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Ha uma forgca motriz mais poderosa que o
vapor, a eletricidade e a energia atdmica:

a vontade.

Albert Einstein



RESUMO

A Vale, maior grupo de mineragcao brasileiro, se reuniu com pesquisadores da
Universidade de S&o Paulo (USP) e com o apoio do BNDES para pesquisar sobre a
utilizacdo de micro-organismos na recuperacao de cobre de efluentes aquosos, num
projeto a ser desenvolvido na Mina do Sossego, localizada na cidade de Canad dos
Carajas/PA.
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A estratégia € utilizar microrganismos presentes na mina em questdo para
aproveitamento comercial do cobre. Nos primeiros testes foram encontrados cerca de 35
bactérias e fungos com potencial biominerador e esta sendo estudado os mecanismos
pelos quais a biomineracao ocorre. Numa segunda etapa, havera o desenvolvimento de
um processo que, com éxito, tém potencial de retorno econdémico estimado de 2.8 bilhbes

de reais, e também reducao do impacto ambiental causados pela atividade de mineracéo.

Nesse contexto, a primeira parte deste trabalho foi o estudo do equilibrio do fungo

Rhizopus Microsporus em solugéo de cobre (1), cujo modelo que melhor representa essa

biossorcao € a adsorcao. Na sequéncia, a cinética da adsorcédo do fungo foi analisada
utilizando o método da integral para avaliar qual modelo cinético teria o melhor ajuste
com os dados experimentais. E necessario enfatizar que a parte experimental foi
desenvolvida por outros pesquisadores, ja que o0 escopo deste trabalho era a
manipulacdo e interpretacdo dos dados experimentais coletados, com posterior

dimensionamento dos equipamentos.

Apos obtidas as constantes de equilibrio e os pardmetros cinéticos na primeira
parte deste trabalho, iniciou-se o modelamento de reatores. Assim, foram dimensionados
um reator CSTR singular, reatores CSTR em configuracdo cascata contracorrente e

também cascata corrente cruzada.

O estudo de equilibrio mostrou bons ajustes para as isotermas de adsorcéo de
Freundlich e principalmente a de Langmuir, indicando que o equilibrio pode ser bem

representado por essa isoterma. O estudo da cinética também apresentou resultados



satisfatorios principalmente para a cinética de pseudo segunda ordem, assim, esse

modelo cinético adotado para o modelamento dos reatores.

Para a adsorcdo de ions cobre (Il) utilizando apenas um reator CSTR, o0s
resultados mostraram que sdo necessarios volumes impraticaveis na inddstria para que
se obtenha conversdes na faixa dos 50%. Entretanto, os reatores cascata em
contracorrente alcangcaram a mesma eficiéncia com um volume 8 mil vezes inferior. Para
0S reatores cascata em corrente cruzada o volume necessario é ainda menor, da ordem
de 40 mil vezes quando comparado com um reator singular e 5 vezes menor quando
comparado com a configuracdo contracorrente. Entretanto, para este célculo, levou-se
em consideragdo uma mesma vazao massica de fungo em cada reator, e, como
necessita-se 4 reatores para tal conversdo, a vazdo massica total € 4 vezes maior

também.

Por fim, pode-se atingir conversdes superiores a 99%, com reatores em corrente
cruzada, porém necessitando 7 reatores e uma vazao sete vezes superior de biomassa
também. Portanto, ha um trade-off entre a massa de fungo utilizada e o nimero de

reatores que deve ser analisado do ponto de vista econémico.

Palavras-Chave: equilibrio, cinética, fungo, biossor¢do, CSTR, reatores em série



ABSTRACT

Vale, the Brazilian mining largest group, and University of Sao Paulo (USP) are
researching about using microorganisms in the recovery of copper from mining
wastewater with financial support of National Development Bank (BNDS). The project will
be developed in a mine called “Mina do Sossego”, located in city of Canaéd dos Carajas,

Para State, Brazil.

The strategy is applying microorganisms that inhabit the mine to recover copper.
Initially, approximately 35 bacteria and fungi with biomining potential were recognized and
it has been studied more about them and their biomining mechanisms. In a second phase,
it will be developed a process and if succeeded, it's estimated an economic return of R$

2.8 billion reais. It will also reduce the environmental impact caused by mining activity.

In this context, first part of this work was studying the equilibrium of the fungi

Rhizopus Microsporus in a copper (1) solution by which the model that best represents it,

it is adsorption. Then, the reaction kinetics was analyzed using an integral method to
evaluate which have the best fit with the experimental data. It should be emphasized that
the experimental part was developed by other researchers, since the scope of this work

was analyzing the experimental data collected with subsequent equipments design.

After obtaining the equilibrium constants and the reaction kinetic parameters, the
reactors could be studied. Thus, it has been designed a singular CSTR, CSTRs in series

with counter current configuration and also in cross current configuration.

The results for the equilibrium study showed good fits for Freundlich adsorption
isotherms and mainly Langmuir, indicating that the equilibrium can be well represented by
the Langmuir isotherm. The kinetic study also showed satisfactory results mainly for the
pseudo second-order kinetics, so this kinetic model was adopted for the design of the

reactors.

In the adsorption of copper (ll) ions using a single CSTR, the results showed that
it requires high volumes that are impractical in the industry in order to obtain conversions
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in the range of 50%. However, counter current cascade reactors reached the same
conversion with a volume 8,000 times lower. For the cross current cascade configuration,
the volume required is even lower, about 40,000 times when compared to a single reactor
and 5 times lower when compared to the counter current reactors. However, for this
calculation, it was considered the same mass flow of the biomass in each reactor, and
since it is required 4 reactors to achieve this conversion, the total mass flow of fungi is 4

times higher.

Lastly, the cross current configuration reached greater than 99% recovery with 7
reactors, but requiring mass flow of fungi 7 times higher. So there is a trade-off between
the mass of fungi and the number of reactors that should be analyzed from an economic

perspective.

Key words: equilibrium, kinetic, fungi, biosorption, CSTR, reactors in series
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1. Contextualizacéo

A Vale, maior grupo de mineragao brasileiro, se reuniu com pesquisadores da
Universidade de S&o Paulo (USP) e com o apoio do Banco Nacional de Desenvolvimento
Econdmico e Social (BNDES) para pesquisar sobre a utilizagdo de micro-organismos na
recuperacao de cobre de efluentes aquosos, num projeto na Mina do Sossego, localizada

no municipio de Canaa dos Carajas/PA.

A estratégia € utilizar microrganismos presentes na mina em questao no processo
de aproveitamento de cobre. O investimento se justifica, segundo Luiz Mello, diretor do
Instituto Tecnoldgico Vale (ITV), em entrevista a revista Isto € Dinheiro (MANZONI, 2012),
pois “O cobre € um elemento quimico que esta ficando escasso”. Além disso, € um metal
muito importante do ponto de vista industrial, amplamente utilizado em fios e cabos e
cujos altos precos demonstram a valorizagdo do mesmo no mercado. Sendo assim, com
0 éxito na recuperacdo do metal, havera um aumento do retorno econdémico, além da

reducéo do impacto ambiental da atividade de mineracéo.

Os grupos querem aproveitar a aptidao natural que algumas bactérias e fungos
identificados no local tém de adsorver o metal para recuperar 0 cobre presente na
barragem. Esta € uma grande lagoa com 20 milhées de metros cubicos de agua que
recebe os aproximadamente 90 milhdes de toneladas de detritos gerados apos o
beneficiamento do minério. O residuo, por sua vez, € uma mistura de agua e rocha
triturada com baixos teores de cobre, da ordem de 0,07%. O engenheiro quimico Claudio
Oller, professor da Escola Politécnica da USP explica que o cobre residual na lagoa esta
dissolvido e o material solido encontra-se decantado no fundo da represa
(VASCONCELOS, 2012). Assim sendo, € necessario desenvolver a tecnologia para

recuperacao deste mineral tendo em visto esse processo.

A pesquisa encontra-se em fase inicial. Contudo, nos primeiros testes foram
encontrados cerca de 35 microrganismos com potencial biominerador. Assim sendo, 0
primeiro grande desafio é achar os microrganismos que melhor adsorvam o cobre e

entender como iSso ocorre.

12



No site da Vale é possivel ver as etapas desse projeto que seguem abaixo:

Figura 1 - Etapas do projeto da Vale
Na Mina do Sossego, em Canad dos Carajas (PA) hd uma

+ ©
)

ek et barragem de 20 milhdes de m3 de &agua, equivalente a 8 mil

piscinas olimpicas.

P}ilh_ées

d

e Na barragem, o residuo do beneficiamento do cobre é descartado.

Nela, estdo cerca de 90 milhdes de toneladas de rejeito com um
teor de 0,07% de cobre.

Pelo menos 35 tipos de bactérias e fungos presentes possuem

potencial biominerador.

Pesquisadores da USP tentam identificar quais micro-organismos

tem o maior potencial biominerador.

Apbs a pesquisa, se tudo ocorrer conforme previsto, sera possivel

recuperar o cobre das bactérias, reprocessa-lo e coloca-lo a

venda no mercado.

Na segunda fase, a pesquisa se voltara ao desenvolvimento de um processo para
adsorcdo com posterior retirada do cobre adsorvido pelos micro-organismos, o que
permitird o aproveitamento comercial do produto, e, como j& mencionado, trara um

grande retorno econémico.
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2. Introducéo

A remocédo de metais pesados, tais quais Cd, Cr, Cu, Ni e Zn, baseada em técnica
de sor¢cdo empregando biomassa inativa (biossorcdo), vem se apresentando como uma

boa alternativa para tratamento no controle de poluicdo de aguas residuais.

Os métodos convencionais utilizados na remocdo desses metais sdo a
precipitacdo, a extracao por solventes, a reducéo, a troca idnica, a adsorcao e a eletrolise.
No entanto, a aplicacdo de tais processos pode possuir certa restricdo, ndo garantindo a
concentracdo de metais dentro dos limites requeridos pelos padrdes regulatérios
estabelecidos pelos 6rgados ambientais. Além disso, séo tratamentos muito dispendiosos,
especialmente quando a concentracdo de metais no efluente € muito baixa (BISHNOI e
GARIMA, 2005, apud BURATTO et. al., 2012).

Pesquisas revelaram que a biossorcdo com fungos, especialmente quando
comparada com resinas comerciais de troca ibnica, carbonos e o6xidos metalicos,
apresentaram um bom desempenho, demonstrando o potencial destes micro-organismos
em relacdo a sua grande capacidade de remover metais de solu¢cdes aquosas
(BURATTO et. al., 2012). Assim sendo, cada vez mais esta técnica aparece como um
processo promissor, sendo foco deste estudo e de muitos outros estudos na atualidade.

Neste trabalho, sera estudado mais sobre o fungo Rhizopus Microsporus.

O entendimento dos mecanismos pelos quais 0s biossorventes acumulam metais
€ muito importante para o desenvolvimento de processos de concentragdo, remocao, e
recuperacao de metais de solu¢des aquosas. Dessa forma, o estudo se justifica pois é
necessario conhecer o equilibrio e os parametros cinéticos da reacdo para aumentar a
velocidade, quantidade e especificidade de acumulacdo e por fim, fazer o

dimensionamento de equipamentos que possibilitem a utilizacao de tal processo.
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3. Reviséo bibliografica

3.1.Biossorcao

A biossorgédo € um processo de sorcdo pelo qual certos microrganismos inativos
retém metais pesados a partir de solucdes aquosas, no qual atuam interacdes fisico-
guimicas que promovem a atracdo e a ligacdo do metal aos compostos celulares das
espécies bioldgicas (AHALYA et. al., 2003; SOUZA et. al., 2008, apud BURATTO et. al.,
2012). Trata-se de um processo complexo, composto por um conjunto de mecanismos,

gue serdo expostos na sequéncia.

Segundo PINO, as interacfes entre materiais bioldgicos e os ions das espécies

metalicas podem ser divididas em duas principais categorias:

» Bioacumulacédo: processo que envolve o metabolismo, portanto, depende de energia
da biomassa, que deve estar ativa.
» Biossorc¢ao: processo passivo, onde a captura é realizada mesmo estando a biomassa

inativa, portanto, independente da energia.

A bioacumulacdo, no caso da biomassa ativa, estd ligada ao metabolismo do
microrganismo, mais especificamente, ao sistema de defesa que reage na presenca da

espécie metalica toxica.

J& na biossorcao, a captura dos ions metalicos pela biomassa € um processo
passivo que se da por interacdes fisico-quimicas entre os ions e os grupos funcionais
presentes na superficie da biomassa. O processo baseia-se em diferentes mecanismos
gue nao sao afetados pelo metabolismo da biomassa, em outras palavras, baseia-se se
em suas propriedades quimicas mais do que e na sua atividade biologica (VOLESKY,

2001, apud PINO, 2005). Dentre os mecanismos, cita-se:

= Adsorcéao
= Troca iOnica

= Complexacéo
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*» Quelacdo

= Microprecipitacao

Os mecanismos ocorrem simultaneamente, combinando-se para imobilizar uma
ou varias espécies metalicas na biomassa. Acontecem quando os ions sao atraidos pelos
sitios ativos na superficie da particula, em que ha diferentes grupos funcionais. Os
principais mecanismos envolvidos no processo, de acordo com a maioria dos autores ja
citados neste trabalho, e que, portanto, aprofundaremos os estudos sdo a adsorcéo e a

troca ibnica.

O processo de biossorcdo de metais é afetado por diferentes fatores operacionais
como: pH, forca ibnica, concentragdo da biomassa, temperatura, tamanho de particula e
presenca de outros ions na solucdo (VOLESKY, 2004). Além disso, deve-se levar em
consideracdo o tipo da biomassa que influenciara na seletividade e eficiéncia em
concentrar e imobilizar o metal, mesmo na presencga de outros ions. Por fim, a preparacao
e tratamentos realizados na biomassa (tratamento térmico como a autoclave, por

exemplo) também s&o outros aspectos do processo.
3.1.1. Mecanismos de biossorc¢éo

Embora citado anteriormente diversos mecanismos de biossor¢ao possiveis, neste
trabalho sera focado apenas a adsorcéo e a troca ibnica, pois esses Sa0 0S processos
gue ocorrem com maior intensidade para o caso em questdo. Primeiramente, entretanto,
sera mostrado a diferenca entre absor¢cdo e adsorcdo, que serad visto no topico na

sequéncia.
3.1.1.1. Absorcéo e dessorcéo

Antes de falarmos da adsor¢cao propriamente, € necessario citar a absorcao, pois

ambos sdo baseados no mesmo principio.

A absorc¢ao (e o seu oposto, dessor¢cao) sdo operacdes unitarias muito comuns na

industria quimica. Entre suas aplicacdes, podem ser citadas a purificacdo de gases de
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combustédo, a remocao de CO:2 na fabricagdo de amonia e a recuperacao de solutos (SOz,
acetona, HCI, etc).

A absorcdo ocorre quando uma mistura gasosa em contato com um liquido
transfere um ou mais componentes da fase gasosa para a liquida. O liquido é
denominado absorvente ou solvente, enquanto os componentes transferidos sao
conhecidos como solutos ou absorbatos (SEADER, 2006, p. 193). O oposto disso, ou
seja, a transferéncia dos componentes da fase liquida para a gasosa é denominado

dessorcao.
3.1.1.2. Adsorcao

A adsorcao envolve, basicamente, o acimulo de moléculas do soluto em uma
interface (incluindo interfaces liquido-liquido, como em detergentes), mas, considera-se
usualmente apenas interfaces gas-solido e liquido-solido (PERRY, 1997, cap.16, p.4).
Sendo assim, a adsor¢cdo ocorre quando as moléculas de um fluido (o adsorvido) se
difundem na superficie de um sdlido (o adsorvente), e se ligam a ela ou sdo mantidas por
forcas intermoleculares fracas (SEADER, 2006, p. 548).

Todos esses processos (absorcéo, dessorcdo e adsorcdo) podem ser fisicos ou
guimicos e baseiam-se nos conceitos de transferéncia de massa, e equilibrio entre fases,
sendo controlada pelas taxas de difusdo (RICHARDSON, 2002, p.656). Sendo assim,

justifica-se que os principios associados a eles sao idénticos.
3.1.1.2.1. Equilibrio de adsorcéo

O equilibrio de adsorcdo é atingido quando a taxa pelo qual as moléculas séao
adsorvidas na superficie é igual a taxa na qual elas sado dessorvidas. A fisico-quimica
envolvida é complexa e somente uma teoria de adsorcdo ndo pode explicar
satisfatoriamente todos os sistemas. Contudo, para aplicagcfes diretas em engenharia, as
teorias recentes de adsorcdo sdo suficientemente precisas e Uteis para dimensionar
equipamentos, mesmo que algumas das premissas consideradas ndo sao totalmente
vélidas (SEADER, 2006, p. 980).
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A capacidade de adsorcdo de um adsorvente para um dado adsorbato envolve a

interacdo de trés propriedades:

»= A concentracdo do adsobato na fase fluida, C ;
» A concentracdo do adsobato na fase solida, Cs;

» A temperatura do sistema, T.

Se uma dessas propriedades é mantida constante, as outras duas podem ser
plotadas para representar o equilibrio. A pratica mais comum & manter a temperatura
constante a plotar o grafico de € em funcdo de C,, obtendo, assim, uma isoterma de
equilibrio. H& diversas isotermas de equilibrio, tais quais a adsorcdo de um componente,

a isoterma de Langmuir, a Isoterma de BET e a isoterma de Gibbs.
3.1.1.2.2. Tipos de isotermas de adsorcao

Como citado anteriormente, mantida a temperatura constante e plotando o grafico
de C em funcédo de C,, obtém-se uma isoterma de equilibrio. As diversas isotermas de
equilibrio podem ser classificadas como extremamente favoraveis, favoraveis, nao-

favoraveis, lineares ou irreversiveis, conforme mostra a figura abaixo:

Figura 2 - Tipos de isotermas de adsor¢ao

Irreversivel

Extremamente
favoravel

Linear

W (g adorvidalg sélido)

do favoravel

c, ppm
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3.1.1.2.3. Isoterma de adsorcao para um componente

Para concentracfes muito baixas as moléculas adsorvidas estdo extensamente
espacadas na superficie do adsorvente o que pode-se considerar que ndo ha influéncia
de uma molécula na outra. Para esta condicdo, pode-se assumir que a concentracao de

uma fase € proporcional a concentracdo da outra, dado entéo, por:
Cs =K, *C 1)

Note que essa expressdo € analoga a lei de Henry para sistemas liquido-gas. A
constante obedece a equacédo de Van't Hoff (K, = K,e 2#/RT), sendo relacionada com a
temperatura. Se esta for mantida constante, a equagédo acima se torna a mais simples
forma que uma isoterma de adsorcao pode possuir, entretanto, poucos sistemas sao de

fato explicados por esta teoria.
3.1.1.2.4. Isotermas de Langmuir

As isotermas de Langmuir sdo obtidas estudando a simples interagéo da cinética
do transporte de massa assumindo a sorcdo como sendo quimica (SEADER, 2006,
p.561). Assume-se que a superficie dos poros do adsorvente € homogénea
(AHags=constante) e as forcas de interacdo entre as moléculas adsorvidas sao
despreziveis. Considerando 6 como sendo a fragdo da superficie coberta pelas moléculas

adsorvidas, entéo (1-0) é a fracdo desocupada de adsorbato na superficie.

De acordo com SEADER, assume-se:

" Ha formacdo de monocamada de adsorc¢éao;

" N&o ha interacao entre moléculas adjacentes na superficie;

" A energia de adsorcdo é a mesma em toda a superficie;

. Moléculas se adsorvem em sitios fixos e ndo ficam migrando pela superficie.

Desse modo, a taxa liquida de adsorgéo é a diferenca entre as taxas de adsor¢cao

e de dessorcao na superficie do adsorvente.
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=k C.(1— ) —kq. 0 )

q: Quantidade de adsorvato (metal) retido no solido no equilibrio (mg/g)
Concentracéo do adsorvato (ppm)

k, Constante de adsorgéo

k; Constante de dessorcéo

¢  Fracao da superficie coberta pelas moléculas adsorvidas

No equilibrio, % = 0. Portanto, a equacao (2) pode ser reduzida a:

_ Kads-P
T 14Kgqs.P 3)

P Presséo no fluido (psia)

K.qs  Constante de equilibrio de adsorcéo (L/mg)

Sendo que K, 45 € dada por:

ka
Kaas = kq (4)

Definindo g5, COMO a maxima carga de gas adsorvida na superficie de um
adsorvente, a fracdo coberta de moléculas adsorvidas também pode ser definida e assim,
temos a equacdo de Lagmuir para adsorcdo em gases:

— Kads-Qmax-P (5)
1+K ggs.P

Em baixas pressoes, se K,4. P € muito inferior a 1, a equagéo acima é reduzida a
forma linear da lei de Henry, enquanto para altas pressdes, quando K,4.P € muito
superior a 1, a equacao pode ser reduzida para q = g4, -Para pressoes intermediarias,

a equacao nao é linear com a pressdo. Embora originalmente as isotermas de Langmuir
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tivessem sido desenvolvidas para adsor¢cédo quimica, essa tem sido amplamente aplicada

para adsorc¢ao fisica.

A eq. 5 pode ser rearranjada na seguinte equagao:

P _ 1 P
7" + (6)

Amax-Kads Amax

Para o estudo da adsorcao de cobre pelos microrganismos em efluente aquoso, a

equacdo acima pode ser ajustada no seguinte modo, mais adequado para fases liquidas:

C 1 Cc
= + 7)

Amax-Kads Amax

E assim, a equacédo de Langmuir adquire o seguinte formato:

Kads-Qmax-Ce
qeq — ads-1max q (8)
1+Kggs-Ceq

Os valores de K4, € de g4, podem ser obtidos plotando € /q em funcéo de C, que
nos dard uma reta, cujo coeficiente linear serd 1/(qmax- Kads) € 1/qmax O coeficiente

angular.

Portanto, através do coeficiente angular da reta, descobrimos o valor de q,,;, , que
€ a capacidade de adsorcdo maxima considerando-se a cobertura de uma monocamada
e a partir deste valor, substituindo-o no coeficiente linear podemos calcular o valor da

constante de adsorcgéo, K, ;.
3.1.1.2.5. Isotermas de Freundlich

No inicio do século XX, Freundlich apresentou sua equacédo para o calculo de
isotermas de adsorcdo. Este modelo empirico pode ser aplicado a sistemas néo ideais,
em superficies heterogéneas em sorcdo multicamada. A expressdao matematica da

isoterma de Freundlich é:

q=Kp.C/n 9)
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Onde:

q Quantidade de adsorvato (metal) retido no sélido no equilibrio (mg/g).
Kren  Constantes de Freundlich

C Concentracdo do adsorvato no equilibrio.

A eq.8 é frequentemente utilizada na forma linear, aplicando logaritmos a ambos

lados da equacéo, temos:
logq =log Ky + % logC (10)

A representacdo grafica de log q contra log C € uma fungéo linear, cuja inclinagdo

é igual a 1/n e o coeficiente linear € igual a log K .
3.1.1.3. Troca idnica

A troca ibnica geralmente ocorre com sélidos poliméricos, estes podendo ser do
tipo gelatinoso ou bastante poroso, em que se dissolve um solvente (fase fluida) (PERRY,
1997, Cap. 16, p.4). Ela ocorre quando ions positivos (cations) ou negativos (anions)
presentes em um fluido (geralmente uma solugédo aquosa) substituem ions diferentes,

mas de mesma carga que inicialmente estavam presentes no solido.

Existem diversos trocadores idnicos que normalmente sao classificados de acordo
com sua funcionabilidade e com as propriedades da matriz de apoio. Este contém grupos
funcionais permanentes ligados de carga oposta (ou, em casos especiais, bases fracas
agem como se fossem esses ions). Outro tipo de trocadores sdo as resinas de troca
catidbnica que geralmente contém grupos de acidos sulfénicos ligados ou em casos
menos frequentes, grupos carboxilicos, fosfénico, e etc. Enquanto que as resinas
anibnicas envolvem grupos de amonia quaternarios (fortemente basicos) ou outros

grupos amino (fracamente basicos).
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Zedlitas naturais foram os primeiros trocadores idnicos a serem utilizados, e
ambos, as naturais e sintéticas, sdo usadas atualmente. Contudo, a maioria dos
trocadores ionicos, hoje em dia, para usos em larga escala sao baseados em resinas
sintéticas, de base polimérica, que podem ser pré-formadas e entdo reagem
guimicamente. Como exemplo temos o poliestireno ou trocadores formados a partir de

mondmeros ativos (acidos oleofinicos, aminas, ou fendis) (PERRY, 1997, Cap. 16, p.8).

Por fim, as trocas i6nicas podem ser interpretadas como uma reacao reversivel.

Um exemplo comum para a troca catidnica € a reacdo de abrandamento da agua.
Ca** 4+ 2NaR S CaR, + 2Na® (11)

Sendo que o R representa um sitio anibnico estacionario e pode-se notar a

substituicdo de um cétion por outro.
3.2.Cinética das reacdes

A cinética quimica é o estudo das velocidades e mecanismos das reacdes
quimicas. A velocidade de uma reacdo é a medida da rapidez com que se formam os
produtos e se consomem 0s reagentes. Em geral, a velocidade de uma reacédo é
determinada pelas propriedades dos reagentes, pelas concentracbes dos reagentes e
pela temperatura. A velocidade pode ser influenciada também pelas concentragbes de
outras substancias que ndo sao os reagentes e, por fim, pelas areas das superficies em
contato com os reagentes (RUSSEL, 1994, p.14).

A quantificacdo dos parametros cinéticos é de grande importancia para aplicacfes
em escalas industriais, pois permite a determinacdo da velocidade do processo de
adsorcdo do adsorvato no adsorvente e a forma como as diversas variaveis influenciam
na seletividade e eficiéncia, sendo possivel, assim, o dimensionamento posterior de

equipamentos.

Ha dois métodos para analisar os dados cinéticos experimentais, o integral e o

7

diferencial. O primeiro é mais simples, recomendado no teste de mecanismos mais
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simples também, ou quando os dados sao tdo divergentes que tornem impraticaveis as
derivacdes. Ja o segundo é utilizado para mecanismos mais complexos, exigindo maior

namero de dados experimentais.

No método da analise integral, seleciona-se um modelo cinético e sua
correspondente equacéo de velocidade e, apés tratamentos matematicos, os dados de
concentracao do regente estudado (C) e tempo de reacéao (t) sao relacionados em um
gréfico para se ajustar a uma reta (PINO, 2005, pg.54).

O método integral, que serd utilizado nesse trabalho, exige que se estabeleca um
mecanismo de reacdo hipotético, o que pode ser utilizado na pesquisa da equacéo
empirica que melhor se ajuste aos dados. Em outras palavras, vocé assume que a
adsorcdo se comporta de acordo com um mecanismo (Reacdo de ordem 1, 2..), faz
ajustes matematicos para obtencdo de uma reta com seus dados experimentais. Caso
obtido uma funcdo razoavelmente linear, indica acerto na escolha do modelo. Do

contrario, escolhe-se outro modelo e refaz os testes.
3.2.1. Método da Integral

O método integral testa uma equagéao de velocidade, integrando e comparando os
valores tedricos e experimentais de C e t. A equacado de velocidade é sempre sugerida
por um mecanismo hipotético ou modelo. Quando o ajuste ndo é satisfatorio, o

mecanismo é rejeitado e um outro € sugerido e testado.

Sendo assim, o primeiro passo é admitir um mecanismo hipotético e determinar a
expressao de velocidade. Essa expressao escrita para o consumo do reagente A num

sistema de volume constante, sera:

a
—m = = =2 = f(k,C) (12)
-7y Taxa de reacdo (mol/V.tempo)
Cy Concentracdo do reagente A (mol/V)
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k Constante cinética da reacédo

A constante cinética k € dependente da temperatura, entdo podemos rearranjar a

equacao acima:

_9Ca _
70 kdt (23)
Integrando a equacao:
Ca dCp t _
) CaFos = k[, dt =kt (14)

Onde C, representa a concentragao inicial de A, no tempo igual a zero.

3.2.1.1. Reacao de ordem zero

A reacao € de ordem zero quando a velocidade de converséao é independente da

concentragcao das substancias:
= Ay (15)

Integrando-se, temos:
CAO - CA = kt (16)

As reacdes sdo de ordem zero somente em intervalos de concentracéo alta. Se a
concentracdo baixar suficientemente, observa-se que a reacdo torna-se dependente da

concentragao, em cujo caso a ordem sera superior a zero.
3.2.1.2. Reacao de primeira ordem

Supondo que se esteja avaliando uma reacdo em que haja somente um reagente
e se queira verificar se sua velocidade é de primeira ordem com relagéo a este reagente,

entao tem-se:
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dcCgp

Ty = —? = kCA (17)
Aplicando a integral:
Cyq dCy _ t _
fCAoE =k [ dt =kt (18)
Obtém-se, entéo:
Ca
—In=—= =kt (29)
Ca,

A fragdo convertida, X,, de um dado reagente € uma variavel conveniente usada
em lugar da concentracdo. Ela sera abordada e vista amplamente no topico seguinte,

sobre reatores. E definida como a fragdo de reagente convertida em produto, ou seja:

Xy=to4_q_La (20)

0 Cag
Fazendo a substituicdo, utilizando a fragdo convertida, definida acima, temos:
—In(1 —X,) =kt (22)

O grafico de —In(1 — X,) ou —In (CC—A> em funcéo de t fornece uma reta que passa

Ag

pela origem e tem inclinac&o igual a constante da velocidade da reacao k.
3.2.1.3. Reacao de segunda ordem

No caso de se estar avaliando uma reacdo em que haja somente um reagente e
se queira testar se sua velocidade € de segunda ordem com relacdo a este reagente,
tem-se:

d
—a = — A= kCE = kCE (1 - X,)? (22)

Integrando, obtém-se:
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Skt (23)

Ca Cy

. , r- 1 ~ , . . ~ -
Assim, o grafico de —-em funcdo de t, € uma reta, com inclinacdo igual a constante
A

. ~ . ~ 1
da velocidade da reacao k, e interse¢ao no ponto -
Ao

3.2.1.4. Reacéao de pseudo primeira ordem

O modelo de Lagergren (1898) foi o primeiro a ser desenvolvido para um processo
de sorcdo de um sistema solido-liquido. Este € o mais utilizado para determinar a taxa de
sorcdo de um soluto em uma solucao liquida, podendo ser representado pela equacao
que segue:

d
f =ki(q — q¢) (24)

Integrando a equacédo de tempo igual a zero até tempo t, e de g, = 0 até q; = q;,

temos:

log—L— = £ ¢ (25)

q—q¢ 2.303

A equacao acima representa a taxa de reacao de pseudo-primeira ordem, onde:

q Quantidade de adsorvato retido no solido no equilibrio (mg/g)
q: Quantidade de adsorvato retido no sélido no tempo t (mg/g)

kq Constante de velocidade da reacdo de pseudo-primeira (1/min)

Rearranjando a equac¢ao acima na forma linear:

k1
2.303

log(q — q¢) =log(q) — t (26)

A formacédo de uma linha reta no grafico log(q — q;) contra t, sugere a aplicacao
deste modelo cinético. Para relacionar a equacdo com os dados obtidos
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experimentalmente o termo g deve ser conhecido, mas em muitos casos nao é, porque o
processo de adsorcdo tende a ser lento e a quantidade adsorvida é ainda

significativamente menor do que a quantidade do equilibrio.

Por esta razao € necessario obter a real capacidade de adsorcao g, extrapolando
os dados experimentais para t tendendo ao infinito ou utilizar o método de tentativa e

erro.
3.2.1.5. Reacéo de pseudo segunda ordem

O modelo de pseudo-segunda ordem baseia-se também na capacidade de sorcéao
do sorvente. Segundo AKSU, ao contrario do modelo anterior, este modelo prediz o
comportamento cinético sobre toda a faixa de tempo de adsor¢cdo. Obedecendo a um
modelo de segunda ordem, a equacado da cinética poderia ser expressa pela seguinte

expressao:
a
—r=k(q— ) (27)
Constante de velocidade da reacdo de pseudo-segunda ordem

(g9/(mg.min))

Integrando a equacgéo de tempo igual a zero até tempo t, e de g, = 0 até q; = q;,

temos:

1
i + k,t (28)

Linearizando, obtém-se:

.t (29)
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.. o t
Se 0 processo corresponder a uma cinética de segunda ordem, o grafico de w em
t

funcdo de t, fornecerd uma relacéo linear, na qual q e k, podem ser determinados a partir

do coeficiente angular e do coeficiente linear do grafico.
3.3.Balanco de massa

Para desenvolver um balanco de massa em qualquer sistema, as fronteiras do
sistema devem ser especificadas. O volume dentro dessas fronteiras é dito volume de
controle (V).

Figura 3 - Balanco no volume de controle

System

/ Volume

L]

De acordo com FOGLER, O balanco molar da espécie j em qualquer instante de

tempo € descrito pela seguinte equacao:
Balanco molar para a espécie j:

Entrada] [Salda] [Geragao] [ACUTHUIO] (30)

Fjy  Fluxo molar de j na entrada (moles/tempo)
" Fluxo molar de j na saida (moles/tempo)

G;i  Geragdo de j no volume de controle (moles/tempo)

——= Variagao molar de j no volume de controle (moles/tempo)
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No qual N; representa o numero de moles da espécie j no sistema no tempo t., se

todas as variaveis (temperatura, atividade catalitica, concentragcdo das espécies
guimicas) séo espacialmente uniformes por todo o volume de controle. Assim, a taxa de

geracdo da espécie j, G;, € o produto do volume de controle V, e a taxa de formagao da

espécie j, 7.

moles moles
= .volume
tempo tempo.volume

Considerando que a taxa de formacao da espécie j varia com a posi¢céo no volume
de controle, ou seja, que para cada AV; temos um 7;;.

Figura 4 - Elemento de volume do volume de controle V)

//\\\J
4 //\\
;’/ A /_XV 1 \ "
/
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\ Py
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Desse modo, para cada elemento de volume, AV;, do volume de controle, pode-se
escrever uma equacao de geracdo. A taxa total de geragdo em um volume de controle V
podem ser escritas como a soma de todas as taxas de geracdo de todos os elementos
de volume. Dividindo o volume de controle em M elementos de controle, a taxa de

geracao total pode ser definida como:
G; = XL AG; = XL 1 AV, (32)

Considerando os limites para M—oo e AV;—0, a expressao acima pode ser definida

por uma expresséo na forma integral a seguir:
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G =/ rdv (33)

Assim, o balanco molar pode ser escrito de uma forma geral pela equagéo:

l} (34)

%4
Fio = Fy+ Jg 134V =

3.4. Reatores

Nesse tdpico, estudaremos sobre os reatores em batelada e também os de fluxo
continuo (énfase para o CSTR), pois ambos serdo posteriormente dimensionados neste

trabalho.

3.4.1. Reator batelada

7

O reator em batelada é comumente utilizado para operacbes em pequenas
escalas, para testar novos processos que ndo foram completamente desenvolvidos, para
manufatura de produtos com alto valor agregado e para processos que possuem

dificuldades de serem feitos em operac¢des continuas (FOGLER, 2006, p.12).

Figura 5 - Reator batelada com agitacéo

O reator em batelada nédo possui vazao de entrada e de saida, ou seja, Fj, = F; =

0. Assim, a equacao geral de balanco molar para a espécie j pode ser escrita da seguinte
forma:

de

d

Jy v =" (35)

0
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Para uma reagdo perfeitamente misturada, ndo ha diferencas no valor de r; no

volume de controle V. Assim a expressdo acima pode ser integrada obtendo-se a

seguinte equacao:

n.V="21 (36)
Rearranjando:
_ Nj
dt = . (37)

Considerando a isomerizacdo de uma espécie A em um reator batelada:
A—->B
Integrando a expressédo acima para t, obtém-se:

_ (NaodN4
b= fNAi raV (38)
Esta equacéo é o balango molar na forma integral no reator batelada. Com isto, é
possivel calcular o tempo necessario para reduzir o nimero de mols de N4y, bem como

formar (moles de B).
3.4.2. Reatores de fluxos continuos

Os reatores de fluxo continuos podem ser divididos basicamente em trés tipos:
reator com tanque continuamente agitado (CSTR), reator tubular com escoamento
continuo (PFR), e reator de leito fixo (PBR). Estes reatores, de acordo com FOGLER,
operam quase sempre no estado estacionério. Dentre os trés tipos de reatores continuos

citados acima, este trabalho sera focado no modelo CSTR.
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3.4.2.1. Reatores CSTR

Um tipo de reator largamente utilizado para processamento na industria € o CSTR.

Este modelo de reator € utilizado comumente para reacbes em fase liquida e

normalmente opera no estado estacionario bem como € assumido mistura perfeita. Desse

modo, ndo ha variacdo no tempo para a temperatura, as concentracdes, ou a taxa de

reacdo em qualquer ponto dentro do CSTR. Como em todos os pontos dentro do CSTR

possuem mesma temperatura e composi¢cao, a saida do reator possui mesmos valores

gue a parte interna do CSTR.

Figura 6 - Reator CSTR e seu padrao de mistura

Sera aplicada a equacéao de balanco molar geral para o CSTR. Como este tipo de

reator opera no estado estacionario:

Como o CSTR possui mistura perfeita:

14
Jy v ="V.r

Assim acima pode ser rearranjada para calcular o volume V do CSTR.

V= F]'O—F]'
-r;

(39)

(40)

(41)
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Os valores das vazdes molares Fj, e F; podem ser definidos em relacéo as vazées

de entrada e saida v, e v respectivamente, pela seguinte equacao:

F G [ v
mols | = mols |- volume (42)
tempo volume tempo

Assim, a expresséo (41) pode ser calculada para cada espécie da seguinte forma:

v9.Cjo—v.Cj

1% (43)

-7;

3422 Reatores CSTR em série

De acordo com SEADER, os sistemas em série ou também conhecidos como
sistemas cascatas sdo utilizados com recorréncia na industria devido a propriedade de
gue esses sistemas de multiplos estagios tornam possivel obter uma eficiéncia maior do

gue em apenas um estagio.

Os sistemas cascatas podem assumir diversas configuragbes, como mostra a

figura abaixo:

Figura 7 - Exemplos de configuracdo cascata: (a) ca  scata em contracorrente; (b)
cascata de corrente cruzada; (c) cascata diamante b idimensional; (d) cascata
contracorrente com duas secoes; (e) cascata contrac  orrente de sistema interligado
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(e)

Ha diversas configuracdes como a cascata diamante (c), cascata contracorrente
com duas sec0Oes (d) e a cascata contracorrente de sistema interligado (e) mostradas na
figura acima, Entretanto, este trabalho tem foco na configuracdo cascata contracorrente
(), pois ela é reconhecida por ser muito eficiente e amplamente utilizada em absorcdes,
colunas de destilacdo, extracdo liquido-liquido, lixiviagcdo, e lavagem, e, no caso deste
trabalho, reatores.

Na figura abaixo temos um exemplo de reatores cascata em contracorrente para

a adsorcéao do cobre estudada:
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Figura 8 - Reatores em configuragao cascata contrac  orrente

CA, CA, CA, CA;
— EEm—— E—— 2
«— «— «— D —

ds d; d1 Qo

Além disso, outro foco de estudo seré a configuracéo cascata de corrente cruzada,
demonstrado na figura 7 (b), que em muitos casos nao € tao eficiente do ponto de vista
do adsorvente como a cascata contracorrente (a), porém, é largamente utilizada por ser

mais facil de se aplicar em operacfes descontinuas. A figura abaixo mostra a adsorcéo

do cobre proposta utilizando esta configuracao:

Figura 9 - Reatores em configuracdo cascata de corr  ente cruzada

Qo l Jdo l Qo l
d; l q; l as l
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4. Resultados e discussoes

4.1. Equilibrio da reacéo

A partir de experimentos realizados por um aluno de mestrado? (isso ndo pertencia
ao escopo do nosso estudo), foi definido o pH 6timo (pH = 5) e uma massa de fungo
para efetuar os testes para a obtencéo das isotermas. Além disso, 0s experimentos foram
feitos com agitacdo de 150 rpm. Assim, para uma temperatura constante igual a
temperatura ambiente (T = 25°C), foi feito uma sequéncia de ensaios com diferentes
concentracgoes iniciais de cobre em solucéo. Realizamos, entdo, somente a interpretacao
dos dados coletados por ele, para obtengdo da isoterma de equilibrio para o fungo
Rhizopus Microsporus.

Como dito, sabe-se também a concentracao inicial de cobre na solugéo e a massa
de fungo que reagira. Apds alcancado o equilibrio, mede-se a concentracdo final da
solucao, e por balangco de massa, sabe-se quanto cobre ficou adsorvido no fungo. Assim,
obteve-se o grafico da massa de cobre adsorvida por quantidade de biomassa em funcao

da concentragéo da solugédo em equilibrio (g.q x Cq), dado por:

! Tese de Mestrado, de autoria de Lucas Makrakis Policarpo, a ser defendida na Universidade de S3o Paulo, 2015
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Figura 10 - Isoterma de adsorcgéo

Isoterma de Equilibrio
12

10 ’_._Q“

geq (mg Cu/ g biomassa)

0 50 100 150 200 250 300 350
Ceq (mg Cu/ L)

Os dados experimentais acima foram aplicados aos modelos de Langmuir e
Freundlich. Como deduzido na parte de revisdo bibliogréfica, a equacgéao linearizada do

modelo de Langmuir utilizada para os dados experimentais, é dada por:

1 (o

Cc
; = + (7)

Amax-Kads Amax

E, para o modelo de Freundlich, temos:
logq =log Ky + % log C (20)

Entdo, as isotermas linearizadas para ambos os modelos é representada pelas
figuras que seguem abaixo:
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Figura 11 - Linearizacdo para isoterma de Langmuir
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Figura 12 - Linearizacdo para isoterma de Freundlic h
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As constantes de Langmuir e Freundlich obtidas a partir da linearizagdo da

isotermas e os coeficientes de correlacédo sdo apresentados na tabela abaixo:

Tabela 1 - Constantes de adsorcdo de Langmuir e Fre  undlich

Langmuir Freundlich
Omax Kads R? Kt n R?
(mg/g)  (L/mg) (L/mg)
0.01726 13.2802 0.9999 0.6343 1.8692 0.9221

Os valores apresentados acima mostram que o modelo de Langmuir ajusta-se

muito bem aos dados experimentais obtidos, como pode ser observado pelo valor bem

elevado do coeficiente de correlagdo, R2. Sendo assim, este modelo representa

satisfatoriamente a adsorcao de cobre para o fungo estudado.

4.2. Cinética da reacao

Os dados obtidos experimentalmente pelo aluno de mestrado, encontram-se

tabelados abaixo, sabendo que a concentracéo inicial de cobre da amostra era de C; =

157,577 e que a biomassa utilizada foi de w = 0.099 g:

Tabela 2 - Dados experimentais de cinética

Tempo w CCu,inicial Vamostra Cfungo CCu,final
(min) @ (mg/L) ___ (ml) (/L) (mg/L)
5 0.099 157.05 0.0400 2.47 152.65

10 0.099 157.05 0.0395 2.50 152.45
15 0.099 157.05 0.0390 2.53 150.59
30 0.099 157.05 0.0385 2.56 148.09
60 0.099 157.05 0.0380 2.59 144.22
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120 0.099 157.05 0.0375 2.63 141.04
240 0.099 157.05 0.0370 2.66 137.30
1440 0.099 157.05 0.0360 2.74 136.16

Para achar qual modelo cinética se aplica a adsor¢cédo estudada, utilizaremos o
meétodo da integral ja citado. Estabelecendo-se um mecanismo de reacdo hipotético,
observa-se se os dados experimentais se enquadram razoavelmente na escolha do

modelo. Do contrario, escolhe-se outro modelo e refaz os testes.

Aplicando a equacédo linearizada para todos os modelos cinéticos discutidos

previamente, temos os dados resumidos na tabela abaixo:

Tabela 3 - Dados calculados para a linearizagdo dos  modelos cinéticos

. Pseudo Pseudo
MODELO CINETICO: Ordem0 Ordem1l Ordem 2 o
Primeira Segunda
T Mcua sorvido
empo doorvid © (Cro-Ca)  -IN(CA/Cao) 1/Ca log(g-q 1) g1
(min) (mg) (mg/g)

5 0.176 1.786 4.402 2.84E-02 6.55E-03 0.783 2.800
10 0.182 1.841 4.595 2.97E-02 6.56E-03 0.762 5.432
15 0.252 2.555 6.460 4.20E-02 6.64E-03 0.705 5.870
30 0.345 3.496 8.954 5.87E-02 6.75E-03 0.616 8.580
60 0.487 4.943 12.825  8.52E-02 6.93E-03 0.429 12.139
120 0.600 6.090 16.012  1.08E-01 7.09E-03 0.186 19.706
240 0.731 7.412 19.752  1.34E-01 7.28E-03 -0.671 32.380

1440 0.752 7.625 20.884 | 1.43E-01 7.34E-03 188.851
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4.2.1. Teste para cinética de ordem zero
A forma linearizada da equacéao € dada por:
Ca, — Ca =kt (16)
O grafico plotado referente a equacdo acima, tem o seguinte formato:

Figura 13 - Linearizacdo para cinética de ordem zer o

Teste para Ordem zero

25
----- o
20 ® T
......... y = 0.0091x + 9.5471
e . - R?=0.4564
15
< | e
g e
- e .
9( ...... ® OrdemO
O | e .
10 . ---------- Linear (Ordem 0)
[ J
o )
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Tempo (min)

Nota-se que ndo houve um bom ajuste linear, pois o coeficiente de correlacdo é

muito baixo (R2=0.4564). Sendo assim, rejeita-se a ordem zero e tenta-se outra.
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4.2.2. Teste para cinética de primeira ordem

A forma linearizada da equacéao € dada por:

—In(1-X,) = kt (21)

O grafico plotado referente a equacao acima, tem o seguinte formato:

Figura 14 - Linearizacdo para cinética de primeira  ordem

Teste para Primeira Ordem

0.18

0.16

014 | e
....... y = 6E-05x + 0.0633

....... R? = 0.4655

0.12

010 |

0.08 e T ® Ordeml1

-In (CA/CA0)

......... Linear (Ordem 1)

0.06 (@
0.04 ®
0.02

0.00
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Tempo (min)

Nota-se novamente que nao houve um bom ajuste linear (R2=0.4655). Sendo

assim, rejeita-se esta ordem e tenta-se outra, mais uma vez.
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4.2.3. Teste para cinética de segunda ordem

A forma linearizada da equacéao € dada por:

Skt (23)

Ca Cay
O grafico plotado referente a equacdo acima, tem o seguinte formato:

Figura 15 - Linearizac&o para cinética de segunda o rdem

Tests para Segunda Ordem

0.0075
0.0074

0.0073 ® y = 4E-07x + 0.0068

R?=0.4747
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0.0070

1/CA

® Ordem?2
0.0069

......... Linear (Ordem 2)
0.0068
0.0067
0.0066

0.0065
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Tempo (min)

Nota-se, mais uma vez, que ndo houve um bom ajuste linear (R?=0.4747).

Portanto, rejeita-se que seja uma cinética de segunda ordem e tenta-se outra vez.
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4.2.4. Teste para cinética de pseudo-primeira ordem

A forma linearizada da equacéao € dada por:

log(q — q.) = log(q) —

¢ (26)

2.303

O grafico plotado referente a equacdo acima, tem a seguinte caracteristica:

1.0

0.5

0.0

-0.5

log (q - qt)

-1.0

-1.5

-2.0

100

... 200

Tempo (min)

300

Figura 16 - Linearizacdo para cinética de pseudo pr  imeira ordem

Teste para Pseudo Primeira Ordem

400
® Pseudo-Primeira Ordem

--------- Linear (Pseudo-Primeira Ordem)

y =-0.006x +0.8151
R?=0.9926

Na figura acima, nota-se um coeficiente de correlacdo (R?=0.9926) aceitavel.

Contudo, tentaremos para uma cinética de pseudo segunda ordem mesmo assim, ja que

ha ligeiros desvios apresentados.
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4.2.5. Teste para cinética de pseudo-segunda ordem

A forma linearizada da equacéao € dada por:

t 1 1
a kz.q? + q t (29)

O grafico plotado referente a equacao acima, tem o seguinte formato:

Figura 17 - Linearizac&o para cinética de pseudo se  gunda ordem
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Como pode ser observado na figura acima, o0 modelo de pseudo segunda ordem
possui um coeficiente de correlacéo alto (R?=0.997), fornecendo, portanto, uma descricao
apropriada dos dados experimentais. Assim sendo, esta é provavelmente a cinética que

melhor descreve nossa reacéao.
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4.2.6. Resultados dos testes de cinética

Com os testes de cinética acima, nota-se que os modelos de pseudo primeira
ordem e o de pseudo segunda ordem deram resultados satisfatérios. Sendo assim,
averiguou-se para ambos 0s parametros cinéticos propostos por cada um. A tabela

abaixo resume os resultados:

Tabela 4 - Parametros cinéticos calculados para os modelos de pseudo primeira e
pseudo segunda ordem

Pseudo Primeira Ordem  Pseudo Segunda Ordem Experimental

q k1 R2 Q ko R2 Q
mag/g min-1 mg/g g/(mg.min) mg/g
6.533 0.013818 0.9926 7.782 0.00453 @ 0.9997 7.625

A tabela acima mostra que apesar de ambos possuirem altos coeficientes de
correlacdo, o de pseudo segunda ordem é maior que o de pseudo primeira ordem. Além
disso, podemos comparar os desvios do parametro q experimental com 0s propostos
pelos modelos, obtendo:

Tabela 5 - Desvios do parametro g experimental e ca Iculado para os modelos de
pseudo primeira e pseudo segunda ordem

Desvio (%)

Pseudo Primeira Ordem Pseudo Segunda Ordem

(6.533 — 7.625) " (7.782 — 7.625) 2o
7.625 = 0 7.625 e

Da tabela, tem-se que o valor tedérico do parametro g obtido para a cinética de

pseudo primeira ordem ndo apresenta boa correlagcdo com o experimental, pois 0 desvio
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é relativamente alto (= —14%), enquanto que o de pseudo segunda ordem apresenta um

valor bem préximo do real, com um desvio de apenas 2%.

Além disso, de acordo com PINO, na maioria dos casos a equacao de pseudo
primeira ordem de Langergren ndo se ajusta bem para toda a faixa de tempo e

geralmente é aplicavel apenas para os 20-30 minutos iniciais do processo de biossorcao.

Portanto, estes resultados sugerem que o processo de adsor¢cdo do cobre no

fungo Rhizopus Microsporus segue uma cinética de pseudo segunda ordem.

4.3. Reatores
4.3.1. Reator CSTR

4.3.1.1. Variacdo do V srg em relacao a fracdo convertida Xy,

Primeiramente, dimensionaremos um CSTR que pode ser ilustrado abaixo. Sabe-
se que ha uma vazao volumétrica de entrada conhecida, com uma certa concentracao
de cobre, além de termos também uma certa concentracdo inicial de fungo. Na saida
filtra-se a solugcdo, obtendo uma “torta” de fungo com cobre adsorvido e a solugéo final,

pouco concentrada de cobre:

Figura 18 - Esquema do processo de adsorcao para um reator CSTR

FILTER

i e —

ca =

O balanco de massa para o cobre no reator ilustrado acima:

d
Vg. Cay — V9. Cp = %.W (44)

48



[ L ] lmgcul _ mycy [ ]
minl'L L 17 |grungo-min|’ Yrungo

w Massa de fungo (g)

A massa de fungo pode ser substituida pela concentracdo de fungo no reator

multiplicada pelo volume do mesmo, de acordo com a seguinte equacgao:
w = Cr * Ve (45)

Sabe-se também de acordo com a cinética estudada anteriormente, que a reagao

€ descrita pelo modelo de pseudo segunda ordem, dada por:
a 2
% = k2- (qeq - qt) (46)

Da equagéo de Langmuir, obtemos o termo q.,4, que € descrito abaixo. Sabendo

também que C.q = Cy:

q — Kads - Amax - Ca (47)
eq 1+Kgdqs- Ca

Além disso, se especificado a fragcdo convertida (X,) e a concentracao inicial de
fungo no reator, o termo g, que trata-se da quantidade de cobre adsorvida por quantidade

de biomassa, torna-se também devidamente especificado, sendo dado por:

Cp.—C
q= % (48)

E, obtemos assim, a equacéo de projeto:

Vo.Cag- XA

ko . (Qeq_Qt) . Cr ( )

Vestr =

Ou de forma mais expandida, pode-se ser reescrita:
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Vo.Cap- X4

2
Kads- 9max- CAo(1-X4)  CaoX4 c
1+Kads-CAo(1_XA) Cf ’

(50)

Vestr =
De posse da equacao acima, adota-se alguns critérios de projeto, dados na tabela
abaixo por:
Tabela 6 - Dados de projeto para reator CSTR

Variavel Valor Unidade

Vo 100 m3/h

(M 10 ppm

0

¢, 330  g/L

Sabe-se também os valores das constantes cinética e de equilibrio, bem como o

Gmax-
Tabela 7 - Constantes a serem utilizada na equacdo  de projeto

Constante Valor Unidade

k, 0.004535  g/mg.min
K oas 13.2802 (L/mg)

Amix 0.01726  (mg/g)

Assim, as equacdes acima deixam de ser subespecificadas e pode-se estudar
como o volume do reator varia com relacéo a fracdo convertida (X,). Os principais dados

calculados encontram-se resumidos na tabela abaixo:
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Tabela 8 - Tabela de calculo parao V cstr em funcdo da fragdo convertida (X a)

Qeq Q Diferenca (q eq-0) Xa V (m?)
8.013E-03 2.197E-05 7.991E-03 0.10 126
1.711E-02 4.545E-03 1.256E-02 0.15 10,583
1.710E-02 6.061E-03 1.104E-02 0.20 18,278
1.709E-02 7.576E-03 9.513E-03 0.25 30,763
1.708E-02 9.091E-03 7.986E-03 0.30 52,385
1.706E-02 1.061E-02 6.457E-03 0.35 93,490
1.705E-02 1.212E-02 4.926E-03 0.40 183,613
1.703E-02 1.364E-02 3.391E-03 0.45 435,765
1.700E-02 1.515E-02 1.853E-03 0.50 1,621,492
1.698E-02 1.667E-02 3.100E-04 0.55 63,737,450
1.694E-02 1.818E-02 -1.240E-03 0.60 4,345,773
1.690E-02 1.970E-02 -2.800E-03 0.65 923,494
1.684E-02 2.121E-02 -4.374E-03 0.70 407,473
1.676E-02 2.273E-02 -5.971E-03 0.75 234,259
1.663E-02 2.424E-02 -7.608E-03 0.80 153,927
1.644E-02 2.576E-02 -9.322E-03 0.85 108,936
1.605E-02 2.727E-02 -1.122E-02 0.90 79,609
1.500E-02 2.879E-02 -1.379E-02 0.95 55,665
1.380E-02 2.939E-02 -1.560E-02 0.97 44,410

Nota-se que para conversdes acima de 55%, a diferenca entre g.,e g torna-se
negativa, o que termodinamicamente € impossivel, pois ndo h4 como adsorver mais
cobre do que o equilibrio permite. Sendo assim, esses valores serdo desconsiderados e
plota-se a curva do volume do reator com a fracdo convertida, obtendo o seguinte

formato:
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Figura 19 - V cstr em funcao da fracao convertida (X a)

Volume (m3) x Fragdo Convertida (X,)
1,800,000
1,600,000 0
1,400,000 .
1,200,000
1,000,000

800,000

Volume (m3)

600,000
400,000
200,000 e

0 @ @ ennnna N YT @.oocoece
0.00 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60

Fragdo Convertida X,

Como esperado, nota-se que quanto maior a fracdo convertida, ou seja, quanto
mais cobre adsorvido no fungo, maior é o tamanho do reator CSTR necessario. Contudo,
os volumes obtidos sao muito altos, alguns dos quais sao praticaveis na realidade. Além
disso, ndo obtém-se altas conversfes somente com um reator. Dessa forma, justifica-se

o estudo de reatores em série, que serdo dimensionados posteriormente.

4.3.1.2. Variagcdo do Vgrg em relagdo a concentracao de fungo  Cy

Agora, sera estudado como o volume do reator varia com relagdo a concentracao

de fungo (Cr) de entrada no reator. Para tanto, adotou-se uma fragcao convertida de 50%,

ja que foi visto anteriormente que n&do ha altas conversdes com um reator CSTR Unico,

sendo assim:

CA = CAO(]' - XA) = 050 CAO (51)
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Assim, obtém-se os dados calculados na tabela abaixo:

Tabela 9 - Tabela de célculo para oV cstr €m fungéo da concentracéo de fungo (C

)

%massica rungo Jeq q Diferenca (g q-q) V(m?3)
0.05 1.700E-02 9.091E-02 -7.390E-02 6,117
0.10 1.700E-02 4.545E-02 -2.845E-02 20,639
0.15 1.700E-02 3.030E-02 -1.330E-02 62,974
0.20 1.700E-02 2.273E-02 -5.723E-03 255,054
0.25 1.700E-02 1.818E-02 -1.177E-03 4,822,131
0.30 1.700E-02 1.515E-02 1.853E-03 1,621,492
0.35 1.700E-02 1.299E-02 4.018E-03 295,694
0.40 1.700E-02 1.136E-02 5.641E-03 131,243
0.45 1.700E-02 1.010E-02 6.904E-03 77,890
0.50 1.700E-02 9.091E-03 7.914E-03 53,348

Mais uma vez, nota-se que ha valores que ndo condizem com o equilibrio e,

portanto, serdo desconsiderados ao plotar o grafico do volume do reator em funcao da

concentracao de fungo, conforme figura abaixo:
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Figura 20 - V cstr em funcao da concentracao de fungo (C 1)
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Observa-se que com o0 aumento da concentracao de fungo, ha uma diminuicdo no
volume do reator, o que é coerente com o esperado, ja que com uma maior quantidade
de fungo, maior sera a capacidade de adsorver o cobre, portanto, um menor volume sera

necessario.
4.3.2. Reatores CSTR em série
4.3.2.1. Configuragao cascata contracorrente
Para o dimensionamento dos reatores CSTR em série em configuracao

contracorrente foi utilizado os mesmos dados de projeto feitos para apenas um CSTR e
definido um volume do reator de 10.000m3, ou seja:
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Tabela 10 - Dados de projeto para reatores em série

Variavel Valor Unidade

Vo 100 m3/h

Ca, 10 ppm

Cs 330 g/L
Vestr | 10.000 m3

A estrutura do processo € representada pelo esquema na figura abaixo:

Figura 21 - Esquema do processo de adsor¢cdo com rea tores CSTR em série em

configuragao contracorrente
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Na figura acima, percebe-se que esse processo apresenta uma solucdo que entra
concentrada em Cu** (C,, ) € ao passar pelo processo, tem parte do seu cobre adsorvido

pela biomassa de fungo que passa em contracorrente em relacdo a solucéo de cobre, ou
seja, a solucéo entra no reator 1 e sai pelo reator 2 e o fungo faz o caminho contrario. Ha4
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uma vazao massica de fungo que mantém o reator com concentracao de fungos Cr. Antes

de entrar no reator 2, essa biomassa se encontra inicialmente "virgem" em relacéo ion

cobre, ou seja:
Q=—-=0 (52)

Para esse sistema, notou-se que ha uma conversao maxima possivel, que deve-
se ao fato de a biomassa tornar-se saturada apds certo tempo. Sendo assim, foi
estipulado uma converséao total de 50%, pois foi visto que esta converséo esta perto do
limite maximo de conversdo para um reator com a concentracdo de fungo (Cy)
predeterminada no estudo. A seguir sdo demonstrados os balancos de massa para o

cobre para reatores em série em contracorrente para n reatores.

Tabela 11 - Balancos de massa para o cobre em cada reator numa configuracéo
cascata contracorrente

Balanco de massa para o cobre para cada reator com contracorrente

dq 2 dq . Yo
N Yo- CAn—l - 1]O'CArL = d_tn w= KZ(qEQn - ql) Cf |4 d_tn w= m(ql - qO) 4= E(CAn—l - CAn)
dqn_1 2 dqn—l . Vo
n-1 vo-Capp_y = Vo-Capy = ot VT KZ(an—1 - qZ) GV dar w=m(q; — q1) a2 = E(CAn—z - CAn—1)
dq 2 dq . Yo
2 vo-Ca, = v0-Cay = =W = KoQeq = n1) -GV —Ew=1h(Gn-1—dnz) | -1 = 5 (Ca, = Cay)
dqq 2 dq, . Vo
1 Vg.Cpy — V0. Gy, = dar w= K. (qeq1 - qn) CrV %-W =m(qn — qn-1) an = E(CAO - (1)

Assim, para um reator qualquer tno sistema, a massa de fungo pode ser
substituida pela concentracdo de fungo no reator multiplicada pelo volume do mesmo,
para ambos os reatores de acordo com a seguinte equacao:

w = (5 * Vegrg (45)
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Sabe-se também, de acordo com a cinética estudada anteriormente, que a reagao

€ descrita pelo modelo de pseudo segunda ordem, dada por:
a 2
=t =ky. (qGeq — qr) (46)

A partir da equacéo de Langmuir, obtemos o termo q.,, que € definido com a

hipdtese de que os reatores atingiram o equilibrio (C., = Cy4,), para cada reator, portanto:

Kads - Qmax - Ca
eq, = - ‘ (53)
t 1+Kads -Ca,

Assim, se especificado a fracdo convertida (X,) e a concentracao inicial de fungo
em um reator, o termo q,, que trata-se da quantidade de cobre adsorvida por quantidade

de biomassa, torna-se também especificado.

A partir da tabela das equacfes de balancos de massa para o cobre acima, pode-
se perceber que definida uma conversao para o processo, define-se consecutivamente a
concentracdo da solugdo no reator n (C,_ ). Desse modo, a unica variavel que nao esta
definida na equacado de balanco de massa para o Ultimo reator seria a concentracdo de

entrada do reator C, ..

Portanto, uma solugcédo para o processo € solucionar as equacodes de balanco de

massa do Ultimo reator até o primeiro onde C,,, = C4, = 10ppm. Assim:

2
_ _ Kads - Qmax - Cagyy _ CAin -Capn
Vo- CAin Vo- CAout = Kz. ( 1+K s . CAout Cf . Cf VCSTR (54)
Onde:
Casp Concentracéo inicial de entrada do reator

Ca oyt Concentracéo de saida do reator

Cy Concentracdo de saida no altimo reator n

n
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Como g, representa a concentracdo de cobre por grama de biomassa no ultimo
reator n, consequentemente g, representa esse valor para o penultimo reator n-1, como

representado a seguir:

Cp,_.-Cyp
g = Szt (55)
f
Can_n-Cap_ Can_,-Ca

g = Bzt g = Canza Oy (56)

f f

Can-Ca . Can-Ca
qn = %‘l' qn-1 = % (57)

f f

Portanto, o termo C,, Se mantém constante nas equagdes, independentemente de
gual reator a expressao foi aplicada. Entéo, o balan¢co de massa pode ser resolvido para
a concentragao de entrada C,, em qualquer reator do processo, obtendo-se a equagao

de projeto de segundo grau para o termo C,, , COmo segue:
CAinZ' [(1 + 2. Kads- CAout + Kadsz' CAoutz)' (1 + Kads‘ CAout)' Cf] +

Cay-[—2.Cap- (1 + 2.Kgas.Ca,,, + Kaas”-Ca,, ). (1 + Kaas. Ca,, - Cr
! ~2-Kaas" Gmix- Cagyer 1+ 2.Kaas: Cagye + Kaas™ Cage )-Gr* L4 (58)
2. (L + 2.Kaas: Capye + Kaas® Cagye ™) (1 + Kags- Cagy)- G

.
[ Ca % (1+ 2.Kaas-Ca,y, + Kaas® Cayy”)- (1 + Kags- Cayy)- Cr

< +2. Kaas- Qmax- CAn.CAout.' (1 + 2.Kqas. CAout + Kadsz- CAoutz)- sz > =0

CapyurV
|ty (U 2Kaas: Cagye + Kaas™ Gt )- (1 + Kaas: Cagae)- G|

E assim, resolvendo para a equacgédo de projeto acima, comecando os calculos

pelo ultimo reator e voltando, obtém-se os dados da tabela abaixo:
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Tabela 12 - Dados calculados para obtencdo do numer

configuracdo cascata de contracorrente

0 de reatores em uma

j Geq; q; Diferenca Cf;lin Cf;lm X, X4 pcumulado
1  1.71E-02 | 1.52E-02 1.93E-03 10 9.9825 0.003 0.003
2 | 1.71E-02 1.51E-02 2.03E-03 9.9825 9.9454 0.004 0.007
3 1.71E-02 | 1.50E-02 2.14E-03 9.9454 9.9041 0.004 0.011
4 | 1.71E-02 | 1.49E-02 2.27E-03 9.9041 9.8579 0.005 0.016
5 1.71E-02 | 1.47E-02 2.41E-03 9.8579 9.8058 0.005 0.021
6 | 1.71E-02 1.46E-02 2.57E-03 9.8058 9.7467 0.006 0.027
7 1.71E-02 | 1.44E-02 2.74E-03 9.7467 9.6791 0.007 0.034
8 1.71E-02 | 1.42E-02 2.95E-03 9.6791 9.6011 0.008 0.041
9 1.71E-02 | 1.39E-02 3.18E-03 9.6011 9.5102 0.009 0.051
10  1.71E-02 @ 1.37E-02 3.46E-03 9.5102 9.4029 0.011 0.061
11 | 1.71E-02 1.33E-02 3.78E-03 9.4029 9.2746 0.014 0.074
12 1.71E-02 @ 1.30E-02 4.17E-03 9.2746 9.1188 0.017 0.090
13 | 1.71E-02 1.25E-02 4.64E-03 9.1188 8.9259 0.021 0.109
14  1.71E-02 @ 1.19E-02 5.22E-03 8.9259 8.6816 0.027 0.133
15  1.71E-02 @ 1.12E-02 5.95E-03 8.6816 8.3637 0.037 0.165
16 | 1.71E-02 1.02E-02 6.91E-03 8.3637 7.9355 0.051 0.208
17  1.71E-02 @ 8.90E-03 8.19E-03 7.9355 7.3332 0.076 0.268
18 | 1.71E-02 7.07E-03 @ 9.99E-03 7.3332 6.4369 0.122 0.357
19 1.70E-02 | 4.35E-03 @ 1.27E-02 6.4369 5.0000 0.223 0.501

E assim, obtém-se o gréfico:

59



Figura 22 - Conversédo acumulada em fungédo do niumero de reatores em série com
configuracdo contracorrente
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4.3.2.2. Configuragéo cascata com corrente cruzada

Para esta configuracdo, em todos os reatores o termo q, [M] € igual a zero,

9 fungo
ou seja, ndo héa cobre adsorvido inicialmente. Em outras palavras, o fungo entra “virgem”
em cada um dos reatores. Entéo, a solugéo vai passando de um reator para o outro com
a concentracdo cada vez menor de cobre, ja que este vai sendo adsorvido pela biomassa
em cada estagio. Pode-se calcular o numero de reatores n necessarios se definir a
conversao total final da qual se quer atingir. O esquema abaixo exemplifica a

configuracdo cascata com corrente cruzada:
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Figura 23 - Esquema do processo de adsorcdo com rea  tores CSTR em série em
configuracdo de corrente cruzada
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A partir da figura acima, pode-se fazer o balanco de massa para cada reator. A
tabela abaixo mostra os equacionamentos:

Tabela 13 - Balancos de massa para o cobre em cada reator numa configuracéo

cascata com corrente cruzada

N Balancos de massa para o cobre em cada reator com ¢ orrente cruzada
Kads Gmax- C, (Cy, — C4u)
2 _ adsrYmax- “Aq — Ao Aq
1 Vy.Cay — Vo Cay = Ko-(Qeq, — 1) - Cr.V Qeas = Tk o Keas-Ca, a1 —Cf
Kaas- Gmax- C, (Cy, —C4)
2 — _ads dmax: 24, = M Ay
2 Vo.Cay —0.Cay = K3(Geq, — 2) - Cr.V R Cra 92 = C
2 _ Kaas- Gmax- Ca,_, _ (CAn_Z - CAn_l)
n-1 v9.Cap_, — Vo-Cay_, = Ko(Qegy_, — Gn-1) -Cr-V | Geqn, = T+ Kags. Ca_, Gn-1 = C—f
Kaas- Qmax- C, (C —Cy)
2 _ DadsrYmaéx- “A, _ An_1 An
n o.Ca,_, — Vo-Ca, = Ko(Geq, — qn) - Cr.V Goan = 11K G Cr. dn — ¢

Para o dimensionamento dos reatores com esta configuracao, foi utilizado os
mesmos dados de projeto anteriormente. Além disso, manteve-se o0 volume dos reatores

fixo em 10.000 m3 cada um, para fins de comparacdo com a configuracao contracorrente
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calculada anteriormente. Os dados de projeto sdo dados pela tabela abaixo, ja

anteriormente mostrada:
Tabela 10 - Dados de projeto para reatores em série

Varidavel Valor Unidade

vy 100 m3/h

Cyy 10 ppm

Cs 330 g/L
Vestr | 10.0000  m®

Esta configuracao de reator possui os célculos um pouco menos complexo do que
a em contracorrente na medida em que o primeiro reator pode ser calculado diretamente,
ndo necessitando fazer os célculos de tras para frente como feitos antes. Assim, a partir

da eq. (50) j& deduzida, temos:

Vo.Cag- Xa

(50)

V = >
CSTR Kads- Gmax- Cag- 1-Xa)  Cap- X4
ko, - .Cr

1+Kads-CAo-(1_XA) Cf

Muda-se o indice da concentracdo, passando de (4, para C,,, a fim de tornar a

equacao genérica para qualquer reator, e ndo somente para o primeiro. Assim:

Vo.Capp - XA
Vestrs = - Z (59)
K Kads- 9max- CAin- (1-Xa)  Caip- X4 c
2\ 1+ Kaqs Cagy - A-Xa) Cr of

Fazendo manipulacdes algébricas, obtém-se a equacéo de projeto:

X3 (—Kaas®. Ca,* Cr) + X4 (2.Kyas®. Ca,>. Co + 3. Kggs™. Ca ' C) +

XA3- (_Kads3- qmaxz- CAOB- CF3 — 2. Kadsg- Amax- CA04- CFZ - 3. Kads- CAOZ- CF -
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6.Kaqs”-Ca,>. Co — 3. Kuas™. Cay*. Cr — vo. Kgas®. Ca,°. Ce* /(K.V)) +

X.Azl- (2- Kads3- qmaxz- CAOB- CF3 + Kadsz- qmaxz- CAOZ- CF3 + Kads3- qmaxz- CAOB- CF3 +

4. Koas® Gmax-Cay > Ce® + 4. Kaas® max- Cay " Ce*+Cay. Cp+3. Kogs. Ca, > Cr +

3. Kadsz- CA03- Cr + Kads3- CA04- Cr) + Xy (_ 3. Kadsg- qmaxz- CA03- CF3 -

2. Kadsz- qmaxz- CAOZ- CF3 — 2. Kads- Gmax- CAOZ- CF2 —4. Kadsz- Qmax- CAOB- CF2 -

2. Kadsg- Amax- CA04- CFZ) + (Kadsz- Qmaxz- CAOZ- CF3 + Kads3- qmaxz- CA03- CF3) =0

Sabe-se da relag&o das concentracdes iniciais e finais com as conversoes:

¢l =Cl «1-X))

Aout

(60)

(61)

Por fim, sabe-se que a concentracdo de saida de um reator é a concentragédo de

entrada no préximo, portanto:

Utilizando da equacéao de projeto, obtém-se a tabela abaixo:

Tabela 14 - Dados calculados de concentracao inicia

acumulada para cada reator em série com configuraca

j _ AjH1
Aout CAin

(62)

| e final, fragdo convertida e

o de corrente cruzada

N°Reatores (j) C{‘lm Cf;,‘mt X, X A acumulado
1 10 8.55 14.51% 0.000
2 8.55 7.10 16.93% 0145
3 7.10 5.66 20.29% 0290
4 5.66 4,23 25.27% 0.434
5 4.23 2.82 33.36% 0.577
6 2.82 1.46 48.18% 0.718
7 1.46 0.37 74.74% 0.854
8 0.37 0.05 86.34% 0.963
9 0.05 0.01 78.04% 0.995

63



10 0.01 0.004 62.60% 0.999

E assim, pode-se tracar o grafico de conversdo acumulada em funcdo do nimero
de reatores:

Figura 24 - Conversdo acumulada em fungédo do niumero de reatores em série com

configuracao de corrente cruzada
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Com isso, nota-se que pode-se alcancgar conversées muito altas com um namero
reduzido de reatores, principalmente quando comparado a reatores em série com

configuragcdo em contracorrente.
4.3.2.3. Comparacgdo de um unico reator CSTR comrea tores CSTR em série

A tabela abaixo resume os resultados encontrados para as os volumes de reatores
de acordo com as conversdes requeridas para um unico reator CSTR e para reatores

CSTR em série:
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Tabela 15 - Comparacédo de resultados entre um reato r CSTR Unico e reatores em

série com configuracdo contracorrente

_ . ~ Volume reator Volume Total
Configuracéo Conversao (X a) N° de reatores
(m?) (m?)
CSTR Unico 50% 1.621.492.075 1 1.621.492.075
Contracorrente 50% 10.000 19 190.000

Assim, nota-se que ao colocar CSTR em série é necessario um volume total mais

1.621.492.075

de 8 mil vezes menor (
190.000

= 8.434) para atingir a mesma conversao quando

comparado a um CSTR Unico.

4.3.2.4. Comparacao de reatores em serie em configu rag&o contracorrente e em
corrente cruzada

A tabela abaixo resume os resultados encontrados para as duas configuragdes de

reatores em série, definindo 50% como especificacdo minima de projeto:

Tabela 16 - Comparacao de resultados entre reatores  em série com configuracao

contracorrente e com corrente cruzada

Vazédo Massica

Configuracao Conversdo (X ») N°de reatores
de fungo

Contracorrente my 50% 19

Corrente cruzada 4my 57.7% 4

Assim, nota-se a maior eficiéncia da configuracdo em corrente cruzada em relacao
a contracorrente, necessitando de apenas 4 reatores contra 19 da contracorrente para
obter uma conversdo minima de 50%. Por outro lado, necessita-se de uma vazao

massica 4 vezes maior para esta configuracao.
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4.3.2.5. Comparacado de um unico reator CSTR e reato

contracorrente e em corrente cruzada

res em série em configuracao

A tabela abaixo resume os resultados encontrados para todos o0s reatores

dimensionados neste trabalho:

Tabela 17 - Comparacao de resultados entre reatores

contracorrente e com corrente cruzada

em série com configuracao

) Conversdo Vazéo Méssica Volume reator N° de Volume Total
Configuragdo
(Xa) de fungo (m?3) reatores (m?3)
CSTR unico 50% my 1.621.492.075 1 1.621.492.075
Contracorrente 50% my 10.000 19 190.000
Corrente cruzada 57, 7% 4151f 10.000 4 40.000

Assim, nota-se que para uma conversao minima de 50%, obtém-se um menor

volume com a configuragéo cascata cruzada, necessitando de 4 reatores para isso. Por

outro lado, necessita-se de uma vazdo massica de fungo 4 vezes maior para esta

configuracéo.
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5. Conclusao

Para o estudo do equilibrio do fungo Rhizopus Microsporus em solugdo aquosa

com ions cobre?*, este trabalho teve como foco a adsorcdo, embora diversos
mecanismos de biossor¢do ocorram simultaneamente, pois esse € o modelo de
biossorcao que melhor representa os dados experimentais, segundo a literatura. Obteve-
se excelentes ajustes para as isotermas de adsorcéo de Freundlich e de Langmuir, o que
reitera a importancia do mecanismo de adsorcdo para explicar fendbmeno. Uma analise
das constantes de equilibrio calculados para ambos as isotermas, mostra que o modelo
de Langmuir ajusta-se muito bem aos dados experimentais obtidos, como pode ser
observado pelo valor préximo a 1 do coeficiente de correlacdo R?, sendo portanto, um
modelo que representa satisfatoriamente a adsorcao de ions cobre?*- em solu¢ao aquosa,

para o fungo estudado.

Para o estudo da cinética da adsorcédo do fungo, foi utilizado o método da integral
e descartou-se a possibilidades de cinética de ordem zero, de primeira ordem e também
de segunda ordem, ja que os valores experimentais ndo se ajustaram com os modelos
propostos. Entdo, foram avaliados os dados para cinética de pseudo primeira ordem e
pseudo segunda ordem, encontrando altos coeficientes de correlacdo linear para ambos
os modelos, sendo ligeiramente maior para o segundo. Assim, para definir qual modelo
cinético se correlaciona melhor com os dados experimentais, calculou-se os parametros
cinéticos e os resultados apresentaram um desvio relativamente alto (= —14%) do
parametro g calculado e o obtido experimentalmente para a cinética de pseudo primeira
ordem. Por outro lado, para a cinética de pseudo segunda ordem, o parametro q
apresentou um valor bem préximo do experimental, com um desvio de apenas 2%. Além
disso, a equacao de pseudo primeira ordem de Langergren ndo se ajustou bem para toda
a faixa de tempo e geralmente é aplicavel apenas para os 20-30 minutos iniciais do
processo de biossorcdo. Portanto, esses resultados sugerem que 0 processo de

adsorcdo do cobre no fungo Rhizopus Microsporus segue uma cinética de pseudo

segunda ordem, que foi a adotada para o dimensionamento das operacdes unitarias

descritas na sequéncia.
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A primeira operagdo unitaria estudada para a adsorcdo de ions Cu?* em larga
escala foi um reator CSTR, porém, os resultados mostram que para que se atinja altas
conversdes € necessario volume impraticavel na industria. Portanto, utilizando um anico
reator CSTR de dimensfes viaveis € possivel obter conversbes muito baixas, para
volumes de reator praticaveis, o que justifica-se o estudo e a comparacdo com reatores
CSTR em série.

Comparando um unico reator CSTR com reatores em série com configuragdo
contracorrente, para a vazdo massica de fungo definida no processo, conclui-se que
utilizando a mesma vazao massica de fungo para ambos, o volume total minimo para

atingir a conversdo de 50% é superior a 8 mil vezes quando comparado com a

configuracdo em seérie, em contrapartida sdo necessarios 19 reatores.

Para reatores em série, nota-se que, enquanto reatores com configuracdo de
corrente cruzada podem atingir conversfes altissimas, o reator com configuragdo
contracorrente possui um limite, pois h& saturacdo da biomassa ap0s um certo numero

de reatores, dependendo, portanto, da quantidade de fungo utilizada.

Define-se o volume de todos os reatores em série séo iguais e de valor 10.000m3,
bem como uma concentracéo de fungo na proporcéo de 30% da vazao de entrada. Assim,
calcula-se o limite de biossorcdo dos ions para a configuracdo contracorrente,
encontrando conversdes maximas de aproximadamente 50%, e um total de 19 reatores.
Na sequéncia, para fins de comparacéao, define-se também 50% de converséo total para
a configuragdo em corrente cruzada e obtém-se um total de apenas 4 reatores. Contudo,
€ necessario ressaltar que foi definido uma mesma vazao massica em todos os reatores,
0 que significa que no caso de reatores em corrente cruzada, h4 uma vazao massica total
maior, igual ao numero de reatores em série, ou seja, uma vazdo 4 vezes maior de

biomassa seria necessaria para atingir esta conversao.

Por, fim, comparando-se todos os reatores, observa-se que para uma conversao

minima de 50%, o volume requerido para um Unico reator CSTR é muito alto

(1.621.492.075m3). O menor volume total é obtido com a configuragao cascata cruzada,
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necessitando de 4 reatores para isso (40.000m?3), enquanto que a configuracdo cascata
contracorrente precisa de 19 reatores (190.000m3). Por outro lado, necessita-se de uma
vazdo massica de fungo 4 vezes maior para a configuracdo cascata cruzada em

comparacao com as outras duas.

Ha de ser observado, entretanto, que uma analise econdmica precisaria ser feita
para a melhor tomada de decisao, pois quanto maior o nimero de reatores, maior o custo
de investimento (CAPEX). Por outro lado, no caso da configuracdo com corrente cruzada,
h& um numero menor de reatores, mas a vazao massica de biomassa necessaria € 4
vezes maior, aumentando, desta forma, os custos operacionais (OPEX). Portanto, hd um
trade-off entre a massa de fungo utilizada e o nimero de reatores que deve ser analisado

do ponto de vista econdémico.
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Kads

Qmax

Lista de variaveis

A concentragdo do adsobato na fase fluida

A concentragdo do adsobato na fase solida
Temperatura

Constante de equilibrio termodindmico

Variacdo da entalpia do sistema

Constante dos gases

Quantidade de adsorvato (metal) retido no solido no equilibrio (mg/g)
Concentracdo do adsorvato (ppm)

Constante de adsorcao

Constante de dessorcéo

Fracdo da superficie coberta pelas moléculas adsorvidas
Presséo no fluido (psia)

Constante de equilibrio de adsor¢éo

Capacidade de adsorcdo maxima (mg/g)

Quantidade de adsorvato (metal) retido no solido no equilibrio (mg/g).

Constante de Freundlich

Constante da equacao de Freundlich

Concentragdo do adsorvato no equilibrio (g/L).

Taxa de reacdo (mol/V.tempo)

Concentracdo do Reagente A (mol/V)

Constante cinética da reacao

Quantidade de adsorvato retido no sélido no equilibrio (mg/g)
Quantidade de adsorvato retido no sélido no tempo t (mg/g)

Constante de velocidade da reacdo de pseudo-primeira (1/min)
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Constante de velocidade da reagéo de pseudo-segunda ordem (g/(mg. min))

Fluxo molar de j na entrada (moles/tempo)

Fluxo molar de j na saida (moles/tempo)

Geragéao de j no volume de controle (moles/tempo)
Variacdo molar de j no volume de controle(moles/tempo)
Concentracéo inicial de cobre (g/L).

Massa de fungo (g)

Massa de fungo virgem que entra no reator 2 (g)

Massa de fungo no reator 1, considerada virgem, proveniente do reator 2 (g)
Concentracéo inicial de entrada do reator

Concentracéo de saida do reator

Concentracéo de saida no altimo reator n
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