi [m’] + Vi [m]
A [m’] = (3.88)
Hr [m] — Hp [m]

e (dlculo da altura Hp da zona de carga:

Vi [m’]
Hg[m] = —— (3.89)
A [n’]
e (Calculo da altura Hy, da zona de lodo:
Vi [m']
H [m] = —— (3.90)
A [n’]
e (idlculo do volume Vr da zona de transi¢do:
Ve [m’] = Hp [m] . A [m?] (3.91)
e (Calculo do volume V7 util do reator:
Vr [m’] = Vg [m®] + Ve [m®] + Vi [ m® ] (3.92)

Considera-se muito elevado o grau de empirismo de que se reveste este método de
dimensionamento. Ele contém uma quantidade tdo grande de imposicdes fundadas no livre

arbitrio do projetista que, em verdade, pouco resta a ser racionalmente determinado.
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O volume Vg da zona de carga decorre diretamente da duracdo #¢ do ciclo adotada.
Da mesma forma, a altura Hr da zona de transi¢cdo, ditada pelo bom senso, estabelece o
volume Vr desta zona.

A tltima parcela do volume V7 ttil do reator, o volume V; da zona de lodo, embora
seja calculada com base na massa MX de sdlidos em suspensdo totais no reator (esta
determinada indiretamente em funcao da cinética do processo), o € partindo do pressuposto de
que o lodo, apds decorridos os tempos de sedimentagdo e de descarga, apresenta uma
concentracdo de sélidos equivalente aquela atingida no ensaio de determinacao do seu IVL, o

que pode consistir em uma aproximacao grosseira.

3.5. METODO DE METCALF & EDDY PARA DIMENSIONAMENTO DE
REATORES EM BATELADAS

A seqiiéncia geral dos procedimentos que constituem o método de dimensionamento

de reatores proposto por METCALF & EDDY (1991) é:

e Levantam-se os dados bdsicos de projeto (vazdo Q didria a tratar, concentracdo S4 de
carga organica afluente, concentracdo S de carga organica efluente, em DBOs e
concentracdo X de s6lidos em suspensao fixos no afluente);

e Adotam-se, com base na experiéncia, os valores dos parametros de dimensionamento
(relagdo alimento — microrganismo F/M, tempo ty de retengdo hidrdulica na zona de carga,
relacdo sélidos em suspensdo voldteis produzidos no reator—sélidos em suspensao totais
produzidos no reator Xgy/Xg, concentracao X; média do lodo sedimentado e densidade oy
do lodo);

e Adotam-se, de acordo com a livre decisdo do projetista, as condi¢cdes operacionais da
unidade (relacdo volume da zona de carga—volume util do reator Vp/Vr);

e (alculam-se o volume V7 util do reator e o volume V5 da zona de carga, em funcdo de Q,
tne Ve/Vr,

e Estimam-se, a partir dos dados basicos e dos parametros de dimensionamento, a massa
MXy de sélidos em suspensdo voldteis no reator (com base no pardmetro F/M e sem
referéncia a correcdo da massa calculada, em funcdo de a aeracdo ndo ser continua ao
longo do dia) e a massa MX de sélidos em suspensao totais no reator;

® Define-se o volume V; da zona de lodo, tendo-se por apoio os valores adotados de Xz, e py,

e calculado de MX;
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e Adota-se a altura Hy ttil total do reator e definem-se as dimensdes do tanque.

A seguir apresenta-se., passo a passo, um roteiro para o dimensionamento de reatores
em batelada conforme proposto por METCALF & EDDY (1991), indicando-se entre
colchetes as unidades das grandezas envolvidas.

e (Calculo do volume V7 util do reator:

Q [m’/d]
Vr[m'] = — .ty [d] (3.92)
Ve/Vr [adimensional]
e (dlculo do volume Vg da zona de carga:
Vi [m’] = Vy [m’] V/Vr [adimensional] (3.93)

Célculo da concentragdo Xy de s6lidos em suspensdo volateis no reator:

Q [m’/d] . Sy [mg/L]
Xy [mg/L] = (3.94)
F/M[d']. Vi[m']

Calculo da concentragdo X de s6lidos em suspensao totais no reator:

Xy [mg/L]
X [mg/L] = Xr [mg/L] + (3.95)

Xrv/Xgr [adimensional]

Calculo da massa MXy de sélidos em suspensdo volateis no reator:

10°° [kg/ mg]
MXy [kg] = Vi [m’] . Xy [mg/L] . (3.96)
1077 [m’/L]

Caélculo da massa MX de sélidos em suspensao totais no reator:



10°° [kg/ mg]

MX [kg] = Vy[m’] . X [mg/L] .
1077 [m’/L]

Calculo do volume V; da zona de lodo:

MX [kg] . 1077 [m’/L]
Ve [m’] =

X [mg/L] . 10°° [kg/mg] . pL [adimensional]

Calculo do volume Vi da zona de transi¢ao:

Ve [m’] = Ve [m’] = Vg [m'] = Vi [ m]

Adocdo da altura Hr til total do reator:

Hp é adotada em funcdo dos dispositivos de aeragao empregados.

Calculo da area A da superficie do reator:

Vr [m’]
A [m’] =
Hr [m]
Célculo da altura Hp da zona de carga:
Vi [m']
Hp [m] =
A [n’]

Célculo da altura Hr da zona de carga:

Vi [m']

46

(3.97)

(3.98)

(3.99)

(3.100)

(3.101)
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Hy[m]= ——— (3.102)
A [n]

e (Calculo da altura H; da zona de lodo:

Vi [m']
H [m]= ——— (3.103)
A [n]

Julga-se ser este método de dimensionamento pelo menos tdo empirico quanto o
anteriormente apresentado, se nao ainda menos racionalmente embasado que aquele. Nas suas
esséncias, em verdade, pouco diferem entre si.

O volume V7 util do reator decorre diretamente do tempo ty de retencdo hidraulica e
da relacdo Vp/Vy volume da zona de carga-volume titil total do reator, adotados. Da mesma
forma, a relagdo Vp/Vr, ditada pelo bom senso, estabelece o volume Vg da zona de carga.

A ultima parcela do volume V7 ttil do reator, o volume V; da zona de lodo, embora
seja calculada com base na massa MX de sdlidos em suspensdo totais no reator (determinada
indiretamente em fungdo da cinética do processo), o € partindo do pressuposto de que o lodo,
ap6s decorridos os tempos de sedimentacdo e de descarga, apresenta uma concentracdao de

sOlidos equivalente aquela X; arbitrada, o que pode consistir em uma aproximagdo grosseira.

3.6. METODO DE VON SPERLING PARA DIMENSIONAMENTO DE
REATORES EM BATELADAS

A seqiiéncia geral dos procedimentos que constituem o método de dimensionamento
de reatores proposto por Von SPERLING (1997) €, em resumo, a que se segue:

e Levantam-se os dados bdsicos de projeto (vazao Q didria a tratar, concentracdo S4 de
carga organica afluente, concentragdo Sy de carga organica solivel efluente, em DBOs);

e Adotam-se, com base na experiéncia, os valores dos parametros de dimensionamento
(idade do lodo &, concentracdo de s6lidos em suspensdo volateis no reator Xy, coeficiente
de producdo celular y, taxa especifica de respiracdo enddgena b, relacdo sélidos em
suspensdo voldteis no reator- sélidos em suspensdo totais no reator Xy/X e fracdo

biodegraddvel dos s6lidos em suspensao volateis no reator f;);
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e Adotam-se, de acordo com a livre decisdo do projetista, as condicdes operacionais da
unidade (nimero m de ciclos por dia, tempos estimados 7zg de sedimentacdo, fzp de
descarga e tgp de repouso);

e (alculam-se, com base em m, tgs, tgp € tgp, 0S tempos f¢ de duragdo de cada ciclo e 7 de
reacao;

e (alcula-se, a partir dos dados bdsicos e dos parametros de dimensionamento, o volume V7
util do reator (com base no parametro &, corrigindo-se o valor calculado, em fun¢do de a
aeragdo ndo ser continua ao longo do ciclo);

e Estimam-se, a partir de Xy, Xy/X e V7, a concentracdo X e a massa MX de sélidos em
suspensao totais no reator;

¢ Adotam-se a altura Hy ttil total do reator e a relacdo Hy/Hp;

e (alculam-se o volume Vp da zona de carga, igual ao volume de esgoto tratado por ciclo, a
altura Hp desta zona, correspondente a uma fracdo de Hr equivalente a razdao Vp/Vc e a
altura Hr da zona de transi¢do;

e (alcula-se o tempo tg de sedimentacdo dos solidos, que deverd ser bem préoximo de tgg
(pois, em caso contrério, se deveria reiniciar o dimensionamento, alterando-se o valor de
tgs, de Hr ou de Xy), considerando-se ter a velocidade de sedimentacao do lodo com
concentracdo X ocorrido durante toda a fase de sedimentacao;

e Determinam-se a altura H; da zona de lodo, os volumes Vy da zona de transi¢ao e V, da
zona de lodo, e a concentragdao X; média de s6lidos do lodo sedimentado.

A seguir apresenta-se., passo a passo, um roteiro para o dimensionamento de reatores
em batelada conforme proposto por Von SPERLING (1997), indicando-se entre colchetes as
unidades das grandezas envolvidas.

e (dlculo do tempo ¢ de duracdo do ciclo:

24 [h]
tc [h] = (3.104)

m [adimensional]

e (dlculo do tempo 7z de reacdo (no qual ocorrem as fases de enchimento e de aeragdo):

IR =1tc—1tgs—1gp —tEP (3.105)

e (dlculo do volume Vi de reagdo:
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y [adimensional] .6¢ [d] . Q [mS/d] . (Sa [mg/L] — Ss [mg/L])

Vg [m'] = (3.106)
Xy [mg/L] . (I + f, [adimensional] . b [d”'] . 6 [d])
e (Calculo do volume V7 util do reator:
te [h]
Vi [m’] = Vg [m’] . ——— (3.107)
ir [h]
e (dlculo da concentragdao X de sélidos em suspensao totais no reator:
Xy [mg/L]
X [mg/L] = (3.108)
Xv/X [adimensional]
e (dlculo da massa MX de s6lidos em suspensdo totais no reator:
10°° [kg/ mg]
MX [kg] = Vi [m’] . X [mg/L] . (3.109)

1073 [m’/L]

e (idlculo do volume Vg da zona de carga:

O [m’/d] . 1[d]
Vg [m'] = —— (3.110)

m [adimensional]

Adocgao da altura Hr util total do reator e da relacio Hy/Hp:

Hr ¢€ adotada em funcdo dos dispositivos de aeracdo empregados. Para Hp/Hp €

recomendado o valor 0,10, fixando-se a altura Hr da zona de transi¢do igual a um décimo

da altura Hg da zona de carga.

Calculo da altura Hg da zona de carga:
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Vg [m’]
Hg [m] = Hr [m] . ———— (3.111)
Vr[m']
Célculo da altura Hr da zona de transi¢ao:
Hr [m] = Hg [m] . He/Hp [adimensional] (3.112)

Calculo da velocidade Vg de sedimentagdo do lodo a concentracao X inicial:

E sugerido o emprego de uma das cinco equagdes (3.46), (3.47), (3.48), (3.49) e (3.50),
propostas por Von SPERLING & FROES (1998) e apresentadas no item 3.2 anterior, para
estimativa de Vg em fungdo da concentracao X de sélidos do lodo, devendo-se selecionar

aquela a ser empregada com base no tipo de sedimentabilidade do lodo, sendo esta

estabelecida a partir do VL.

Calculo do tempo tg de duracdo da fase de sedimentagao:

Hg [m] + Hp [m]
ts[h] = —— (3.113)
Vs [m/h]

Avaliacdo do tempo tgs da fase de sedimentacdo inicialmente estimado:
Comparam-se fs e tgs, que deveriam ser iguais. Caso haja entre os dois valores uma

discrepancia relevante, deve ser reiniciado o dimensionamento, alterando-se o valor de

tgs, o de Hr ou o de Xy.

Calculo da altura H; da zona de lodo:

H [m] = Hr [m] — Hp [m] — Hp [m] (3.114)

Calculo do volume V; da zona de lodo:

H; [m]
Vi [m'] = ———— Vi [n’] (3.115)
Hr [m]
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e (idlculo do volume Vr da zona de transi¢do:

Hp [m]
Ve [m’] = ———— Vi [n'] (3.116)
Hr [m]

e (dlculo da concentragcdao X; média de s6lidos do lodo sedimentado:
MX (kg) . 10°[mg/kg]

X, [mg/L] = (3.117)
Ve [m’] . 105[L/m’]

Parece evidente, para este autor, que os procedimentos propostos por Von
SPERLING (1997) s@o um avanco na dire¢do da instituicio de um método menos empirico,
mais racionalmente tedrico. A sedimentagdo do lodo, em lugar de ser avaliada quase
exclusivamente em fun¢do da sensibilidade do técnico, como nos casos anteriores, é agora
modelada com base na teoria da sedimentacdo zonal, da qual é derivada a velocidade de
sedimentacdo empregada no dimensionamento.

Por outro lado, este método possui alguns aspectos muito inconvenientes, como sua
natureza iterativa. Sua mais grave imperfeicdo, no entanto nio diz respeito a ser o seu
emprego mais ou menos laborioso, mas sim a possibilidade de produzir ele resultado muito
satisfatério ou completamente inadequado, dependendo unicamente do “peso da mao”do
projetista.

Com efeito, observe-se que o tempo tg de sedimentacido calculado pode muito bem
ser muito proximo do tempo fgzs estimado e, simultaneamente, serem ambos superiores ao
tempo 7, gasto pela concentragdo inicial X para ascender do fundo a interface liquido
clarificado-lodo (ver Figura 3.2). Caso isto ndo acontega, a precisao do cédlculo dependera
exclusivamente da estimativa do valor de Vs, de vez que a interface, efetivamente,
sedimentard a velocidade Vs, constante, durante todo o tempo #s. No entanto, se ts for maior
que 1, entdo a velocidade média de sedimentacgdo terd sido menor que Vs, o que significa que
a altura da zona de lodo serd maior que a calculada e os s6lidos poderao ser arrastados durante

a fase de descarga, junto com o efluente tratado.
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CAPITULO 4
METODO RACIONAL PROPOSTO PARA DIMENSIONAMENTO DE
REATORES EM BATELADAS

Este capitulo aborda o método racional de dimensionamento de reatores em bateladas,
objeto central deste trabalho. Aqui se apresenta todo o raciocinio desenvolvido na concepg¢do
e na elaboracdo do referido método, desde a assunc¢do de suas bases e premissas, até a
prescricdo de um roteiro para dimensionamento.

Estruturou-se este capitulo em quatro itens. No primeiro deles sdo estabelecidas e justificadas
as bases e premissas sobre as quais se desenvolveu o método proposto.

O segundo item aborda o reator em bateladas como tanque de aeragdo, ou seja, estuda-
o na condi¢do de reator bioldgico aerébio do processo dos lodos ativados. Ali se definem as

condi¢des em que o instrumental disponivel para o modelamento matematico do processo dos
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lodos ativados de depuragao bioldgica do esgoto (apresentado anteriormente no item 3.1) €
aplicado na metodologia sugerida nesta dissertacdo. Conforme ji se afirmava no primeiro
capitulo, sob este aspecto a proposi¢dao deste autor adota procedimento convencionalmente
utilizado, sendo desprovida de qualquer inovagao.

O estudo do funcionamento do reator em bateladas como decantador final € o objeto
do terceiro item. Nele € montado o modelamento do processo de sedimentacdo empregado no
dimensionamento de reatores em bateladas segundo os procedimentos que sdo preconizados
neste trabalho. E precisamente no tratamento dado 2 sedimentacdo do lodo que se encontra
inserida a principal contribui¢do do autor a técnica do dimensionamento deste tipo de
reatores biolégicos.

No quarto e ultimo item deste capitulo € consolidado o método de dimensionamento
construido neste trabalho e sugerido um roteiro para dimensionamento de reatores biolégicos

por lodos ativados de operagdo seqiiencial em bateladas.

4.1. BASES E PREMISSAS ADOTADAS

Como de modo geral ocorre nos métodos de dimensionamento existentes e €
corroborado por ARTAN et al (2001), tomou-se por premissa bdsica que nenhuma
biodegradagdo ocorre nas fases de sedimentagdo, de descarga e de repouso, restringindo-se a
conversao bioldgica do substrato as fases de enchimento e de aeracdo. Uma vez que estas
duas fases podem apresentar superposi¢do parcial ou mesmo total, define-se, para efeito do
dimensionamento do reator como tanque de aeracdo, a fase de reacdo, cujo tempo 7z de
duracdo se estende desde o inicio da fase de enchimento até o fim da fase de aeracao.

Admite-se como premissa, portanto, que, em cada ciclo, o consumo do substrato pela
biomassa sé ocorre ao longo do tempo #z de reagao.

A fase de repouso consiste, de fato, em uma reserva de seguranca de tempo. Dela
podera vir a langcar mado o operador da estacdo de tratamento, caso seja por ele constatada a
necessidade de aumentar o(s) tempo(s) de duracdo de uma ou mais outras fases (reagdo,
sedimentacdo ou descarga).

O aumento da duracdo da fase de reacdo s6 poderia ser demandado pela aeracgdo,
nunca pelo enchimento. Mas, ao se adotar a premissa de que a acdo da biomassa € restrita ao
tempo de reacgdo, estd-se, indiretamente, introduzindo uma larga margem de seguranga no que

tange ao célculo do processo de biodegradacdo do substrato. Com efeito, a atividade dos
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microrganismos, longe de cessar em ambiente andxico, ou mesmo anaerdbio, mantém-se
bastante intensa sem aeracdo por periodos mais prolongados do que duram somados os
tempos ts de sedimentacdo e fp de descarga. Qualquer necessidade de incremento em fg,
portanto, pode ser considerada com probabilidade desprezivel de concretizacgao.

Desde que € geral a adog¢do da premissa de que a biodegradacdo sé ocorre durante o
tempo fz de reacdo, a previsdo, por parte do projetista, da fase de repouso se justifica tao
somente em funcao da larga imprecisdo com que por ele foi estimado o volume V; (e a altura
H;) da zona de lodo. De fato, recordando-se que se calcula H; ao término da fase de
sedimentacdo (portanto apés haver o lodo sedimentado por tempo igual a ts) e s6 se vem a
remover a camada inferior do liquido clarificado da zona de carga no final da fase de
descarga, portanto fp apds completado zs, conclui-se que a interface lodo-clarificado ja terd
sedimentado, ao se retirar a tltima camada de liquido clarificado, durante zs + 7, encontrando-
se abaixo da altura H; calculada. Isto, evidentemente, caso a altura percorrida pela interface
ao longo de 7p seja muito maior que o erro contido no calculo de H;. Como normalmente nao
se pode afirmar que o seja, em decorréncia da natureza empirica (por vezes quase aleatdria)
do método de célculo usado, € inserida no dimensionamento a fase de repouso, uma reserva
de seguranca.

Esta reserva de seguranga, em verdade, ¢ uma margem adicional (adotada por alguns
projetistas) que vem se somar a outra (adotada por quase todos). A outra citada € a zona de
transi¢do, que decorre de uma redugdo Hp (altura da zona de transi¢do) aplicada sobre a altura
Hp da zona de carga. Assim, a zona de transicdo regularmente utilizada é, na pratica, um
volume roubado a zona de carga, como conseqiiéncia da necessidade de se estabelecer um
afastamento minimo entre a superficie inferior da zona de carga e a interface lodo-clarificado.
Tal distanciamento visa a prevenir o indesejado arraste do lodo na fase de descarga e sua fuga
no efluente tratado.

Muito embora a existéncia da altura Hr entre o fundo da zona de carga e a interface
lodo-clarificado seja inquestionavelmente indispensdvel, ndo € preciso que ela se constitua em
uma reducdo da altura Hg, como normalmente se faz. Caso a precisao do célculo da altura H;,
da zona de lodo torne confiavel o resultado obtido, ndo havera ébice a exclusdo da zona de
transi¢do, como uma diminuicao da zona de carga, do processo de dimensionamento do reator
considerado como decantador final.

Considerando-se que o método proposto, por possuir natureza totalmente racional, é
capaz de estimar a altura H; da zona de lodo com precisao determinada pela correcdo dos

valores usados dos parametros de cdlculo inseridos no modelamento matemadtico a ele
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pertencente, decidiu-se pela eliminac@o destas duas margens de seguranca: a fase de repouso e
a zona de transicdo. E bom repetir que , em verdade, a zona de transi¢io ndo deixa de existir,
mas sim passa a se constituir em um volume que invade paulatinamente a zona de lodo ao
longo do tempo 7p de descarga, a medida que, simultaneamente, a interface lodo-clarificado
sedimenta e a superficie do liquido clarificado se desloca para o fundo da zona de carga, que
vai sendo esvaziada. Neste método, entdo, a exemplo da fase de repouso, a zona de transicdo
ndo é tomada em conta. Na pratica, no entanto, ela naturalmente se estabelece como resultado
da sedimenta¢do do lodo durante o tempo ¢, de descarga.

Isto posto, a titulo de resumo, apresenta-se a seguir a pequena lista das premissas
basicas de célculo adotadas por este autor:
e A atividade biolégica em cada ciclo € restrita ao tempo 7 de reagao.
e tempo t¢c de duracdo total do ciclo € igual a soma dos tempos tg de reagdo, rs de

sedimentacdo e 7 de descarga:

tc(h) = tr(h) + ts(h) + tp(h) 4.1)

e A altura Hy total do reator € igual a soma das alturas Hp da zona de carga e H; da zona de

lodo:

Hr(m)=Hp(m) + Hi (m) (4.2)

4.2, O REATOR EM BATELADAS COMO TANQUE DE AERACAO

As duas unicas particularidades que se pode observar no ambito da abordagem e do
tratamento dispensados pelo autor ao reator em bateladas enquanto reator bioldgico
empregando o processo dos lodos ativados, portanto como tanque de aeragcdo, nao sdo, em
verdade, privativas do método de dimensionamento que aqui se propde. A primeira delas
consiste na correcdo efetuada na massa de organismos ativos, em decorréncia da primeira
premissa bésica adotada: como a atividade dos microrganismos em cada ciclo se restringe ao
tempo #g de reacdo (uma fragdo do tempo 7¢ de duracio do ciclo), é necessdrio um incremento
na biomassa presente no sistema que a torne capaz de degradar a massa de substrato afluente a
uma taxa maior que aquela admitida no modelamento matematico do processo, qual seja, a

massa de substrato afluente durante um dia sendo degradada durante um dia. A segunda
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decorre da decisao do autor de adotar, para o dimensionamento do reator como tanque de
aeracdo, o método baseado no parametro idade do lodo apresentado no capitulo anterior. Em
ambos os casos, os procedimentos utilizados sdo simplesmente aplicacdes diretas de
proposic¢des de outros autores, nao havendo aqui qualquer nova contribuicao.

O dimensionamento do reator como tanque de aeracdo, assim, se fard conforme ja
relatado no item 3.1, sendo conhecidos a vazdo Q tratada, as concentracdes S, de carga
organica afluente, Xr de sélidos fixos afluentes, as constantes de processo b, k e Y, os tempos
tc de duragdo do ciclo e tg de reacdo, e sendo adotadas a idade do lodo &¢ e a concentracdo X
de sdlidos em suspensao totais no reator, mediante a aplicacao sucessiva das equagdes (3.29),
(3.21) e (3.20). Esta tultima fornecerd a massa MX,¢c de organismos ativos necessdria para
degradar todo o substrato afluente, sendo ininterrupta a atividade daqueles organismos.

A massa MX, capaz de fazer o mesmo na fragdo #g / t¢ do tempo total sera:

tc [h]
MX, [kg] = MXyc [kg] . ———
4.3)
tr [h]

Determinada MX,, o dimensionamento pode prosseguir com o emprego seqiiencial

das equagoes (3.34), (3.35), (3.38), (3.39) e (3.40).

4.3. O REATOR EM BATELADAS COMO DECANTADOR FINAL

Uma vez que se tenha estabelecido a desejada concentracdo X de sélidos em
suspensdo totais no reator, € conhecida a concentragdo de soélidos inicial do lodo na
sedimentacdo em batelada.

Lancando mao das equacdes (3.46) a (3.50) propostas por Von SPERLING &
FROES (1998), este autor consolidou-as todas em uma s6. Através dela pode-se estimar a
velocidade Vg de um lodo, desde que sejam conhecidos seu indice volumétrico do lodo IVL e

sua concentracgdo X de sélidos, como se segue:

(1,952 . IVL[mL/g] + 0,04 . X[mg/L] . IVL" [mL/g]). 107
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Vg [m/h]=10,79 . e 4.4)

Nao ¢ suficiente, no entanto, conhecer a velocidade Vs de sedimentacdo da interface
clarificado-lodo quando a concentracdo de s6lidos naquele plano é X para se estimar com
seguranca a posicdo em que se encontra a interface apés um tempo fs de sedimentaco. E
necessario saber por quanto tempo a interface permanece com X e Vs, ou seja, € necessario
conhecer o ponto definido pelo par ordenado (t, ; H,) mostrado na Figura 3.2. Adiante o
autor apresenta como € possivel determinar este ponto.

E sabida a altura Hr dtil total do reator (e assim, a altura total da coluna de
suspensdo), adotada em funcdo do sistema de aeracdo escolhido. Também se sabe que, no
instante ¢, (Figura 3.2), a concentracdo X inicial de s6lidos (que vinha ascendendo do fundo
desde o inicio do processo de sedimentacdo, a velocidade constante V,) alcanca a interface
(que , com concentragdo X de sélidos, vinha descendendo do topo da coluna, também desde o
inicio do processo de sedimentagdo, a velocidade constante V). Portanto, ao longo do tempo
1, as distancias percorridas pela interface (com concentragdo X inicial, que sedimentou a
velocidade Vi) e pela concentracdo X inicial (que ascendeu a velocidade V4) somam a altura
Hr total.

Pode-se, entdo, afirmar:

Vs [m/h] .t [h] + V4 [m/h] . t; [h] = Hr [m] 4.5)

Decorre:

Hry [m]

12 [h] = (4.6)
Vs [m/h] + Va [m/h]

A velocidade Vg de sedimentac@o pode ser estimada com o uso da equagdo (4.4). A
velocidade V, ascencional, por sua vez, conforme registrado no item 3.3, € igual a velocidade
U descendente do liquido devida a recirculacdo do lodo, na sedimentagdo continua, quando a
camada limitante tem concentracao de sélidos igual aquela que ascende, na sedimentacdo em

batelada.
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Pode-se obter graficamente a velocidade V4 ascencional de X através dos seguintes

procedimentos, que serdo melhor compreendidos se sua leitura for acompanhada da

observagao da Figura 3.4:

Aplica-se a equagdo (4.4) sucessivamente a uma série de concentracdes de sélidos X;,
determinando-se as respectivas velocidades V; de sedimentacdo do lodo, cujo IVL é
conhecido;

Multiplica-se cada velocidade V; pela concentracio de solidos X; correspondente,
calculando-se os fluxos de s6lidos por gravidade Gg;, conforme a equacao (3.63);
Plotam-se os pontos (Xi ; Gg;) e constrdi-se a curva dos fluxos de sélidos por gravidade do
lodo em estudo;

Traca-se a tangente a curva construida, no ponto correspondente a concentra¢io X inicial e
lé-se, na intercepcdo desta tangente com o eixo das ordenadas, o fluxo de sélidos total Gr
da camada limitante com concentracdo X de sélidos;

Subtrai-se de Gr o valor da ordenada (correspondente ao fluxo de sélidos por gravidade
Gs da camada limitante com concentracio X de sdlidos) do ponto tangenciado,
determinando-se o fluxo de sélidos por recirculacdo Gy daquela camada limitante, de
acordo com a equacao (3.78);

Divide-se G por X e, como se depreende da equagdo (3.80), determina-se a velocidade U
descendente devida a recirculagdo. Conseqiientemente, tem-se V4, que possui 0 mesmo
modulo que U.

Também é viavel estimar analiticamente a velocidade V, ascencional de X, conforme

Se€ passa a mostrar.

Denominando-se por U a velocidade descendente devida a recirculacio na

sedimentacdo continua, Q a vazdo tratada, Qg a vazdo de recirculacdo, R a razdo de

recirculacido e A a drea superficial do decantador, € certo, no processo continuo de

sedimentagio, que:

Ok [m’/h]
U [m/h] = 4.7)
A [m?]

Recorrendo-se a equagdo (3.72):

R [adimensional] . Q [ m’/h ]
U [m/h] = (4.8)
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A [n]

Porém, nas condicdes criticas de carregamento do decantador, tem-se:

Q [m’/h]
= Vs [m/h] (4.9)
A [m’]

Logo, lembrando-se também que U e V4 t€ém 0 mesmo mddulo:

Va [m/h] = R [adimensional] .Vs [m/h] (4.10)

A equagdo (4.10), que se acaba de deduzir, demonstra que, durante a sedimentacdo
em batelada, a velocidade V4 ascensional da concentragao X de um lodo ¢ igual ao produto da
velocidade Vg de sedimentacdo deste lodo, com esta mesma concentracdo X, pela razao de
recirculacdo para a qual, na sedimentacdo continua, a camada limitante possui concentragdo X
de solidos. Aparentemente, esta relacdo ndo fora antes descoberta, constituindo-se em
contribuicao original deste trabalho.

Considere-se, agora, a equacdo (3.81) proposta por Von SPERLING & FROES

(1998) para a determinacdo do fluxo Gy de solidos total da camada limitante:

Ok [m’/h]
Grlkgm’.h] =p . (——— ) 1 (3.81)
A [m?]

Dela se pode extrair:
R [adimensional] . Q [m3/h]

Gr[kg/m’.h] =p . ( )4 (4.11)
A [m’]

Gr [kg/mz.h] =p . (R [adimensional] . Vs)? 4.12)

Tomando-se a equagido (3.66):
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Gr [kg/m’.h] = (X [mg/L] .Vs [m/h] + X[mg/L] .U [m/h]) .10 [kg .L/img .m’] (3.66)
Substituindo-se U por Vy:
Gy [kg/m’.h] = (X [mg/L] .Vs [m/h] +X[mg/L] .Va [m/h]). 1077 [kg .L/mg .m’] (4.13)
Combinando-se com a equacdo com a equacao (4.10):
Gr [kg/m*.h] = X [mg/L] . Vs [m/h] . (1 + R [adim]) .10~° [kg .L/mg .m’]  (4.14)

Substituindo-se este valor de Gr na equacdo (4.12) e modificando-se o arranjo dos

termos:

p . (R [adim.] . Vs [m/h])? [mg .m’]
R [adim.] = -1 4.15)
X [mg/L] . Vs [m/h] . 1077 [kg . L]

Com base nos valores de p e g determinados por Von SPERLING & FROES (1998),

este autor estabeleceu as equacdes seguintes, que fornecem estes coeficientes em funcdo do
IVL:

p =100,93 . (IVL [mL/g])~*° (4.16)

g =0,60.(IVL [mL/g])"""¢ 4.17)

Calculados os valores dos coeficientes p e g através da aplicac@o das equagdes (4.16)
e (4.17), pode-se determinar, por tentativas sucessivas, o valor de R que satisfaz a equagdo
(4.15) e, em seguida, estimar o valor da velocidade V4 ascencional da concentracdo X na
sedimentacdo em batelada, usando-se a equagao (4.10).

Seja estimada a velocidade V, gréafica ou analiticamente, a subseqiiente aplicacao da
equacdo (4.6) fornece diretamente o valor desejado do tempo 7,.

Fazendo-se o tempo tg de sedimentacdo igual a 7, ter-se-4 a eficiéncia mdxima na

sedimentac¢do, uma vez que se estard aproveitando na totalidade o tempo durante o qual a
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interface clarificado-lodo sedimenta a velocidade mdxima. Trabalhando-se nesta condi¢@o

Otima, tem-se:

Hr [m]
ts [h] =
(4.18)
Vs [m/h] + V4 [m/h]
A altura Hp da zona de carga serd igual a distancia percorrida pela interface durante
ts:

HB [m] = VS [m/h] . ts [h] (4.19)

A altura H; da zona de lodo, por seu turno, medira:

Hy [m] =V, [m/h] . ts [h] (4.20)

Dividindo-se a equagdo (4.20) pela equagdo (4.19):

Hp [m] Vu [m/h]
(4.21)
Hg [m] Vs [m/h]
Substituindo V4 por seu valor dado pela equagdo (4.10):
H; [m] R [adimensional] . Vs [m/h]
(4.22)
Hg [m] Vs [m/h]
Hy [m]

= R [adimensional]

(4.23)
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Hpg [m]

ARTAN et al (2001) afirmam que a razdo entre o volume V; da zona de lodo e
volume V3 da zona de carga é compardvel a razdo R de recirculacdo do lodo no sistema de
fluxo continuo, exatamente o que demonstra a equacao (4.23). Portanto, a altura H; da
zona de lodo também pode ser calculada por:

H; [m] = R [adimensional] . Hp [m]
(4.24)

Ou entdo, a partir da equacdo (4.2), por:

Hy [m] = Hy [m] — Hg [m] (4.25)

Caso a unidade de tratamento disponha de um sistema adequado de remogdo de
clarificado, serd evitado o arraste de lodo durante a descarga quando for garantida uma
distancia minima entre a camada de liquido clarificado que € retirada e a interface clarificado-
lodo. Esta é a altura Hy de transi¢do, aqui considerada uma fracdo da altura H; da zona de
lodo.

Von SPERLING (2001) indica para Hr (considerada por ele, como pelos demais
autores, uma fracdo da altura Hz da zona de carga) um valor correspondente a de 10% a 20%
de Hp. Neste trabalho Hy € tomado igual a 15% de Hp, respeitando-se um limite minimo de
0,25 m, e admite-se, por seguranca, que a velocidade Vy média de sedimentacdo da interface
durante a fase de descarga € igual a média aritmética das velocidades Vs e Vy de
sedimentacdo do lodo, respectivamente, com as concentragdes X inicial e X, média alcancada
ao fim da fase de descarga, quando a interface clarificado-lodo dista (Hy — Hg - Hr) do fundo.
A segurancga deste critério reside em que a real velocidade média de sedimentacdo da interface
serd intermedidria entre Vs inicial e a correspondente a concentracdo de sélidos presente na
interface ao fim de f#p, enquanto que a concentracdo Xy, média de todo o lodo no mesmo
instante serd sempre maior que a vigente na interface. E razodvel, portanto, esperar que a
velocidade Vr adotada nos célculos serd um tanto menor que a velocidade média real de
sedimentacdo da interface ao longo do tempo 7, de descarga.

Assim, se impord que Hp seja igual ao maior dos valores calculados pelas duas

equagdes seguintes:

Hp [m] = 0,15 . Hg [m] (4.26)
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Hp [m] = 0,25 [m] (4.27)

A concentragdo Xy, valerd, entdo:

X [mg/L] . Hy [m]

Xy [mg/L] = (4.28)
Hy [m] —Hpg [m] - Hp [m]

Conhecida Xy, pode-se estimar a velocidade V), empregando-se a férmula (4.4):
(1,952 . IVL [mL/g] + 0,04 . Xy [mg/L] . IVL" [mL/g]) .
107°
Vu [m/h]=10,79 . e 4.4)

E a velocidade Vy valera:

Vs [m/h] + Vi [m/h]
Vi [m/h] = (4.29)

O tempo ?p de descarga, portanto, sera:

Hp [m]
tp [h] = —— (4.30)
Ve [m/h]

Conhecendo-se o tempo tc de duracdo do ciclo, pode-se calcular o tempo tg de reacao

e o volume Vp da zona de carga:
tr [h] =tc [h] -ts [h] - tp [h] (4.31)
Q [m’/d] . tc [h]

Vg [n’] = (4.32)
24 [h/d]
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A area superficial do reator serd dada por:

Vi [m’]
Am’]=—— (4.33)
Hpg [m]
E os volumes V; da zona de lodo e V util total do reator serao:
Vi [m’] =A [m’] . Hy [m] (4.34)
VIim'] = Vg [m'] + Vi [m’] (4.35)
Ficam, assim, completamente equacionados o funcionamento e a operagao do reator

em bateladas como decantador final, ou seja, as fases de sedimentacdo e de descarga deste

reator ficam perfeita e totalmente modeladas, segundo critérios racionais.

44. CONSOLIDACAO DO METODO PROPOSTO

Observando-se o que € apresentado nos itens 4.2.e 4.3. anteriores, constata-se que,
em funcao da cinética do processo de degradacgdo bioldgica e da concentragdo de X de sélidos

no reator com a qual se deseja opera-lo, o volume V titil total do reator é determindvel pela

equacao (3.40):
MX [kg] [m’/L]
Vim]= —— 107, (3.40)
X [mg/L] [kg/mg]

Igualmente, este mesmo volume V pode ser calculado, com base no estudo do reator
enquanto decantador secunddrio e no tempo #¢ de duracao total do ciclo, mediante a aplicagcdo

da equacao (4.35):

V [m’] = Vg [m’] + Vi, [m’] (4.35)
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Ora, tratando-se de um mesmo reator, o volume util devera ser o mesmo, calculado
por um e outro meios. Isto significa que, definida a concentracio X de sdlidos em
suspensao no reator durante a fase de aeracdo, a adociao do tempo /¢ de duracio total
do ciclo deixa de ser arbitraria, e vice-versa: para cada valor de X, havera apenas um
valor de 7 estabelecendo um par ordenado correspondente a um ponto pertencente a
uma curva que se constitui no lugar geométrico dos pontos de operacao possivel do
reator. Somente nos pontos pertencentes a tal curva é viavel a operacdo em regime
permanente de uma reator em bateladas. O autor ndo logrou encontrar na literatura técnica
disponivel qualquer referéncia a esta relagdo biunivoca por ele deduzida.

Considerando-se fixado o valor de X e admitindo-se a variacdo de #¢, analisem-se 0s
dois caminhos para a determinagdo de V.

Tome-se, primeiro, o reator como tanque de aeracdo. Substitua-se, na equacao (4.3)

o valor de ¢ dado pela equagao (4.31):

MXuc [kg] . tc [h]

MX, [kg] =
(4.36)
tc[h] - ts[h] -tp [h]

Como #¢ € a Unica varidvel independente considerada, pode-se substituir, em (4.36), a

soma fs + fp por uma constante g :

g/[h]=ts[h] +1tp[h] 4.37)

MXyc [kg] . tc [h]

MXy [kg] =
(4.38)
tc[h] - g [h]

Como visto anteriormente:

MXg [kg] = f [adimensional] . b [d']]. Oc [d] . MX4 [kg] (3.34)
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Igualando-se a uma constante j os fatores do segundo membro de (3.34) que

independem da varidvel f¢ independente admitida:

j [adimensional] = f [adimensional] . b [d'l] . Bc[d] (4.39)

Combinando-se as equagdes (4.39), (3.34) e (4.38):

MXg [kg] = j [adimensional] . MXac [kg] . tc [h]

(4.40)
tc [h] - g [h]

Tomando-se a equacao (3.35):

MXy [kg] = MX, [kg] + MXg [kg]
(3.35)

Entao, considerando-se (4.38), (4.40) e (3.35), tem-se:

MXy [kg] = (1 + j[adimensional]). MXac [kg] . tc [h]

(4.41)
tc[h] - g [h]

Definindo-se a constante r:
rlkg] =( 1+ j[adimensional]). MXac [kg]

4.42)
Ou:

rlkg] = (1 + f[adimensional] . b [d']]. Oc [d] . MXac [kg]
(4.43)

E substituindo-se em (4.41):



(4.44)

(3.39)

(4.45)

(4.46)

(4.47)

rlkgl. tc [h]

MXV[kg] =

tc[h] - g [h]

Conforme (3.39):

MX [kg] = MXy [kg] + MX¢ [kg]

Logo:

r[kgl . tc [h]
MX [kg] = + MXr [kg]

tc[h] - g [h]
Voltando-se a equagao (3.40) com os valores da equacdo (4.45):

r[kgl . tc [h] MXr [kg] [m’/L]
Vim']={ + }.10°

(tc[h] - g [h]). X [mg/L] X [mg/L] [kg/mg]
Definindo-se as constantes VXre VXyc:

MXp [ke] [m’/L]
VXp [] = 10°

X [mg/L] [kg/mg]

r[kg] [m’/L]
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VXye[m'] = — . 10°
(4.48)
X [mg/L] [kg/mg]

(1 +f[adim.] . b [d"]. 6c[d]). MXac [kg]
VXyc [m’] =

(4.49)
X [mg/L] . 107 [kg . L/img . m’]

Verifica-se, observando-se a equacgdo (4.47), que VX € igual a divisdo da massa
MXr de sélidos em suspensdo fixos no reator pela concentragdo X de sélidos em suspensdo
totais no reator. VXp, entdo, corresponde a fracdo do volume V titil total do reator ocupado
pela suspensdo dos sélidos fixos com concentracdo X. O volume VXr somado ao volume
VXy ocupado pela suspensao dos sélidos voldteis a concentracdo X totaliza o volume V til
total do reator.

Considerando-se, em seguida, as equagdes (4.49) e (3.34), € notdvel que, em
(4.49), o numerador do segundo termo ¢ igual a massa MXyc de sélidos em suspensao
voléteis no reator quando a atividade depuradora dos microrganismos € continua. VXyc
portanto, € o volume da suspensdao dos sélidos em suspensdo voldteis no reator, com
concentracdo X, quando a biodegradacdo do substrato é continua. Portanto, a soma dos
volumes VXr e VXyc corresponde ao volume ttil do tanque de aeragdo do sistema de
operacdo continua que funciona com concentragdo X de sélidos em suspensao totais.

Combinando-se entdo, (4.47), (4.48) e (4.46), deduz-se a equagdo derivada do

processo de depuracdo biolégica que fornece o volume V 1util total do reator:

VXve [m'] . tc [h]
Vim'] = + VXp [m']

(4.50)
tc[h] - g [h]

Veja-se, agora, o reator como decantador final. De acordo com as equacdes (4.32), (4.34) e

(4.33):

Q [m/d] . tc [h]



Vg [m] =
(4.32)
24 [h/d]
Vi [m’] = A [m’] . Hy, [m]
(4.34)
Vg [m’]
A [m?] =
Hg [m]
Entao:
Vg [m’]
Vi [m’] = . Hy[m]
Hgp [m]

Q [m/d] . tc [h]

Vifm’] =
24 [h/d] . Hg [m]
Substituindo-se, de (4.32) e (4.52) em (4.35):

Q [m/d] . tc [h] Q [m/d] . tc [h]

. Hp [m]

Vm’] = +
(4.53)
24 [h/d] 24 [h/d] . Hg [m]
Q[m’/d] Hy [m]
V [m'] = (1 +
(4.54)
24 [h/d] Hp [m]

Definindo-se a constante z:

Q [m’/d] Hy [m]
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(4.33)
4.51)
(4.52)
. Hp [m]
) . tc [h]
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z [m'/m] = s — )
(4.55)
24 [h/d] Hpg [m]

Conclui-se que, em fun¢ao do processo de sedimentagdo, o volume V 1til total do

reator €:

V[m’] =z [m’/h] . tc[h] (4.56)

Convergindo os dois caminhos estudados para a determinacdo do volume V,

igualam-se os dois segundos termos das equagdes (4.50) e (4.56):

VXve [m'] . tc [h]

+ VXp [m’] = 7 [m’/h] . te[h] (4.57)
tc[h] —g [h]

(VXve+ VXp+g.2) [m’] . tc [h] —z [m'/h] . (tc [h]) = VXp [m’] . g[h] =0  (4.58)

Denominando-se o coeficiente de z- e o termo independente da equagdo (4.58),

respectivamente, por s € w:

s [m’] = VXvye [m’] + VXr [m’] + g [h] .z [m'/h] (4.59)

w[m’ . h] =-VXg [m’].g [h] (4.60)

Substituindo-se de (4.59) e (4.60) em (4.58), multiplicando-se esta ultima por (-1) e

rearranjando seus termos:
z[m’/h] . (tc [h]) = s [m] . te [h] +w [m’ . h] =0 (4.61)
Embora matematicamente haja duas solugdes possiveis (as raizes desta equagdo),

fisicamente apenas a maior das duas € vidvel, pois a menor corresponde a um tempo t¢ menor

que s + tp, o que € impossivel. Assim, t¢c € dado por:
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s[m’] +{(s[m’]F -4 .z [m'/h] . w [m’.h]}>
tc[h] = (4.62)
2.z [m /]

Este autor sugere que o dimensionamento de reatores bioldgicos por lodos ativados
de operagdo seqiiencial em bateladas seja feito aplicando-se o método racional por ele aqui
desenvolvido. Para tal apresenta, adiante, um roteiro de dimensionamento que pode ser

seguido pelo projetista.

PROTOCOLO PARA DIMENSIONAMENTO DE REATORES EM BATELADAS
PELO METODO RACIONAL DE RAFAEL

a)  Devem ser conhecidos os dados e parametros basicos de projeto:

vazao Q tratada [ m’/d I;

e concentragdo S4 de carga organica no afluente, expressa em DBOs [mg/L];
e concentragdo Xr de s6lidos em suspensdo fixos no afluente [mg/L];

e indice /IVL de volume do lodo [mlL/g];

® taxa k de remocao de carga organica [L/mg . d];

e coeficiente Y de producdo celular [adimensional];

e taxa b especifica de respiracdo endégena [d'];

e fracdo fdificilmente biodegraddvel da biomassa [adimensional],

b)  Devem ser adotados os seguintes elementos:

e parametro idade do lodo 6 [d];
e concentragdo X dos sélidos em suspensao totais no reator [mg/L];

e altura Hr util total do reator [m];

c)  Estima-se a velocidade de Vy de sedimentacdo do lodo com concentracdo de sdlidos X:
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-(1,952 . IVL[mL/g] + 0,04 . X[mg/L] . IVL"’ [mL/g]). 10"
Vs [m/h]=10,79 . e 4.4)

d) Calculam-se os parametros p € g:

p =100,93 . (IVL [mL/g])~*° (4.16)

q =0,60. (IVL [mL/g])""° 4.17)

e) Calcula-se, por tentativas sucessivas, a razdo R de recirculagdo para a qual, na

sedimentacdo continua, a camada limitante tem concentracao X de sélidos:

p. (R [adim.] . Vs [m/h])? [mg .m’]
R [adim.] = -1 (4.15)
X [mg/L] . Vs [m/h] . 1077 [kg . L]

f)  Estima-se a velocidade ascencional da concentracdo X :

Va [m/h] = R [adimensional] .Vs [m/h] (4.10)

g)  Determina-se o tempo ¢ de duragdo da fase de sedimentacao:

Hy [m]
ts [h] =

(4.18)
Vg [m/h] +Vy [m/h]

h)  Determinam-se as alturas Hp da zona de carga e H; da zona de lodo:

Hpg [m] = Vs [m/h] . ts [h] 4.19)

Hy [m] = Hy [m] —Hpg [m] (4.25)

1)  Fixa-se a altura Hr da zona de transi¢do igual ao maior dos dois valores calculados por:
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Hp [m] = 0,15 . Hg [m] (4.26)

Hp [m] = 0,25 [m] (4.27)

) Calcula-se a concentragdo Xy média de sélidos do lodo ao final da fase de descarga:

X [mg/L] . Hy [m]

Xu [mg/L] = (4.28)
Hrp [m] —Hpg [m] - Hp [m]

k) Estimam-se as velocidades V), de sedimentacdo do lodo com sua concentracio Xy

média ao final da fase de descarga e Vy média da interface durante a fase de descarga:

(1,952 . IVL [mL/g] + 0,04 . Xy [mg/L] . IVL"® [mL/g]) .
10°°
Vu [m/h] = 10,79 . e 4.4)

Vs [m/h] + Vi [m/h]
Vi [m/h] = (4.29)

1) Determina-se o tempo tp de descarga:

Hp [m]
tp [h] = ——— (4.30)
Vi [m/h]

m) Estima-se a concentra¢do S de carga organica no reator (e no efluente tratado), expressa

em DBOs solavel:

I+ b[d"]. 6 [d]
S [mg/L] = 3.29)
k [L/mg.d] .Y [adimensional]. B¢ [d]
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n)  Calcula-se a massa de substrato removida diariamente:

AMS [kg] Q [m’/d] . (Sa [mg/L]—S[mg/L])

(3.21)
At [d] 10° [mg.m’ /kg . L]

0) Estima-se a massa MX,c de organismos ativos requerida no interior do reator, para

degradar a massa de substrato afluente, agindo continuamente:

Y [adimensional] . G¢ [d] AMS [kg]
MXyc [kg] =

(3.20)
1+ b[d']. 6 [d] At [d]

p)  Estima-se a massa MXr de sélidos em suspensiao fixos no reator:

[kg/mg]
MXg [kg] = Q [m/d] . Xp [mg/L] . 107> . ———— @ [d] (3.38)
[m’/L]

q) Calculam-se os volumes VXp (ocupado pelos sélidos em suspensdo fixos com
concentracdo X) e VXyc (correspondente aquele ocupado pelos sélidos em suspensdo

voléteis requeridos na atividade continua, com concentracdo de s6lidos X):

MXp [kg] [m’/L]
VXp [m] = . 10°

(4.47)
X [mg/L] [kg/mg]

(1 + f[adim.] . b [d"]. 6c[d]). MXac [kg]



VXyc [m'] =

(4.49)
X [mg/L] . 10° [kg . L/mg . m3]

r) Determinam-se os coeficientes g, z, s € w:

g/h]=ts[h] +tp[h]

Q [m'/d] H; [m]
z [m/h] = . d +

(4.55)
24 [h/d] Hpg [m]
s [m’] = VXvye [m’] + VXp [m’] + g [h] .z [m'/h]
wm’ . h] =—VXg [m']. g [h]

s)  Calcula-se o tempo #¢ de duragao do ciclo:

s [m’] + {(s [m']P -4 .z [m'/h] . w [m’.h]}*
tc [h] =

2.z [m /]

t) Determina-se o tempo tz de reagao:

tr [h] =tc [h] -ts [h] -tp [h]
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(4.37)

4.59)

(4.60)

(4.62)

(4.31)

u) Calculam-se as massas MX, de organismos ativos no reator, MXg de residuo endégeno

no reator, MXy de sélidos em suspensdo volateis no reator e MX de sélidos em

suspensao totais no reator:

tc [h]
MXy [kg] = MXac [kg] . —
4.3)
tr [h]
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MXg [kg] = f[adimensional] . b [d_]] .0 [d] . MX}4 [kg] (3.34)
MXy [kg] = MXy [kg] + MXEg [kg] (3.35)
MX [kg] = MXy [kg] + MXp [kg] (3.39)

v)  Calculam-se os volumes V ttil total do reator e V da zona de carga:

MX [kg] [m’/L]
Vim]= — 107 (3.40)
X [mg/L] [kg/mg]

Q [m'/d] . tc [h]
Vg [m’] = (4.32)
24 [h/d]

w)  Determina-se a drea A superficial do reator:

Vg [m']
Am’]=—— (4.33)
Hpg [m]
x)  Calculam-se os volumes V; da zona de lodo e V util total do reator:
Vi [m’] =A [mP] . Hy, [m] (4.34)

V [m’] = Vg [m’] + Vi [n] (4.35)

y)  Comparam-se os valores calculados de V através das equacdes (3.40), no item (v), e

(4:35), no item (x). Estes valores deverdo poder ser considerados iguais.

Encerrando-se a apresentacdo do método proposto, segue-se o exemplo do
dimensionamento de um reator em bateladas para tratar esgoto doméstico, cujas principais

caracteristicas se seguem:
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e vazdo tratada: Q = 8 640 m’/d = 100 L/s;

e concentragdo de carga organica no afluente, expressa em DBOs: Sy = 250 mg/L;
e concentragdo de s6lidos em suspensdo fixos no afluente: Xp= 50 mg/L;

¢ indice de volume do lodo: IVL = 150 mL/g;

e taxa de remocao de carga organica: k = 0,027 L/mg . d,

e coeficiente de producao celular: Y = 0,6;

e taxa especifica de respiracdo endégena: b = 0,06 d”';

e fracdo dificilmente biodegraddvel da biomassa: f' = 0,2;

Neste dimensionamento foram adotados:

e jdade do lodo: 8- = 28 d,;
e concentragdo de s6lidos em suspensao totais no reator: X =2 500 mg/L;

e altura util total do reator: Hr= 5,0 m;

Os célculos vém a seguir:

e estimativa da velocidade Vg de sedimentacdo do lodo com concentracdo de sdlidos X:
(1,952 . 150 + 0,04.2 500 .150% ). 107"
VS =] 0, 79 . e

Vs =2,37 m/h

calculo da razdo R de recirculagdo para a qual a concentragao de sélidos na camada

limitante é X:

p=10093.150 % =824

g =0,60.150%%° = 0,69

824.(2,37.R) %"
R = -1




2500.2,37. 107
R =233.R* .1
R =0,46
estimativa da velocidade ascencional da concentraciao X de sé6lidos:
Va =046 . 2,37 = 1,09 m/h
determinacao do tempo ¢ de duracdo da fase de sedimentagao:
5,00

ts = =145h=1he 27 min.
2,37 + 1,09

determinacdo das alturas Hp da zona de carga e H; da zona de lodo:

Hy=237.145=3,44m
adotou-se Hp = 3,40 m

Hp =5,00 - 3,40 = 1,60 m

fixacdo da altura Hr da zona de transi¢do:

Hr =0,15.3,40=051m

Hr =025m

adotou-se Hr = 0,50 m

calculo da concentracdo X), média de s6lidos do lodo ao final da fase de descarga:

2500. 5,00
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Xy = =11 364 mg/L
5,00 - 3,40 - 0,50

estimativa das velocidades V), de sedimentacdo do lodo com sua concentragdao X, média

ao final da fase de descarga e Vy média da interface durante a fase de descarga:

(1,952 . 150 + 0,04 . 11 364 . 150 *° . 1077

Vu =10,79. ¢
Vu = 0,03 m/h
2,37 + 0,03
Vi = = 1,20 m/h
2
determinacao do tempo 7p de descarga:
0,50
tp = ———— =0,42 h = 25 min.
1,20

estimativa da concentracdo S de carga organica no reator (e no efluente tratado), expressa

em DBOs solavel:

1+ 0,06. 28
S = = 6 mg/L
0,027.0,6. 28

calculo da massa de substrato removida diariamente:

AMS 8 640 . (250 - 6)
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- =2 108 kg/d
At 10°

e estimativa da massa MX,c de organismos ativos requerida no interior do reator, para

degradar a massa de substrato afluente, agindo continuamente:

0,6.28
MXyc = .2108=13214kg
1+ 0,06 .28

e estimativa da massa MXr de s6lidos em suspensdo fixos no reator:

MXp =8640.50. 1077 =432 kg

e cdlculo dos volumes VX (ocupado pelos s6lidos em suspensao fixos com concentragao X)
e VXyc (correspondente aquele ocupado pelos sélidos em suspensao volateis requeridos na

atividade continua, com concentragao de sélidos X):

432
VXp = — . 10° =173 m’
2500

(1 +02.006.28).13214
VXye = = 7062 m’
2500. 107

e determinacdo dos coeficientes g, z, s € w:

g =145+042=187h

8 640 1,60

Z=— . (1 4+ —)=529m3/h
24 3,40
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s =7062+ 173 +1,87.529=8224m’
w=173.1,87=324m.h
e cdlculo do tempo #¢ de duracgdo do ciclo:
8224 +(8224%-4.529.324)%

tc = = 15,50 h =15 h e 30 min.
2.529

e determinacdo do tempo fg de reacao:

tg =1550-1,45-0,42 =13,63 h =13 h e 38 min.

e cdlculo das massas MX, de organismos ativos no reator, MXg de residuo end6geno no
reator, MXy de sélidos em suspensdo volateis no reator e MX de s6lidos em suspensao

totais no reator:

13214 . 15,50
MX, = = 15027 kg
13,63

MXg = 0,2.0,06.28.15027 =5 049 kg

MXy =15027 + 5049 = 20076 kg

MX =20076 + 432 = 20 508 kg

e cdlculo dos volumes V ttil total do reator e Vg da zona de carga:

20 508

V= ——— . 10°=8203n’
2500



8640 . 15,50
Vg = =5580m’
24
determinac¢do da drea A superficial do reator:
5580
A= =1641m°
3,40

calculo dos volumes V; da zona de lodo e V util total do reator:

V, =1641.1,60=2626m"

V =5580+2626=8206m"

comparacao entre os valores calculados de V:

8203 m’ = 8206’

a grande proximidade entre os valores calculados demostra a corre¢ao do

dimensionamento efetuado.
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CONCLUSOES

b)

Os objetivos colimados pelo presente trabalho foram plenamente atingidos. Logrou-se
elaborar um método totalmente racional para o dimensionamento de reatores bioldgicos
por lodos ativados de operacdo seqiiencial em bateladas capaz de espelhar o
funcionamento deste tipo de unidade de tratamento de esgoto organico com fidelidade

teoricamente muito superior a de qualquer outro existente.

Foram determinadas algumas leis aparentemente inéditas que regem fenOmenos
constituintes deste processo de tratamento, cujo conhecimento aumenta o dominio sobre

ele e abre caminho para o seu estudo mais aprofundado.



c)

d)
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A aplicagdo do método proposto possibilita maior seguranca e menor labor, tanto no
desenvolvimento de projetos, quanto na verificacdo de unidades existentes, podendo

prover apoio valioso também na operacdo de reatores em bateladas.

Considera-se extremamente relevante a demonstracdo aqui feita da existéncia de uma
relacdo biunivoca entre os funcionamentos do reator como tanque de aeracdo € como
decantador final, traduzida pela interdependéncia entre a concentracdo de sélidos em
suspensao no reator e o tempo de duracdo do ciclo (ou do tempo de reacdo do ciclo),
relac@o esta sem registro direto anterior e completamente ignorada nos demais métodos

de dimensionamento.

Tao importante quanto a demonstragdo acima referida, reputa-se o desenvolvimento
feito neste trabalho do ferramental tedrico que modela com precisdo a relacdo

comprovada e o processo de sedimentacdo zonal em bateladas.

RECOMENDACOES

a)

Os modelos matematicos desenvolvidos por outros autores e que possibilitam estimar,
com base no indice de volume do lodo e em sua concentracdo de sélidos, as suas
velocidades de sedimentacdo e os seus fluxos de sélidos totais esteiam o método
desenvolvido e s@o os fatores determinantes do nivel de exatiddao deste método. A

precisdao dos resultados da aplicacio do método proposto estd na razdo direta da



85

precisao de tais modelos matematicos. O esfor¢o no sentido de buscar o aprimoramento
dos modelos matemdticos em questdo € aconselhdvel, pois sdo eles ferramentas
essenciais para tornar mais direto e simples o uso pritico da teoria da sedimentacdo

zonal e do fluxo de solidos.

b) E recomenddvel a afericio do método racional proposto mediante a operacdo
monitorada de unidades em escala real e de modelos reduzidos , bem como através da
realizacdo de ensaios em laboratério, de forma que se possa verificar o grau de

aderéncia entre este instrumento tedrico e a realidade pratica.

c) Tendo em conta a amplitude do assunto objeto desta dissertacdo e as contribui¢des
inéditas que nela se conseguiu desenvolver, sugere-se a adoc@o, por este curso de

mestrado, de uma linha de pesquisa dedicada a reatores em batelada.
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