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RESUMO

A remocdo de etanol por arraste gasoso com CO> durante a fermentacédo alcodlica é uma forma
de contornar o problema de inibicdo pelo etanol. Contudo, a falta de métodos eficientes para
recuperar o etanol removido ainda inviabiliza a aplicacdo desta técnica. No presente trabalho
foi desenvolvido um processo inovador de producdo de etanol integrando a fermentagédo
extrativa por arraste gasoso com CO; e a recuperagéo por absor¢édo. Inicialmente, a remocéo de
etanol de soluc@es hidroalcodlicas por arraste gasoso com CO; foi estudada com o intuito de
obter um modelo para descrever o processo. Em seguida, metodologias analiticas baseadas na
combinacéo da espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR)
com 0 meétodo de regressdo multivariada dos minimos quadrados parciais (PLS) foram
desenvolvidas para o monitoramento da absorcdo de etanol em glicois e da fermentacdo
alcodlica. Na sequéncia, a absorcdo foi avaliada como método de recuperacdo do etanol
removido por arraste com CO,. As capacidades de absorcdo de etanol dos solventes agua,
monoetilenoglicol (MEG) e dietilenoglicol (DEG) foram avaliadas com o intuito de selecionar
o0 absorvente mais adequado. Ensaios empregando o melhor solvente foram conduzidos para
estudar as influéncias do volume inicial de solvente no absorvedor, da vazdo volumétrica de
recirculacdo do solvente e da utilizacdo de um ou dois absorvedores conectados em séries sobre
a absorgéo. Foi desenvolvido um modelo para descrever o processo baseando-se nas equagoes
de balango de massa para as espécies envolvidas (etanol, &gua, CO3, absorvente), incorporando
as cinéticas de arraste gasoso e absorcao e os conceitos de equilibrio-liquido vapor. Foi também
realizada uma fermentacdo convencional em batelada alimentada para obtencdo de parametros
cinéticos de crescimento para a levedura Saccharomyces cerevisiae. Por fim, fermentacGes
extrativas em batelada alimentada sem recirculacdo de CO, (empregando CO> comercial) e com
recirculacdo de CO> (sistema fechado empregando apenas o CO> produzido na fermentagéo)
foram integradas a recuperacdo de etanol por absor¢do e conduzidas utilizando diferentes
concentragdes de substrato na alimentacdo. O modelo desenvolvido para o arraste gasoso com
CO», considerando a remogéo de etanol e 4gua descreveu de forma precisa 0 comportamento
do processo. Os modelos de calibragdo PLS obtidos apresentaram excelente desempenho no
monitoramento de ambos o0s processos, absor¢do e fermentacdo. No processo de fermentacao,
a técnica FT-MIR/PLS possibilitou monitorar precisamente as concentra¢fes dos principais
analitos envolvidos no processo (sacarose, frutose, glicose, etanol, glicerol e células). No que
se refere ao estudo da absorcéo, o MEG foi selecionado como o absorvente mais adequado. A
utilizacdo de dois absorvedores conectados em série, contendo 0,8 L de MEG em cada,
possibilitou a recuperacdo de 93,1% do etanol arrastado. No processo integrado de fermentacéo
extrativa e recuperagdo por absor¢do sem recirculacio de CO2, foram consumidos 300 g L de
substrato com producdo total de etanol de 135,2 g L e recuperagdo de 91,6% do etanol
removido por arraste. A modelagem desenvolvida para ambas as etapas, fermentacdo extrativa
e absorcdo, descreveu adequadamente 0s processos. Quanto ao processo integrado com
recirculacdo de CO;, foi possivel consumir 280 g L™ de substrato e produzir um total de etanol
de 126 g L (57% maior que na fermentacdo convencional). A eficiéncia de recuperagio de
etanol foi de 98,3%, valor similar & encontrada em instala¢6es industriais considerando a perda
de etanol arrastado pelo CO2 produzido nas dornas. O processo alternativo de producdo de
etanol proposto se mostrou promissor, podendo oferecer melhorias ao processo convencional
no sentido de reduzir o volume de vinhaca e o consumo energético na destilacao, reduzindo os
custos globais de producéo de etanol.

Palavras-chave: producdo de bioetanol, fermentagdo extrativa, arraste gasoso com COa,
recuperacao de etanol, absorcéo gasosa, integragéo de processos.



ABSTRACT

Ethanol removal by CO; stripping during alcoholic fermentation is one way of overcoming the
problem of inhibition by the ethanol. However, the lack of efficient methods to recover the
removed ethanol still makes the use of stripping unviable. In this work, an innovative process
for ethanol production was developed based on the integration of the extractive fermentation
with COg stripping and with the recovery of ethanol by absorption. Firstly, the ethanol removal
from hydro alcoholic solutions by CO: stripping was evaluated in order to obtain a model to
describe this process. Subsequently, techniques based on the combination of Fourier transform
mid-infrared (FT-MIR) spectroscopy and partial least-squares (PLS) regression were developed
for monitoring of the ethanol absorption and the alcoholic fermentation. In sequence, gas
absorption was evaluated as a technique for the recovery of ethanol from the gas mixture
generated by CO- stripping. Water, monoethylene glycol (MEG), and diethylene glycol were
evaluated in terms of their performance in ethanol absorption in order to choose the most
appropriate absorbent. Subsequent assays using the best absorbent were conducted to
investigate the influence of the initial MEG volume in the absorber, the recirculation volumetric
flow rate of solvent, and the use of two absorbers connected in series on the absorption process.
A modeling procedure was developed based on mass balance equations for the species involved
(ethanol, water, CO, and absorbent), and incorporating stripping and absorption kinetics, and
vapor-liquid equilibrium concepts. A conventional fed-batch fermentation was performed in
order to estimate kinetic parameters of growth for the yeast Saccharomyces cerevisiae. Lastly,
extractive fermentations without CO> recirculation (using commercial COz) and with CO>
recirculation (using only the CO2 produced in the fermentation), integrated to ethanol recovery
by absorption, were carried out using different feed substrate concentrations. The proposed CO>
stripping model considering the removal of ethanol and water was able to accurately describe
the process behavior. The PLS calibration models presented excellent performance in
monitoring both, absorption and fermentation. In the fermentation, the FT-MIR/PLS technique
was able to provide accurate monitoring of the major components involved in the process
(sucrose, glucose, fructose, ethanol, glycerol, and yeast cells). With respect to the evaluation of
the absorption process, the MEG was selected as the most appropriate absorbent. The modeling
developed was able to accurately describe the absorption behavior. The use of two absorbers,
each with 0.80 L of MEG, enabled recovery of up to 93.1% of the ethanol from the stripping
gas mixture. The integrated process of extractive fermentation with CO- stripping and recovery
by absorption without CO> recirculation provided conversion of 300 g L™ substrate feed,
ethanol total production of 135.2 g L™ and recovery of 91,6 % of the ethanol from the stripping
gas mixture. The modelling proposed for both extractive fermentation and absorption recovery
adequately described the two stages. In the integrated process with CO2 recirculation, it was
possible to consume 280 g L of substrate feed, producing an amount of 126 g L of ethanol
(57% higher than in conventional fermentation). The recovery efficiency of ethanol was 98.3%,
similar to that found for distilleries considering the loss of ethanol removed by the CO:>
produced in the fermenters. The alternative process proposed for ethanol production is
promising and could offer improvements for the conventional process, reducing volume of
vinasse and energy consumption in the distillation and, consequently, reducing overall costs.

Keywords: Bioethanol production, extractive fermentation, CO; stripping, ethanol recovery,
gas absorption, processes integration.
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1.1. Introducéo

As preocupagOes com os problemas ambientais, juntamente com a crescente demanda
energética global e a necessidade de reduzir a dependéncia de derivados do petrdleo tém
impulsionado a busca por fontes de energia mais limpas e renovaveis. Neste cenario, o bioetanol
surge como alternativa para substituicdo dos combustiveis fosseis (BAEYENS et al., 2015). Na
safra de 2017/2018, a producéo de etanol no Brasil alcangou 26,5 bilhdes de litros (26% do
fornecimento mundial), ficando atras apenas da producdo dos Estados Unidos (RENEWABLE
FUELS ASSOCIATION, 2017). A base da industria sucroalcooleira no Brasil foi o Programa
Nacional do Alcool (Proalcool) criado nos anos 70. Desde ent&o, novos programas do governo
de incentivos a producéo e consumo de etanol e o surgimento do carro flexfuel possibilitaram a
consolidacdo do setor (AMORIM et al., 2011). E a tendéncia é que o setor cresca e se fortaleca
ainda mais com a Politica Nacional de Biocombustiveis (RenovaBio). O RenovaBio foi criado
recentemente para estimular o aumento da producdo e da participacdo de biocombustiveis na
matriz energética do pais, visando mitigar a emisséo de gases do efeito estufa em cumprimento
aos compromissos estabelecidos no ambito do Acordo de Paris (ANP, 2019).

As destilarias brasileiras utilizam cana-de-aglcar como matéria-prima. O processo €é
baseado na fermentacdo de mostos de caldo de cana concentrado ou melago diluido com &gua
ou caldo de cana. As hexoses (frutose e glicose) resultantes da hidrdlise da sacarose sao
convertidas em etanol pela levedura Saccharomyces cerevisiae. O processo é conduzido no
modo batelada alimentada ou continuo. Em ambos os casos as células sdo recicladas para
reutilizacdo na fermentacdo (BASSO et al., 2011). Embora ja consolidado, o processo ainda
pode ser melhorado com o desenvolvimento e implantacdo de novas tecnologias para reducéo
de custos. A principal limitacdo do processo fermentativo € o baixo teor de etanol alcangado no
vinho ao final da fermentacdo (8-12% v v1), que € resultado da inibicdo da levedura pelo
préprio etanol (MAIORELLA et al., 1983). Como consequéncia, 0s custos associados com a
utilizacdo de dornas de grande volume e a demanda energética para recuperacao do etanol por
destilacéo (até 2,6 kg de vapor por litro de etanol produzido) se tornam elevados. Além disso,
h& a geracdo de grande quantidade de vinhaca (até 12,4 L por litro de etanol produzido)
(MOHANA et al., 2009; AMORIM et al., 2011; RUIZ, 2015).

A aplicacdo de arraste gasoso com CO; para remocao do etanol durante a fermentacao
é uma forma de minimizar esta inibicdo. A técnica permite a remocéo seletiva de compostos
volateis (EZEJI et al., 2003). Ademais, trata-se de um método atraente para utilizacdo em larga

escala na fermentacdo alcodlica devido a sua simplicidade e com a possibilidade de utilizacéo
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do préprio CO2 produzido durante a fermentacdo. O arraste gasoso tem sido utilizado com
sucesso em processos fermentativos para producdo de etanol a partir do milho (TAYLOR et al.,
2010), cana-de-aclcar (SONEGO et al., 2018) e sorgo sacarino (THANI et al., 2018), além de
fermentacdes acetona-butanol-etanol (CHEN et al., 2018). No entanto, embora possa trazer
beneficios para a fermentacdo alcollica, &€ necessario encontrar métodos eficientes e
economicamente viaveis para a recuperagdo do etanol removido, a fim de tornar a aplicacéo da
técnica viavel.

Operac0es que podem ser aplicadas para este fim incluem condensacdo (PONCE et al.,
2016), adsorcdo (HASHI et al., 2010), permeacdo de vapor (SUN et al., 2017) e absorcao
(CARDOSO et al. 2018), entre outros. Os dois primeiros ndo sdo viaveis para aplicacdo em
escala industrial devido aos altos custos com adsorventes e energia para operacdo dos
condensadores. A permeacao de vapor, embora seja eficiente, apresenta custos com membranas
e producdo de véacuo que ainda inviabilizam a técnica (GAYKAWAD et al., 2017). Dentre estas
operacdes, a absorcdo demonstra ser a opgdo mais atraente para utilizagdo em grande escala,
com equipamentos de facil instalacdo e operacdo (TREYBAL, 1980a). No Brasil, algumas
destilarias ja utilizam dispositivos para lavagem com agua do gas de saida das dornas de
fermentac&o para evitar perdas de etanol. De forma analoga, unidades de absorcdo poderiam
ser instaladas para recuperar o etanol removido durante a fermentagdo com arraste gasoso.
Glicais, tais como o0 monoetilenoglicol (MEG) e o dietilenoglicol (DEG) sdo solventes atrativos
para esta aplicacdo, pois impedem a formacéao do aze6tropo etanol-agua (BLACK e DITSLER,
1972). O MEG, particularmente, ja é usado em algumas destilarias na destilacdo extrativa para
obtencdo de etanol anidro. Dessa forma, estaria prontamente disponivel para uso no processo e
a solucdo resultante da absorc@o poderia ser alimentada diretamente na coluna de destilagéo

extrativa.
1.2. Objetivos

Diante das informac6es expostas, 0 objetivo geral da presente tese foi desenvolver um
processo alternativo de producéo de etanol integrando a fermentagdo extrativa por arraste
gasoso com CO: e a recuperagéo por absorgédo. Para alcangar o objetivo proposto, as seguintes
etapas foram executadas:

o Modelagem do processo de arraste gasoso com COx.

e Auvaliacdo da influéncia das variaveis temperatura, vazdo de CO2 e concentragdo

inicial de etanol sobre o arraste gasoso com COa.

o Desenvolvimento de uma metodologia analitica baseada na espectroscopia de
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infravermelho médio para monitorar o processo de absorgdo de etanol.

Avaliacgéo da capacidade de absorcdo de etanol dos solventes MEG e DEG.
Modelagem matematica da etapa de absorcédo de etanol.

Avaliacéo das influéncias do volume inicial de solvente, da vazdo volumétrica de
recirculacdo de solvente e da utilizagdo de um ou dois absorvedores conectados em
série no processo de absorgdo de etanol.

Desenvolvimento de uma metodologia analitica baseada na espectroscopia de
infravermelho médio para o monitoramento da fermentacéao alcodlica.

Modelagem matemética das fermentagdes convencional e extrativa em batelada
alimentada.

Integracdo da fermentacéo extrativa com arraste gasoso com a recuperacao de etanol

por absorcdo sem e com recirculacao de CO2 no processo.

1.3. Estrutura da tese

A tese esta dividida em oito capitulos, a saber:

Capitulo 1. Introducéo e objetivos

Capitulo 2. Revisdo Bibliografica

Capitulo 3. Avaliacdo da remocao de etanol de solucdes hidroalcodlicas por arraste
gasoso com CO»

Capitulo 4. Monitoramento da absorcdo de etanol em glicéis por espectroscopia de
infravermelho médio.

Capitulo 5. Recuperacdo de etanol da mistura gasosa de arraste por absorcao.
Capitulo 6. Monitoramento da fermentacdo alcodlica por espectroscopia de
infravermelho médio

Capitulo 7. Fermentacdo alcodlica extrativa com remocéo de etanol por arraste
gasoso com CO: e recuperagdo por absorgéo.

Capitulo 8. Consideracgdes finais e sugestdes para trabalhos futuros.

Os capitulos 3, 4, 5, 6 e 7 compreendem as etapas executadas durante o desenvolvimento

do trabalho. Em cada um, foram apresentados uma breve introducdo, materiais e métodos,

resultados e discussao e conclusoes.
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2.1. Producéo de etanol no Brasil
2.1.1. Caracteristicas gerais do processo

A producdo de etanol pode envolver a utilizacao de diferentes matérias-primas. O etanol
obtido da fermentacdo direta de aclUcares mais simples, como a sacarose da cana-de-agucar
(GELLER, 1985) e 0 amido do milho (TAYLOR et al., 2000), é conhecido como etanol de
primeira geracdo (etanol 1G). Quando proveniente de biomassa lignocelulésica (LASER et al.,
2002), o etanol é referido como de segunda de geracao (etanol 2G). Mais recentemente, estudos
tém mostrado que € possivel produzir etanol a partir da biomassa de algas, sendo este
denominado etanol de terceira geragdo (KIM et al., 2011). A producdo do etanol no Brasil é
majoritariamente de primeira geracdo utilizando a cana-de-aglicar como matéria-prima
(BASSO et al., 2011). Comparado aos processos que utilizam outros tipos de matéria-prima, o
processo de producdo de etanol 1G nacional apresenta o melhor balango energético, ja que toda
a energia (vapor e eletricidade) usada na producéo do etanol vem do bagaco da cana usado
como combustivel nas caldeiras, ao invés da queima de combustiveis fosseis (AMORIM et al.,
2011; MACRELLI et al., 2012; PEREIRA et al., 2018).

O processo é baseado na fermentacao de mostos contendo caldo de cana, melago ou uma
mistura de ambos. A composi¢do de aglUcares do mosto é principalmente sacarose e uma
pequena quantidade de glicose e frutose livres. O montante total de agUcares, incluindo frutose
e glicose livres e potenciais resultantes da hidrélise da sacarose, é denominado acUcares
redutores totais (ART). Todos os balan¢os de massa do processo industrial sdo calculados com
base neste parametro (PEREIRA et al., 2018). A maioria das destilarias brasileiras sao anexas
a plantas produtoras de aglcar. Neste caso, 0 melaco resultante do processo de cristaliza¢do do
acucar é diluido com o préprio caldo da cana ou com agua para alcancar a concentracao de ART
no mosto adequada para a fermentacdo. Nas plantas industriais que produzem apenas etanol
(destilarias autdbnomas), o caldo da cana-de-agucar € aquecido para reducdo de contaminacédo
bacteriana, decantado e, na maioria das vezes, concentrado por evaporacdo, para depois ser
utilizado como mosto na fermentacdo (WHEALS et al., 1999). Mais recentemente, algumas
destilarias ttm empregado o caldo de sorgo sacarino como alternativa para a produgéo de etanol
durante o periodo ndo produtivo da cana, uma vez que o sorgo pode ser cultivado duas vezes
ao ano e, assim como a cana, contém os acgucares glicose, frutose e, majoritariamente, sacarose
(CASTRO et al., 2017; ROCHON et al., 2017).

No Brasil, o etanol é produzido por processos em batelada alimentada ou continuos,

sendo o primeiro utilizado por cerca de 85% das destilarias (GODOY et al., 2008). Em ambos
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0s casos, as células de levedura sdo recicladas para reutilizagdo no processo, procedimento este
repetido varias vezes ao longo da safra (processo Melle-Boinot). Tal estratégia garante alta
densidade de células no processo, resultando em um curto tempo de fermentagéo (6 a 10 h). O
processo € exotérmico e deve ser mantido entre 32 e 35°C necessitando, portanto, de
resfriamento para o controle da temperatura do caldo (WHEALS et al., 1999; BASSO et al.,
2011). Na fermentacdo em batelada alimentada, o processo é iniciado alimentando mosto a uma
suspensdo de células de S. cerevisiae, denominada “pé de cuba”, que representa cerca de 10 a
30% do volume de trabalho final da dorna de fermentacdo. A concentracdo de ART no mosto
pode variar de 150 a 250 g L™, dependendo do estigio da safra. A alimentacdo dura,
normalmente, de 4 a 6 h. Apds o enchimento da dorna, o processo continua por cerca de 2 a 4
h no modo batelada até o consumo completo dos acglcares (BASSO et al., 2011; PEREIRA et
al., 2018). No modo continuo, as destilarias costumam empregar sistemas em cascata com
maltiplas dornas de fermentagdo em série para melhorar a conversdo do substrato e a
produtividade em etanol em comparagdo a dornas simples. Cerca de 70% do volume de
fermentacdo é distribuido nas duas primeiras dornas e 30% em dois a quatro dornas finais,
empregadas para evitar a saida de substrato ndo convertido do processo (CAMARGO et al.,
1990; Grellet et al., 2016).

Ao final do processo, o caldo fermentado também conhecido como vinho, composto de
agua (majoritariamente), etanol na concentracdo de 8 a 12 °GL (Gay-Lussac ou % v v1) e
levedura é centrifugado para separacdo das células. A suspensdo de levedura resultante (creme)
é tratada com solucdo de acido sulfurico para controle de contaminacgéo e diluida com agua
antes de retornar ao processo. O vinho delevedurado é bombeado para as colunas de destilacéo,
onde é concentrado a fim de obter o etanol hidratado, uma mistura azeotrépica com
aproximadamente 95 % (v v!) de etanol (BASSO et al., 2011; PEREIRA et al., 2018). Para
obtencdo do etanol anidro € necessaria a remocdo completa da adgua, que pode ocorrer por
destilacdo azeotropica com ciclohexano, destilacdo extrativa com monoetilenoglicol ou
adsorcdo com peneiras moleculares (WHEALS et al., 1999; MORANDIN et al., 2011). Na
primeira coluna de destilacdo (retificacdo) é gerada a vinhaga, um residuo com elevada
demanda bioquimica de oxigénio e rico em minerais, como potassio, calcio, magnésio,
nitrogénio e fosforo. A vinhaga tem sido utilizada como fertilizante nas lavouras de cana. No
entanto, tal aplicacdo requer cuidados especiais para evitar a contaminacédo de lencois freaticos
e a lixiviacdo de nutrientes importantes para o solo (MOHANA et al., 2009; AMORIM et al.,
2011).
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2.1.2. Bioquimica da fermentacéo alcodlica

Na fermentacg&o alcoolica, as hexoses glicose e frutose sdo convertidas em etanol e CO»
pela levedura S. cerevisiae sob condicfes anaerdbicas. A Figura 2.1 ilustra um esquema
simplificado da via metabolica da fermentacdo alcodlica. Inicialmente, a sacarose € convertida
em glicose e frutose na reagdo de hidrdlise catalisada pela enzima invertase (BAEYENS et al.,
2015). Em seguida, glicose e frutose sdo convertidas em piruvato em uma serie de reacfes
durante a glicélise. Por fim, o piruvato € convertido em etanol e CO2 em um processo de duas
etapas (HAMER, 1965). Na primeira etapa, o piruvato é descarboxilado, formando acetaldeido.
Na segunda etapa, o0 acetaldeido é reduzido a etanol (NELSON e COX, 2008). Durante o
processo também s&o produzidos biomassa celular e outros compostos organicos como glicerol,
acidos e alcoois superiores (RAMON-PORTUGAL et al., 1999; KUTYNA et al., 2012). Pela
estequiometria da reacdo, o coeficiente de rendimento tedrico de etanol é 0,511
Jetanol Jsubstrato - NO entanto, na prética é possivel alcangar apenas 92-93% desse valor, visto que
parte do substrato é utilizada para crescimento e manutencdo celular e producédo de subprodutos
(AMORIM et al., 2011; BAEYENS et al., 2015), como mostrado na Figura 2.1.

Figura 2.1 - Esquema ilustrativo da via metabdlica da fermentagdo alcodlica pela levedura S. cerevisiae.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

2.1.3. Cinética e modelagem da fermentacao alcoolica

O estudo cinético de processos fermentativos consiste em avaliar as transformac6es
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consumo de substrato, crescimento celular e formacdo de produtos ao longo do tempo de
fermentacdo, e entdo definir perfis para quantificar velocidades de transformacao e fatores de
conversdo. Os perfis também podem ser relacionados com modelos matematicos para
quantificacdo de outros parametros relacionados, o que caracteriza uma analise mais completa
do processo. O estudo cinético também € importante para a compreensdo da influéncia de
fatores como pH, temperatura, agitacéo, inibidores, entre outros sob o processo (HISS, 2001;
SHULER e KARGI, 2002). O conhecimento da cinética e a modelagem de um processo
fermentativo sdo ferramentas fundamentais para o desenvolvimento tecnoldgico do mesmo,
uma vez que permitem a correcdo de falhas e a determinacdo das condigdes operacionais
Otimas, e servem como base para elaboracdo de estratégias mais eficientes de controle
(BONOMI e SHIMIDELL, 2001).

O crescimento celular é considerado uma reacdo auto catalitica. A velocidade de
crescimento esté diretamente relacionada com a concentracdo de células que, por sua vez, esta
relacionada com a concentracao das enzimas responsaveis pela transformacao do substrato em
produtos. Consequentemente, quando a concentracdo celular aumenta, as velocidades de
consumo de substrato e formacdo de produtos também aumentam, sendo conveniente em
estudos cinéticos e modelagem de processos expressa-las em termos da concentracao celular.
Matematicamente, o crescimento celular é caracterizado pela velocidade especifica de
crescimento celular (u), definida pela Equacdo 2.1. Este pardmetro é fundamental na
modelagem das fermentacdes. Similarmente, as velocidades especificas de consumo de
substrato (us) e formagédo de produto (Mp) sdo definidas pelas Equagbes 2.2 e 2.3,

respectivamente.

1 dCy

_1 2.1
W= (2.1)

1/ dG

_ 1y dt 2.2
Hs CX( dt) (22)

_1.dGp 23)
Hp = dt '

onde Cx, Cs e Cp s8o as concentragdes de células, substrato e produto, respectivamente.
Os produtos microbianos podem ser classificados em trés categorias: 1) associados ao
crescimento, 2) parcialmente associados ao crescimento e 3) ndo associados ao crescimento. O

primeiro grupo compreende os produtos cuja formacéo esta diretamente relacionada com as
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reacOes de catabolismo, sendo pp proporcional a p (Equacéo 2.4). A producdo de etanol pela
levedura S. cerevisiae se enquadra nesta definicdo. No segundo grupo sdo observadas duas fases
distintas: uma em que a formacdo do produto € associada ao crescimento e outra em que a
formacgédo do produto independe do crescimento do microrganismo. As producdes de goma
xantana e &cido latico por fermentagdo se encaixam neste grupo. Neste caso, Up é dada pela
Equacdo 2.5. Os produtos ndo associados ao crescimento sdo aqueles cuja formacéo ocorre

quando a velocidade de crescimento € zero, sendo pp constante (Equacdo 2.6).

Hp = ap (2.4)
wp = ap+f (2.5)
p =p (2.6)

Os modelos cinéticos de processos fermentativos podem ser classificados quanto ao
numero de componentes usados na representacdo celular, em nédo estruturados e estruturados, e
quanto a heterogeneidade da populacdo microbiana, em ndo segregados e segregados. Nos
modelos ndo estruturados, o material celular é representado por uma Unica variavel, como por
exemplo a massa celular, enquanto nos modelos estruturados, as células sdo descritas com mais
detalhes considerando, por exemplo, componentes intracelulares ou a estrutura da célula. Com
relacdo a segunda classificacdo, modelos ndo segregados consideram a populacdo de células
homogénea, enquanto modelos segregados consideram as células como individuos de uma
populacdo heterogénea (BONOMI e SHIMIDELL, 2001). A maioria dos modelos cinéticos
encontrados na literatura para descrever o crescimento celular em fermentacdes alcodlicas sdo
néo estruturados e ndo segregados (MOULIN et al., 1980). Embora possam ser menos precisos
qguando comparados modelos estruturados e segregados, sdo mais simples por apresentarem
menor numero de parametros cinéticos e exigem menor esforco computacional (BONOMI e
SHIMIDELL, 2001).

Na literatura estdo disponiveis diversos modelos cinéticos para a velocidade especifica
de crescimento celular ndo estruturados e ndo segregados. O tipo e a complexidade do modelo
a ser utilizado dependera dos fenémenos que ocorrem durante o processo, como limitacGes por
substrato, numero de substratos limitantes, inibi¢ces por substrato, produto ou ambos, nimero
de inibidores, tipo de produto gerado (associado ou ndo ao crescimento celular), entre outros
(BONOMI e SHIMIDELL, 2001). Um dos modelos que tem sido utilizado com sucesso em
fermentagdes alcodlicas (LEMOS et al., 2018; SONEGO et al., 2018; VELOSO et al., 2019) é
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0 modelo hibrido de Andrews (1968)-Levenspiel (1980), que considera as inibicdes por

substrato e produto, dado pela seguinte equagéo:

H = Hmax cZ (-5 (2.7)

onde umax € a velocidade especifica maxima de crescimento celular (ht), Ks € a constante de
saturacdo (g L), Kis € a constante de inibicdo pelo substrato (g L), Cemax € a concentragéo
maxima de produto a partir da qual o crescimento celular é cessado (g L), e “n” é uma
constante adimensional relacionada ao potencial toxico do produto (p é expressoem he Cse
CeemgL™).

2.1.4. O efeito inibitdrio do etanol na fermentacéo alcoodlica

A concentracédo de etanol é um dos fatores que pode afetar negativamente a fermentacéo,
agindo como inibidor direto ndo competitivo do metabolismo da levedura. A inibicéo se inicia
na concentracgdo de 25 g L de etanol e é completa em concentrages em torno de 95 g L (~12
°GL) (MAIORELLA et al., 1983). O mecanismo por tras da inibicdo esta ligado a capacidade
do etanol de alterar as propriedades mecanicas e estruturais da bicamada lipidica, causando a
perda da atividade metabdlica nas células (LY et al., 2002). Durante o processo fermentativo,
0 etanol se acumula no caldo e o efeito inibitdrio se torna cada vez mais pronunciado, de modo
que as velocidades de crescimento celular, consumo de substrato e producdo de etanol
diminuem, limitando a produtividade no processo.

Dessa forma, o efeito inibitorio do etanol limita o teor alcodlico alcangado no vinho
apos a fermentacdo (8 a 12 °GL). Portanto, é necessario iniciar o processo utilizando uma
solucdo relativamente diluida de aglcar, geralmente ndo ultrapassando 250 g L de ART no
mosto (PEREIRA et al., 2018), visando alcancar conversao completa em um intervalo de tempo
razoavel. Consequentemente, um grande volume de agua é transportado ao longo do processo,
0 que acarreta em outras consequéncias como, necessidade de utilizacdo de equipamentos de
grandes volumes para assegurar alta producéo temporal de etanol, elevada demanda energética
para a recuperacao do etanol na destilacdo (até 2,6 kg de vapor por litro de etanol produzido) e
geracdo de grande quantidade de vinhaca (até 12,4 L de vinhaca por litro de etanol produzido).
A vinhaca, particularmente, tem sido o principal problema nas destilarias. Os custos associados
com seu armazenamento, transporte e disposi¢do no campo séo elevados, podendo chegar a R$

7,80 por m® de vinhaca (RUIZ, 2015). E mesmo a aplicacdo na fertirrigacio requer cuidados
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para evitar danos ambientais devido ao seu potencial poluidor (MOHANA et al., 2009;
AMORIM et al., 2011; RUIZ, 2015).

2.2. Fermentacao extrativa

Uma forma de minimizar o efeito de inibicdo pelo produto é a utilizacdo de fermentacéo
extrativa, que consiste em remover o composto inibitério presente no caldo fermentativo
durante o proprio processo. Existem diferentes métodos que podem ser aplicados em
fermentacdes extrativas, os quais incluem sistemas baseados em membrana, tais como
pervaporacdo (O'BRIEN et al., 2000), perstracdo (QURESHI et al., 1992) e osmose reversa
(GARCIA et al., 1986); além de adsorcdo (CARTON et al., 1998), extracdo liquido-liquido
(QURESHI e MADDOX, 1995), arraste gasoso (GROOT et al., 1989), entre outros.

2.2.1. Arraste gasoso

O arraste gasoso, também conhecido como stripping, dessorcdo ou esgotamento, é uma
operacdo de separacdo que consiste na aspersao de um gas numa solucdo liquida, de modo que
ocorra a passagem de um ou mais compostos da solucdo para a fase gasosa. O fendmeno é
regido pelo principio termodindmico de vaporizacéao (equilibrio liquido-vapor) o que permite a
remocao seletiva de compostos organicos volateis (HAMER, 1965; KUJAWSKA et al., 2015).
Em comparacdo a outros métodos de separacdo, 0 arraste gasoso apresenta vantagens como
simplicidade de operacéo e viabilidade econdmica devido a possibilidade de utilizagdo do
préprio CO- produzido durante a fermentacdo (geracdo de 425 litros de CO- para cada litro de
etanol produzido), o que o torna atrativo para aplicacGes em larga escala. Ademais, o arraste
gasoso ndo remove 0s nutrientes do caldo e ndo causa danos as células durante a fermentacao
(EZEJI et al., 2003; SONEGO et al., 2014).

Macroscopicamente, a remocgédo de solventes de solugdes aquosas por arraste gasoso
pode ser representada pelo modelo cinético de primeira ordem, proposto por Truong e
Blackburn (1984), descrito pela Equacdo 2.8. Este modelo tem sido utilizado para avaliagéo de
arraste gasoso em diferentes tipos de fermentacéo (DE VRIJE et al., 2013; CHEN et al., 2014;
SONEGO et al., 2016).

R=—= kSaC (28)

onde R representa a velocidade de remocao de solvente (g L™ ht), C a concentragio de solvente
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na fase liquida (g L), t o tempo (h) e ksa a constante de velocidade de remogéo do solvente
(h).

O arraste gasoso para remoc¢ao de compostos inibitorios tem sido utilizado em diferentes
processos fermentativos, os quais incluem a producéo de etanol a partir do milho, fermentacoes
ABE (acetona-butanol-etanol) e IBE (isopropanol-butanol-etanol) e, mais recentemente,
producdo de etanol a partir da sacarose da cana-de-acucar. Na sequéncia sdo apresentados

alguns estudos encontrados na literatura.
2.2.2.1. Producéo de etanol do milho

Pham et al. (1989) desenvolveram um processo fermentativo com reciclo de células e
arraste gasoso integrado a uma coluna de retificacdo recheada com carvéo de casca de coco.
Foi utilizada glicose como fonte de carbono e fermentador do tipo coluna de bolhas com volume
de trabalho de 1,15 L. Empregando CO, a uma vazdo de 4 L min* (~3,5 vvm), foi possivel
eliminar a inibicdo por etanol e alcancar a produtividade de 13,2 g L™ h't (27% maior que na
fermentac&o convencional, sem arraste gasoso) e consumo de glicose de 292 g L.

Taylor et al. (1995) utilizaram o CO> gerado na fermentacdo em biorreator continuo de
2 L para remocao de etanol por arraste gasoso em um sistema de coluna empacotada. Em
contraste com o fermentador continuo simples, no sistema integrado fermentagédo/arraste gasoso
foram alcancadas conversdes de 100, 95 e 90% com alimentagdo de 200, 400 e 600 g L* de
glicose, respectivamente. Os autores relataram o surgimento de incrustacdes causadas pelo
crescimento de leveduras na coluna utilizada no arraste gasoso, 0 que ocasionou obstrucéo e
diminuicdo da vazao de gas. A limitacdo do fluxo gasoso na coluna limitou a velocidade de
arraste de etanol e, portanto, a velocidade de fermentacdo. Posteriormente, Taylor et al. (1996)
utilizaram fermentadores continuos de volumes maiores e realizaram lavagem da coluna
empacotada com o objetivo de solucionar o problema de obstrucdo. O desempenho do sistema
melhorou significativamente com a lavagem in situ. Foi alcan¢ada conversdo completa de 600
g L de glicose. O sistema foi mantido em operacéo por 60 dias com produtividade de 15 g L-
ht

Taylor et al. (1997) avaliaram os efeitos da concentracdo de etanol e da temperatura do
arraste gasoso na velocidade especifica de crescimento (1) e no coeficiente de rendimento
celular (Yxis) em fermentador continuo de 14 L. Os autores relataram que a produtividade em
etanol no fermentador variou de 14 a 17 g L™ h'* e o coeficiente de rendimento em etanol foi
igual a0 maximo tedrico possivel (0,511 getanol g giicose). O coeficiente de rendimento celular

diminuiu com o aumento da concentracdo de etanol. Foram propostos modelos lineares
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empiricos que descreveram os efeitos sobre L e Yxss dentro dos intervalos de 46 a 60 g L™ para
o0 etanol e de 35,1 a 38,3°C para a temperatura do arraste gasoso.

Taylor et al. (1998) operaram por 185 dias uma planta piloto com fermentador de 30 L
integrado a coluna empacotada para arraste gasoso de etanol. Foram realizadas lavagens in situ
durante a fermentagdo com o prdprio etanol condensado do processo (45% v v'!) para controle
de incrustacGes. Foram obtidos consumo de glicose de 800 g h%, producéo de etanol condensado
de 26 L dia™* e coeficiente de rendimento em etanol de 0,50 g g*. A combinac&o dos resultados
do fermentador de 30 L com os resultados do fermentador de 14 L, previamente obtidos por
Taylor et al. (1997) permitiu a obtencdo de um modelo ndo linear que descreveu o efeito da
concentracdo de etanol até 65 g L™ sobre o coeficiente de rendimento celular. Em outro
trabalho, Taylor et al. (2010) avaliaram o desempenho de um fermentador continuo de 70 L
alimentado com xarope de amido de milho com alto teor de s6lidos acoplado a uma coluna para
arraste gasoso de etanol com CO». O sistema foi operado durante 60 dias, alcangcando converséo
de 95% de amido e rendimento em etanol de 88% do maximo teorico.

2.2.2.2. Fermentagdes ABE e IBE

Ezeji et al. (2003) estudaram a fermentacdo acetona-butanol-etanol (ABE) por
Clostridium beijerinckii BA101 em biorreator de 2 L. Foi utilizado um sistema integrado de
producdo em batelada e recuperagéo por arraste gasoso com CO- e Hz. No ensaio em que nao
foi utilizado arraste foi reportada producéo total de ABE de 17,7 g L%, produtividade de 0,29 g
L™ h e consumo de glicose de 45,4 g L. No processo integrado foram consumidos 161,7 g L
! de glicose e a produgcéo total de ABE alcangou 75,9 g L™* com produtividade de 0,60 g L™ h-
1.

Xue et al. (2012) empregaram arraste gasoso com CO> e Hz produzidos na fermentacao
ABE em biorreator de leito fibroso para obtencéo de altas concentrac@es de butanol utilizando
Clostridium acetobutylicum JB200. Na fermentacdo em batelada sem arraste, foi produzido o
montante final de 19,1 g L de butanol com consumo de 86,4 g L™! de glicose em 78 h. A
produtividade e o coeficiente de rendimento em butanol alcancados foram 0,24 g L ht e 0,21
g g}, respectivamente. Por outro lado, quando foi aplicado arraste em batelada alimentada,
113,3 g L de butanol foram produzidos com consumo de 474,9 g L™ de glicose. Nesta
condicao foram obtidos rendimento de 0,24 g g e produtividade de 0,35 g L™ h! de etanol.
Comparado ao processo convencional, os autores concluiram que o sistema utilizado tem o
potencial de reduzir em pelo menos 90% o consumo de energia e agua. Em outro trabalho, Xue

et al. (2013) melhoraram o sistema de recuperacgdo de butanol empregando sistema de arraste
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gasoso de dois estagios. O primeiro estagio resultou em um condensado contendo 175,6 g L™
de butanol (227,0 g L de ABE). Apds a separacdo das fases, a fase organica foi coletada e a
fase aquosa contendo 101,3 g Lt de butanol foi submetida ao segundo estagio, resultando em
um produto final com 420,3 g L™ de butanol (532,3 g L™* de ABE). Esta concentragéo foi 20
vezes maior que a alcangada na fermentacdo ABE convencional.

De Vrije et al. (2013) estudaram a remocdo de isopropanol, butanol e etanol (IBE)
durante fermentacdo com Clostridium beijerinckii utilizando arraste gasoso com Naz. Foi
utilizada como substrato uma mistura de glicose/xilose, simulando hidrolisados
lignocelulosicos. A remocao dos compostos foi suficiente para aliviar os efeitos de inibicdo nos

cultivos continuos e em batelada, resultando em maior produtividade.
2.2.2.3. Producdo de etanol da sacarose

Os estudos de arraste gasoso aplicados em processos fermentativos para producéo de
etanol a partir da sacarose da cana-de-agucar sao mais recentes. Sonego et al. (2014) estudaram
a producdo de etanol a partir da sacarose por fermentacao extrativa em batelada aplicando CO>
como gas de arraste em biorreator coluna de bolhas de 5 L. Inicialmente, utilizando solucGes
hidroalcodlicas contendo 80 g L™ (10% v v1), foi investigada a influéncia da vaz&o especifica
de CO- e da temperatura da solucdo na remocéo de etanol e 4gua. A condicdo de 2,0 vvm e 34
°C foi a que proporcionou o melhor resultado em termos de remocao de etanol. Na fermentagéo
extrativa foi obtida produtividade 25% maior em comparagdo com a convencional. No modelo
utilizado pelos autores para representar a fermentacdo extrativa foi levada em consideracéo a
remocdo de agua e etanol do caldo fermentativo. Em outro estudo, Sonego et al. (2016)
avaliaram a produgéo de etanol por fermentacdo extrativa com CO, em batelada alimentada
empregando diferentes condigdes de concentracdo de sacarose no mosto de alimentagéo (180,
200, 220 e 240 g L), tempo de enchimento (3 e 5 h) e tempo de inicio do arraste gasoso (3 e 5
h). Iniciando o arraste apds 3 h e com tempo de enchimento de 5 h foi possivel reduzir
consideravelmente os efeitos inibitdrios tanto pelo etanol quanto pelo substrato e alcancar
conversdo completa de 240 g L™ de aglcar apo6s 12 h. A producéo total de etanol alcangou 110,3
g LT (~14% v v1), valor 33% superior que o da fermentagdo convencional. Recentemente,
Sonego et al. (2018) otimizaram a fermentacdo extrativa com CO> em batelada alimentada
empregando mosto com concentracdo de sacarose de 300 g L. Foram alcancadas
produtividade de 8,6 g L™ h™ e producéo total (etanol presente na dorna somado ao etanol
removido por arraste) de etanol de 136,9 g L™ (17,2 °GL), valor 65% maior que na fermentacio

convencional, sem arraste.
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Utilizando melaco, substrato utilizado nas destilarias brasileiras, Ponce et al. (2016)
avaliaram o emprego do arraste gasoso na fermentacdo em batelada em reator com volume (util
de 2 L impondo diferentes concentragdes iniciais de substrato (170 e 250 g L) e vazdo de gas
(4 e 6 L mint). A concentracdo de etanol foi mantida abaixo dos niveis toxicos nas
fermentacdes, ndo ultrapassando 60 g L™ e o aglcar foi consumido quase completamente, até
mesmo na condigdo de maior concentragéo inicial.

De modo geral, os estudos abordados anteriormente mostraram que o emprego do
arraste gasoso em processos fermentativos reduz os efeitos inibitorios do produto, trazendo
beneficios para o processo, como aumento da produtividade em produto e conversdo completa
de maiores quantidades de substrato. Portanto, no contexto das destilarias brasileiras, o arraste
gasoso € uma tecnologia promissora uma vez que possibilita a alimentacdo de mostos mais
concentrados de ART, permitindo a reducgéo de custos energéticos com a destilacdo, a utilizacdo
de dornas de menores volume e, principalmente, a reducdo do volume de vinhaca gerada. Por
outro lado, para que a utilizagdo do arraste gasoso na fermentacédo alcoodlica seja viabilizada, é
necessario buscar métodos eficientes e economicamente vidveis para recuperar o etanol
removido pelo CO,. O foco principal da presente tese foi preencher esta lacuna, avaliando a
utilizacdo da absorcdo como método de recuperacdo de etanol e viabilizando a sua integracao
com a etapa de fermentacéo extrativa.

2.3. Métodos para recuperacao de etanol

Diferentes métodos podem ser empregados para recuperacdo do etanol da mistura
gasosa resultante do arraste gasoso, 0s quais incluem adsorcdo, condensacdo, permeacao de
vapor e absor¢do. Na literatura sdo encontrados poucos estudos com esta abordagem. Adsorcéo
foi utilizada por Hashi et al. (2010), que avaliaram o desempenho de diferentes adsorventes. O
carvdo ativado (WV-B 1500) apresentou alta capacidade de adsor¢ao (~0,5 Qetanol Gadsorvente ) €
foi 0 mais seletivo ao etanol em relacéo a &gua e CO. Ponce et al. (2016) recuperaram o etanol
removido por arraste com CO: durante fermentacdes extrativas utilizando um simples
condensador. Embora possam apresentar boa eficiéncia na recuperacéo do etanol, os métodos
de adsorcéo e condensacdo ndo sdo vidveis para implementacdo em larga escala, devido aos
custos elevados com adsorventes e consumo de energia durante a operagdo dos condensadores
para manutencdo de temperaturas abaixo de zero. Outra alternativa poderia ser a utilizacdo de
membranas para permeacédo do vapor. Gaykawad et al. (2017), por exemplo, mostraram que a
técnica é eficiente para recuperar o etanol arrastado pelo CO2 produzido na fermentagédo

alcodlica. No entanto, custos com membranas e producdo de vicuo ainda inviabilizam a
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aplicacdo da técnica em larga escala. Por fim, a absor¢do demonstra ser a op¢ao mais atraente
para aplicacdo em escala industrial, uma vez que os equipamentos sdo, normalmente, de simples
instalacdo e operacdo (TREYBAL, 1980a). Ademais, algumas destilarias brasileiras utilizam
dispositivos para lavagem do gas de saida dos fermentadores, a fim de evitar perdas de etanol
arrastado pelo CO2 produzido durante a fermentacdo. De forma anéloga, uma unidade de
absorcdo poderia ser instalada em uma planta industrial para recuperar o etanol removido

durante a fermentacéo por arraste gasoso.
2.4. Absorcao

Absor¢do € uma operacdo na qual uma mistura gasosa entra em contato com um liquido
absorvente de modo que ocorra, preferencialmente, a dissolugdo de um ou mais componentes
(soluto) do gas no liquido. Richardson et. al (2002) destaca que esta € a segunda maior operacao
unitaria da Engenharia Quimica, sendo baseada na transferéncia de massa na interface,
controlada pela difusdo. Usualmente, a absorcdo é aplicada visando apenas a recuperagdo ou
remocao do soluto de interesse. A posterior separacdo do soluto do absorvente pode demandar
técnicas mais elaboradas, como destilacao fracionada, ou simplesmente ser feita borbulhando
um gas inerte no absorvente. A absorcdo é similar ao arraste gasoso, diferenciando apenas na
direcdo do transporte de massa, que ocorre do gas para o liquido (TREYBAL, 1980b).

Processos de absor¢do podem ser convenientemente divididos em dois grupos: aqueles
em que o fendbmeno é puramente fisico (absorcao fisica) e aqueles em que o soluto reage
guimicamente com o absorvente (absor¢do quimica). Nos casos mais simples de absor¢éo, o
gas contém apenas um constituinte sollvel e o absorvente liquido ndo se vaporiza. Isto ocorre,
por exemplo, na lavagem da mistura gasosa ar-amonia utilizando 4gua a temperatura ambiente.
A aménia é solGvel na agua, enquanto o ar € praticamente insoltvel. Assim, a amdnia é
transferida da mistura gasosa para a fase liquida até que sua concentracdo entre em equilibrio
com a da fase gasosa. Alcancado o equilibrio, ndo ha mais transferéncia efetiva de massa
(MCCABE et al., 1998). No entanto, a maioria das aplicacbes praticas sdo casos mais
complexos, nos quais as fases sdo constituidas de mais de um componente e parte do absorvente
pode se vaporizar (TREYBAL, 1980b).

2.4.1. Equipamentos de absor¢éo

Os equipamentos para absorcdo sdo geralmente torres cilindricas, denominadas

absorvedores ou colunas, que proporcionam o contato entre gas e liquido. O desempenho destes
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equipamentos depende da eficiéncia com que eles promovem o contato entre as duas fases. Os
absorvedores mais comuns sdo as colunas de pratos e de recheio, que possuem elementos
internos para promover melhor transferéncia de massa. Embora menos frequentes, existem
também colunas de bolhas, de paredes molhadas e rotativas (RICHARDSON et al., 2002;
PERRY e GREEN, 2008a).

2.4.1.1. Colunas de recheio

A Figura 2.2 apresenta um desenho ilustrativo de uma coluna de recheio. O liquido
absorvente é introduzido no topo da coluna por um distribuidor, proporcionando um
escoamento uniforme e formando um filme sobre a superficie do recheio. O gés é introduzido
na parte inferior e flui de forma ascendente através do recheio molhado, entrando em contato
com o liquido. A coluna pode apresentar uma ou mais secdes de recheio, dependendo da altura
da mesma. Cada secdo € suportada por um prato projetado para ter pelo menos 75% de area
livre para a passagem do gas. Antes de passar pela préxima secdo, o liquido da coluna é
misturado com liquido fresco e passa por um redistribuidor, o que é essencial para otimizar o
uso do recheio (RICHARDSON et al., 2002; PERRY e GREEN, 2008a). A altura das secdes
de recheio também é um importante pardmetro a ser considerado no projeto de colunas.
Segundo Seader et al. (2011), se a altura do recheio for superior a 6 m, o liquido tende a escoar
préximo a parede e o gas pelo centro da coluna, reduzindo significativamente a area interfacial
de contato gas-liquido e a eficiéncia do processo.

Segundo Treybal (1980a), o recheio deve apresentar as seguintes caracteristicas: elevada
area superficial especifica (area superficial por unidade de volume) a fim de maximizar a area
interfacial gas-liquido; elevada fracdo de espaco vazio, reduzindo a resisténcia ao escoamento
ascendente do gas e, assim, melhorando a capacidade de empacotamento e reduzindo a perda
de carga; estrutura resistente, permitindo facil manuseio e instalacdo; quimicamente inerte em
relacdo aos fluidos utilizados e; baixo custo. Convenientemente, eles podem ser divididos em
trés classes: aleatorios, estruturados e grades. Os recheios aleatérios sdo pecas com forma
geométrica especifica distribuidas de forma aleatoria no interior da coluna. Historicamente,
existem trés geragdes na evolugdo desses recheios. Na primeira geracdo, foram produzidos o0s
anéis de Rashing e selas de Berl. Apesar de ndo serem especificados nas praticas atuais, eles
serviram como base para a elaboracéo dos recheios da segunda geracédo, os anéis de Pall e as
selas de Intalox, ainda comumente empregados. As varias formas geomeétricas (anéis de Nutter,
minianéis, Hy-Paks) que tém surgido desde entdo, constituem a terceira geracdo (PERRY e

GREEN, 2008a). A maioria destes recheios estdo disponiveis na forma de diversos materiais,



30

tais como ceramicos, metais, vidros, plasticos e borracha (RICHARDSON et al., 2002).

Figura 2.2 - Desenho esquematico de uma coluna de recheio.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

O tamanho do recheio empregado influencia a altura e didmetro da coluna, a perda de
carga e o0s custos. A utilizacdo de recheios de tamanhos maiores pode reduzir o custo por
unidade de volume de recheio e a perda de carga por unidade de altura de recheio. Em
contrapartida, a transferéncia de massa pode ficar comprometida, o que demandaria uma coluna
de maior altura e aumentaria os custos globais. Assim, é importante avaliar as variaveis
principais a fim de encontrar a configuracdo que proporcione o melhor custo beneficio.
Normalmente, em colunas com recheios aleatorios, o tamanho do recheio ndo deve exceder 1/8
do diametro da coluna (RICHARDSON et al., 2002).

Os recheios estruturados sdo constituidos de laminas metélicas corrugadas dispostas
verticalmente. O tamanho da ranhura, define a abertura entre as ldminas adjacentes. Pequenas
ranhuras originam aberturas mais estreitas, 0 que aumenta o numero de laminas por unidade de
volume e melhora a eficiéncia do recheio. Por outro lado, a resisténcia ao escoamento de gas é
aumentada e a coluna se torna mais susceptivel a problemas de entupimento. Em cada elemento
de recheio, as laminas corrugadas séo, geralmente, inclinadas em 45° em relacéo a vertical. Este
angulo é grande o suficiente para a boa drenagem do liquido, evitando zonas estagnadas e de
acumulacdo de liquido, e pequena o suficiente para garantir o contanto do gas com toda a

superficie metalica. Ademais, as laminas podem conter orificios que servem como canais de
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acesso entre as superficies superior e inferior de cada 1dmina, proporcionando um escoamento
uniforme de liquido em ambos os lados e melhorando a transferéncia de massa gas-liquido
(RICHARDSON et al., 2002; PERRY e GREEN, 2008a).

Na pratica, recheios aleatérios e estruturados sdo mais empregados. Os recheios de
grade, embora sejam menos usuais, podem ser utilizados em colunas de sec¢do quadrada como,
por exemplo, torres de resfriamento, podendo ser confeccionados em madeira, plasticos ou
materiais ceramicos. Estes recheios proporcionam baixas perdas de carga, sdo faceis de
confeccionar e permitem o emprego de fluidos com solidos suspensos. A principal limitacdo é
a dificuldade de obter boa distribuicdo de liquido em vaz@es elevadas, uma vez que o liquido
tende a escorrer de uma grade para a outra sem a formacéao de gotas finas, que sdo desejaveis
para o alcance de elevadas areas interfaciais (RICHARDSON et al., 2002).

Chiang et al. (2009) estudaram a absorcdo de etanol em solucBes aquosas de glicerol
utilizando coluna de recheio rotativa. O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa na
fase gasosa (kea) aumentou com o aumento da velocidade de rotacdo e vazao de gas e solvente,
mas diminuiu com o aumento da viscosidade do liquido. Os autores compararam os valores de
kca obtidos para o dispositivo rotativo com valores de kea para colunas de recheio
convencionais estimados com base em correlagdes. Os resultados mostraram que o kea pode
ser aumentado em até 193 vezes com o emprego da coluna rotativa, especialmente para liquidos
mais viscosos. Heymes et al. (2006) empregaram diferentes tipos de solventes orgénicos para
avaliar a absorcdo de tolueno em coluna de recheio. Foram testadas quatro classes de
compostos: polietileno glicdis, ftalatos, adipatos e 6leo de silicone. O composto di(2-etilhexil)
adipato foi o que apresentou as melhores caracteristicas para a absor¢do: menor viscosidade,
menor pressao de vapor, menor coeficiente de atividade e maior coeficiente de difuséo para o

tolueno.
2.4.1.2. Colunas de pratos

Na Figura 2.3 é apresentado um esquema ilustrativo de uma coluna de pratos. Neste
tipo de absorvedor, o liquido absorvente entra pela parte superior do dispositivo e 0 gas pela
parte inferior, formando um escoamento em contracorrente. O contato gas-liquido ocorre em
discos perfurados, denominados pratos. O gas flui ascendentemente através dos orificios,
formando uma zona de borbulhamento no liquido presente nos pratos. O liquido, por sua vez,
escoa de um prato a outro por gravidade atraves de uma saida lateral. A velocidade do géas
impede que o liquido escoe através dos orificios. O liquido enriquecido com o soluto absorvido
é retirado da coluna pela parte inferior (RICHARDSON et al., 2002; PERRY e GREEN,
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2008a).

Figura 2.3 - Desenho esquematico de uma coluna de pratos.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

2.4.1.3. Colunas de bolhas

Absorvedores do tipo coluna de bolhas consistem, basicamente, de um vaso cilindrico
vertical preenchido com liquido absorvente no qual gas é borbulhado por meio de um aspersor,
como é mostrado na Figura 2.4. Gas e liquido, normalmente, fluem em contracorrente. Estes
equipamentos sdo capazes de fornecer elevadas areas de contato e sdo de facil construgdo e
operacdo (NAKANOH e YOSHIDA, 1980). Por outro lado, a perda de carga na coluna costuma
ser alta devido a altura do liquido, além de serem alcancados apenas um ou dois estagios
tedricos de equilibrio. Este absorvedor é utilizado em situacdes onde sdo requeridos tempos de
residéncia altos, como por exemplo em rea¢Ges quimicas lentas ou quando o soluto apresenta
baixa solubilidade no liquido (SEADER et al., 2011). Além de absorvedores, os coluna de
bolhas podem ser empregados como reatores e fermentadores em processos quimicos,
petroquimicos e bioguimicos (KANTARCI et al., 2005).
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Figura 2.4 - Desenho esquematico de um absorvedor do tipo coluna de bolhas.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

A maioria dos estudos de absorvedores do tipo coluna de bolhas avalia a influéncia das
propriedades fisicas (viscosidade, densidade e tensdo superficial) do absorvente na
transferéncia de massa. Nakanoh e Yoshida (1980) utilizaram um absorvedor coluna de bolhas
de 18 L para obtencdo de dados experimentais de absorcdo do oxigénio em liquidos
Newtonianos e ndo-Newtonianos. A partir dos resultados, os autores propuseram correlacdes
empiricas para o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa na fase liquida (k.a).

Alvarez et al. (2000) investigaram a absorcdo de CO, em solugdes aquosas de sacarose
e lauril sulfato de sodio (surfactante) em coluna de bolhas de 10 L. Foi estuda a influéncia da
vazdo de CO; e das propriedades fisicas da fase liquida. Variagdes na viscosidade e tensdo
superficial foram alcancadas manipulando as concentraces de sacarose (0-85,7 g L) e do
surfactante (0-0,005 % m m™). Os resultados mostraram que a transferéncia de massa melhorou
com o aumento da velocidade superficial do gas. No entanto, o processo foi influenciado de
forma negativa pelo aumento nas concentragbes de sacarose e surfactante, que ocasionou
aumento na viscosidade e reducdo na tensd@o superficial da fase liquida. Os autores também
propuseram uma correlacdo para o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa na fase
liquida (kLa) baseada nos parametros estudados. O modelo proposto reproduziu os valores de
kia experimentais com erro inferior a 10%.

Alvarez et al. (2008), estudaram a absorcdo de CO2 em solugBes aquosas contendo
surfactante em coluna de bolhas de 10 L. No estudo foi levada em consideragéo a influéncia

das vazdes de gas e liquido, tamanho da bolha e concentracdo de surfactante. As vazdes de gas
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e liquido influenciaram de forma positiva, aumentando os valores do coeficiente volumétrico
de transferéncia de massa. Os efeitos do tamanho da bolha foram avaliados empregando trés
tipos de aspersores de gas com orificios de diferentes diametros. O aspersor com orificios
menores melhorou a transferéncia de massa com a producao de bolhas menores e consequente
aumento da &rea interfacial. Com relacdo a influéncia do surfactante, os autores observaram
dois efeitos opostos. A presenca do surfactante em concentragdes baixas melhorou a
transferéncia de massa devido ao aumento da turbuléncia interfacial. Por outro lado, em
concentragdes elevadas o surfactante influenciou de forma negativa, afetando a formacéo e a
coalescéncia de bolhas e aumentando a resisténcia a transferéncia de massa.

Gbémez-Diaz et al. (2009) investigaram a absor¢do de CO2 em solugdes ndo-
Newtonianas do polimero carragenina empregando coluna de bolhas. O aumento da vazao de
CO2 provocou maior turbuléncia proximo a interface, melhorando a transferéncia de massa para
a fase liquida. Em contrapartida, 0 aumento na concentragdo da carragenina influenciou
negativamente na transferéncia de massa. A presenca do polimero aumentou a viscosidade na

fase liquida, reduzindo a area interfacial e aumentando a resisténcia ao transporte de massa.
2.4.1.4. Colunas de paredes molhadas

A coluna de paredes molhadas consiste em um tubo vertical, no qual o absorvente flui
de forma descendente pela parede, formando um filme. O gés por sua vez, escoa de forma
ascendente pelo espaco no centro da coluna. A velocidade de transferéncia de massa na fase
liquida é altamente dependente das condi¢des da superficie do filme. Na condicdo de
escoamento laminar, a transferéncia de massa pode ser deficiente. Por outro lado, quando ondas
sdo formadas no filme, a velocidade de regeneracéo do liquido na superficie do filme é elevada,
resultando no melhoramento da transferéncia de massa. A principal vantagem destes
absorvedores sdo as grandes areas superficiais abertas disponiveis para transferéncia de calor
para baixas velocidades de transferéncia de massa (PERRY e GREEN, 2008a). Apesar de nao
serem comuns em aplicacOes industriais, estas colunas tém sido utilizadas em alguns trabalhos
para avaliar a influéncia de importantes fatores, sendo Uteis como base para o desenvolvimento
de correlagdes aplicaveis para colunas de recheio (RICHARDSON et al., 2002). Cardoso et al.
(2018) avaliaram a absorcdo de etanol em solugbes aquosas de MEG, DEG e glicerol

empregando coluna de paredes molhadas e obtiveram elevadas eficiéncias de recuperacéo.
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2.4.2. Selecéo do absorvente

Os absorventes mais utilizados sdo agua, 6leos e solugdes aquosas de &cidos e bases
(SEADER et al., 2011). Geralmente, utiliza-se agua para gases com solubilidade alta em agua
e Oleos para hidrocarbonetos leves. Para gases acidos, tais como CO2, SOz e H.S séo
empregados solventes quimicos mais especificos (PERRY e GREEN, 2008a). Segundo Treybal
(1980b), as caracteristicas mais importantes a serem consideradas na sele¢do do absorvente séo:

a) solubilidade para o soluto: é desejavel que seja elevada, resultando no aumento da
velocidade de absorcéo e na reducdo da quantidade de solvente requerido. Solventes
qguimicamente similares ao soluto, frequentemente, proporcionam boa solubilidade. Na
absorcdo com reacdo quimica, a solubilidade tende a aumentar e caso seja necessaria a
reutilizacdo do solvente, a reacdo deve ser reversivel;

b) volatilidade: deve ser baixa a fim de minimizar perdas por arraste pelo gas de saida. A
perda de solvente pode ser onerosa além de ocasionar problemas de contaminagdo
ambiental. Em alguns casos, é necesséria a aplicacdo de um segundo liquido menos
volatil para recuperar o primeiro. Acredita-se que sejam necessarios absorventes com
pontos de ebulicdo de cerca de 250°C para minimizar a contaminacdo do gas de saida
(SMALLWOOD, 2002);

c) corrosividade: deve ser baixa para ndo danificar o sistema. Os materiais empregados
para a construcdo do equipamento devem, preferencialmente, ser resistentes a corrosao.

d) custo: o solvente deve apresentar baixo custo para que o impacto econdmico da
reposicdo frente a eventuais perdas seja minimizado.

e) viscosidade: a utilizagdo de solventes com baixa viscosidade proporciona velocidades
de absor¢do mais elevadas, minimiza problemas de afogamento (acumulo excessivo de
liquido no interior da coluna), melhora a transferéncia de calor e massa e resulta em
menor perda de carga ao longo da coluna.

Seader et al. (2011) ainda destacam que o absorvente ideal deve ser quimicamente
estavel, inerte, ndo-inflamavel, ndo-toxico, facilmente disponivel (se possivel, dentro do
processo) e apresentar baixa formacdo de espuma. Na pratica ndo é simples encontrar um
solvente que apresente todas as caracteristicas mencionadas. Treybal (1980b) acrescenta que
em operagOes de absorcdo cujo objetivo € produzir alguma solugdo especifica, como na
producéo do acido cloridrico, a escolha do solvente esté atrelada a natureza do produto. Quando
0 proposito é a remocéo de alguns dos constituintes do gas, alguma escolha é frequentemente

possivel. Nesta situacdo, deve ser dada prioridade aqueles solventes com alta solubilidade para
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o0 soluto, visando reduzir a quantidade de solvente circulado no processo. Mas ao mesmo tempo
deve-se optar por solventes de baixo custo, visto que o gas de saida, normalmente, esta saturado

com solvente, o que pode implicar em perdas onerosas (PERRY e GREEN, 2008a).
2.4.3. Transferéncia de massa em processos de absorcao

A teoria das duas peliculas estagnadas de Whitman (1962) é a mais utilizada para
representar o mecanismo de transferéncia de massa de um soluto da fase gasosa para a fase
liquida. De acordo com esta teoria, em ambos os lados da interface gas-liquido existe um filme
fino de fluido estagnado, através do qual a transferéncia de massa ocorre puramente por difusdo
molecular. Os perfis de concentracdo do componente A dentro de cada fase s&o ilustrados na
Figura 2.5. A pressdo parcial de “A” no seio do gas (Pac) decresce até alcancar a pressdo
parcial na interface (Pai). No liquido, a concentragdo de “A” na interface (Cai) € reduzida até a
concentragcdo no seio do liquido (CaL). A teoria ainda estabelece que a resisténcia a
transferéncia de massa esta toda centrada nos filmes. Na interface a resisténcia e desprezivel e,

consequentemente, Pai € Cai podem ser consideradas composicdes de equilibrio.

Figura 2.5 - Perfis de concentracdo do componente A nas fases gasosa liquida segundo a teoria das duas
peliculas estagnadas. Pac representa a pressao parcial de A no seio da fase gasosa, Pai a pressdo parcial de A na
interface, CaL a concentragdo de A no seio da fase liquida e Cai a concentragdo de A na interface.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Assumindo estado estacionario, a velocidade com que o soluto A alcancga a interface a
partir do seio do gés deve ser igual a velocidade com que ele se difunde para o seio do liquido.
O fluxo molar de A (Na) em cada fase pode ser escrito em termos de coeficientes de
transferéncia de massa e variagdes de concentracdo apropriados de acordo com as Equagdes 2.9
e 2.10.
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Ny = kG(PAG - PAi) (2-9)
Ny = kL(CAi - CAL) (2-10)

onde ke e ki sdo os coeficientes individuais baseados nos filmes gasoso e liquido,
respectivamente.

Experimentalmente é possivel obter amostras e determinar a concentra¢do do soluto no
seio dos fluidos (Pac € CaL). No entanto, ndo existem metodologias de amostragem que
permitam a obtencdo de dados da composicao na interface (Pai € Cai). Dessa forma, o fluxo
molar de A pode ser, convenientemente, expresso em termos dos coeficientes globais de

transferéncia de massa, conforme as Equagdes 2.11 e 2.12.
Ny = Kg(Pag — Py) (2.11)
Ny =K (C; — Car) (2.12)

onde Kg € o coeficiente global baseado no filme gasoso, Pa” a pressdo parcial de A no gas em
equilibrio com Car, KL o coeficiente global baseado no filme liquido e Ca™ a concentracéo de
A no liquido em equilibrio com Pac.

De forma analoga, o fluxo molar de A pode ser expresso em termos de fragcdes molares
e de coeficientes globais de transferéncia de massa apropriados, conforme as Equacdes 2.13 e
2.14 (RICHARDSON et al., 2002).

Ny =Ky(ya—ya) (2.13)
Ny = K (x3 — x4) (2.14)

onde Ky representa o coeficiente global baseado no filme gasoso definido em termos de fraces
molares, ya a fragdo molar de A na fase gasosa, ya" a fragdo molar de A no gas em equilibrio
com Xxa, Kx o coeficiente global baseado no filme liquido, definido em termos de fracGes
molares, X" a fragio molar de A no liquido em equilibrio com ya e xa a fragdo molar de A na
fase liquida.

Na maioria das aplica¢fes industriais que envolvem transferéncia de massa gés-liquido
a area interfacial é irregular e desconhecida. Nessas situacdes & conveniente definir um
coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, incorporando a ele a area interfacial (a) por

unidade de volume. Assim, a velocidade com que o soluto A é transferido para cada fase (ra)
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pode ser definida de acordo com as Equacdes 2.15 e 2.16, ou em termos de fragdes molares,
conforme as Equagbes 2.17 e 2.18 (DORAN, 1995; BIRD et al., 2007).

T4 = Kga(Pyg — Py) (2.15)
T4 = Kpa(Cs — Cyy) (2.16)

onde Kga e Kia representam os coeficientes volumétricos globais baseados nos filmes gasoso

e liquido, respectivamente.
T =Kya(ys —ya) (2.17)
T4 = Kealxy — x,) (2.18)

onde Kya e Kxa representam os coeficientes volumétricos globais baseados nos filmes gasoso e

liquido, respectivamente, definidos em termos de fracGes molares.
2.4.4. Equilibrio liquido vapor (ELV)

E comum na Engenharia Quimica situaces onde é necessario a aplicacio de conceitos
de equilibrio liquido vapor. Absorcdo é um exemplo classico de operacdo unitaria em que esses
conceitos sdo fundamentais. A absorcdo tem como principio a separacdo de componentes de
uma mistura através do contato entre as fases liquida e vapor. Obviamente, se as fases estiverem
em equilibrio termodindmico ndo haverd transferéncia de massa entre as fases. No entanto, a
quantificacdo deste equilibrio é necessaria, pois a velocidade de transferéncia de massa depende
da distancia para o equilibrio em cada fase, como mostra as equacdes baseadas na teoria d as
duas peliculas (WHITMAN, 1962) descritas anteriormente. Portanto, € conveniente considerar
os fendmenos de difusdo e equilibrio a0 mesmo tempo. Quanto maior o gradiente de

concentracdo, maior a distancia para o equilibrio e mais rapida é a transferéncia de massa.
2.4.4.1. Regra das fases de Gibbs
A regra das fases de Gibbs (SMITH et al., 2005) é representada pela seguinte equacao:
GL=2-m+N (2.19)

onde GL representa o numero de graus de liberdade, = o niimero de fases do sistema € N o
namero de componentes do sistema.

Esta € uma equacdo muito Util para cdlculos de equilibrio de fases, pois indica o0 nimero
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de variaveis que precisam ser especificadas (entre T, P e composicBes) para que o problema a
ser resolvido tenha solugdo. No caso do equilibrio liquido vapor 7 sera sempre igual a 2 (uma
fase vapor e outra liquida). Portanto, supondo um sistema com 3 componentes, segundo a
Equacdo 2.19, 3 variaveis precisardo ser especificadas para o calculo do equilibrio liquido
vapor. A regra das fases de Gibbs é extremamente (til, principalmente para situacdes mais

complexas que envolvem sistemas multifasicos e multicomponentes.
2.4.4.2. Célculo ELV

A base tedrica para os calculos de equilibrio liquido vapor sdo os critérios de equilibrio
de Gibbs, que postulam que em um sistema multifdsico e multicomponente em equilibrio
termodindmico a energia libre de Gibbs deve ser minima. Isto € 0 mesmo que dizer que
temperatura (T) e pressao (P) sdo uniformes em todo sistema e o potencial quimico (u) é igual
em todas as fases (TESTER e MODELL, 1997). Para o equilibrio liquido vapor, estes critérios

podem ser representados pelas seguintes expressoes:

TL=TV =T (2.20)
PL=pPV =P (2.21)
w=w;i=1N (2.22)

onde N representa o numero de componentes, os sobescritos “L” e “V” representam as fases
liquida e vapor e o subscrito “i” representa 0 componente i.
O problema a ser resolvido no equilibrio consiste em relacionar T, P e a composi¢do das

fases do sistema. Para isto é necessario relacionar u¥ com T, P e a fracdo molar do componente

31 3L
1 1

na fase liquida (xi) e u/ com T, P e a fragio molar do componente “i” na fase gasosa (yi).
Na prética, ao invés de usar potencial quimico, o calculo de equilibrio é feito usando a definicdo
de outra grandeza, a fugacidade (f)) (TESTER e MODELL, 1997; POLING et al., 2001),

conforme a Equacdo 2.23, que é equivalente a Equacdo 2.22.
fl=f"i=1N (2.23)

Para relacionar a fugacidade com P, T e composicao, € util definir outra propriedade, o
coeficiente de fugacidade (¢), dado pela Equagao 2.24. Para gases ideais ou misturas de gases
ideais ¢ = 1. Para fluidos reais ¢ deve ser calculado integrando alguma Equacdo de Estado

(PVT) adequada da presséo zero até a presséo do sistema.
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P
@i yi'P

(2.24)

onde o sobescrito a representa a fase (liquida ou vapor).

Portanto, o calculo do equilibrio passa a ser a resolu¢édo da Equacéo 2.25. Na realidade,
esta ¢ uma das abordagens utilizadas, conhecida como método ¢-¢ (“fi-fi”). O principal
inconveniente deste método € a dificuldade em encontrar uma Equacdo PVT que represente
bem a mistura desde a pressdo zero até a pressdo do sistema para o calculo de ¢! (integracgéo
deve ir do estado do gas ideal até o liquido saturado passando pelo vapor saturado e transicao

de fases). Poucas equacdes sdo precisas em toda esta faixa.

ol yi = prx; (2.25)

Dessa forma, € mais comum empregar outra abordagem para a fase liquida baseada na

definicdo de coeficiente de atividade (y), dado pela equagdo 2.26.

fiL

xl-fl-o

Yi (2.26)
onde a; é a atividade do componente i na mistura e fi° é a fugacidade de referéncia.

Para obter fi® devem ser adotadas referéncias para T, P e Xi. A referéncia para T é a
temperatura do sistema. No caso de P, ha trés op¢des de referéncia: a) pressdao do sistema; b)
pressdo de saturacdo do componente i a temperatura do sistema (Ps;j); ¢) uma pressdo fixa
(geralmente 0 ou 1 atm). E comum adotar pressdo do sistema como referéncia quando a
temperatura do sistema ndo excede a temperatura critica dos componentes do sistema (grande
parte das aplicacfes). Para a composicdo existem duas referéncias: a) convencdo simétrica
(yi—1 quando xi—1), na qual todos os componentes sao condensaveis. A referéncia ¢ a solugao
ideal de Lewis-Randall e fi° é igual a fugacidade do componente i puro; b) convencédo
assimétrica (yi—1 quando xi—0), na qual um ou mais componentes sao incondensaveis (T de
saturacdo muito menor que T do sistema). A referéncia € a solugéo ideal de Henry e fi° é igual
a constante de Henry do componente incondensavel a diluigdo infinita no outro componente
(Hij).

Quando a referéncia é a solugéo de Lewis-Randall e T e P do sistema, a fugacidade de
referéncia pode ser determinada a partir da Equacéo 2.27, baseada na pressdo de saturacéo para

0 componente i puro. O fator de correcéo de Pointing (FC) € uma expressdo exponencial usado
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para correcdo do efeito da presséo na fugacidade. A menos que a pressdo seja muito elevada
este efeito pode ser desprezado.

£ = Psigi (FC) (2.27)

onde ¢7 é o coeficiente de fugacidade do componente i no estado de vapor saturado.

O célculo do equilibrio passa a ser entdo a resolucdo da Equacdo 2.28. Este
procedimento ¢ conhecido como método y-¢ (“gama-fi”). E importante ressaltar que y é fungdo
de T, P e xi. No entanto, a influéncia de P pode ser desconsiderada na maioria das aplicacGes
praticas, visto que se trata de uma fase liquida cuja compressibilidade € muitas vezes desprezada
e as pressoes de trabalho sdo geralmente baixas. Para casos extremos, existe um fator de

correcao de Pointing para vy.

Yio{ P = x;y;Ps; 07 (FC) (2.28)

Quando a referéncia é a solucdo de Henry, a fugacidade de referéncia é determinada

pela Equacdo 2.29 e o célculo do equilibrio pode ser entdo representado pela Equacéo 2.30.
f = H;(FC) (2.29)
yipi P = x;H; jy; (FC) (2.30)

onde yi" é o coeficiente de atividade do componente i segundo a convencdo assimétrica

(normalmente é considerado igual a 1).
Equacdes simplificadas para o calculo ELV

Para a referéncia da solugédo de Lewis-Randall, supondo que a presséo do sistema seja
baixa, ou seja, FC = 1, a Equacdo 2.28 pode ser simplificada para a Equacdo 2.31. Esta é a

forma mais habitual de representar o equilibrio liquido-vapor.

yip! P = x;viPs; ¢} (2.31)

Além de desprezar o efeito da presséo, outra situagéo consiste em supor que a fase vapor
é ideal (¢, = 1) e que o componente i puro no estado de vapor saturado se comporta como gas
ideal (7 = 1). Neste caso a Equacdo 2.31 é simplificada para a Equacédo 2.32, conhecida como
Lei de Raoult modificada (REID et al., 1977; SMITH et al., 2005).
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yiP = x;yPs; (2.32)

Lei de Raoult: se a fase liquida é considerada como a solucéo ideal de Lewis (y = 1),
pode ser dito que o sistema obedece a lei de Raoult (POLING et al., 2001), representada pela
Equacdo 2.33. Na pratica nenhuma mistura real tem este comportamento, mas algumas podem
aproximar dele como, por exemplo, quando 0os componentes da mistura sdo muito similares

(benzeno e tolueno).
yiP = x;Pg (2.33)

Lei de Henry: a lei de Henry (POLING et al., 2001; SMITH et al., 2005) representada
pela Equacdo 2.34 € utilizada para componentes incondensaveis, sendo uma simplificacdo da
Equacéo 2.30, considerando que a fase vapor é ideal (¢; = 1), que 0 componente i apresenta

baixa solubilidade (yi" = 1) e desprezando a influéncia da pressio (pressdes baixas, FC = 1).
yiP = xl‘Hi,j (234)
Meétodos para o calculo de coeficientes de atividade (y)

Da termodinamica de solucGes sabe-se que y ¢ por definicdo fungdo do excesso da
energia livre de Gibbs (GE, diferenca entre a energia livre de Gibbs da mistura e a energia livre
de Gibbs que a mistura teria se fosse ideal). Portanto y pode ser obtido a partir de um modelo
para GE para a fase liquida da mistura em questdo. Os modelos mais usuais se baseiam neste
principio, apresentando parametros empiricos binarios obtidos a partir de dados experimentais.
Margules, van Laar, Wilson, NRTL (POLING, 2001) e UNIQUAC (ANDERSON e
PRAUSNITZ, 1978) sdo exemplos de modelos que usam esta abordagem.

Outra abordagem sdo os modelos baseados em contribui¢cBes de grupo. O método
UNIFAC é um exemplo classico (FREDENSLUND et al., 1977). Neste método, a molécula de
cada componente € construida a partir de grupos funcionais tabelados, aos quais sao atribuidos
parametros caracteristicos. Uma regra combinatdria permite obter os parametros binarios dos
coeficientes de atividade para cada par de componentes. A grande vantagem deste método &
que qualquer molécula pode ser representada, desde que se tenham seus grupos funcionais

tabelados, o que reduz consideravelmente esforgos experimentais.
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2.5. Espectroscopia de infravermelho e calibracdo multivariada
2.5.1. Fundamentos e aplica¢cdo em bioprocessos

Os métodos de analise espectroscopicos sao baseados na quantificacdo da radiacéo
eletromagnética (pacotes discretos de energia - fotons), emitida ou absorvida por moléculas ou
espécies atdbmicas de interesse. Eles podem ser classificados de acordo com as regides do
espectro eletromagnético, que incluem raios vy, raios X, ultravioleta, visivel, infravermelho
(infrared, IR), micro-ondas e radiofrequéncia. Cada regido cobre uma determinada faixa de
comprimentos de onda ou frequéncia. Quanto maior a frequéncia, maior a energia que o foton
carrega. Um foton de raio X, por exemplo, é 10.000 vezes mais energético que um foton emitido
por uma lampada comum (SKOOG et al., 2006). A regido do infravermelho compreende a faixa
de comprimento de 780 a 1.000.000 nm e pode ser subdividida em trés outras regides, definidas
como infravermelho préximo (near infrared - NIR, 780-2.500 nm), infravermelho médio (mid
infrared - MIR, 2.500-25.000 nm) e infravermelho distante (far infrared - FIR, 25.000-
1.000.000 nm) (TURKER-KAYA e HUCK, 2017).

As espécies moleculares presentes em amostras frequentemente se encontram no nivel
de energia mais baixo (fundamental). Quando a radiacdo eletromagnética emitida por uma
determinada fonte incide sobre a amostra, as moléculas sofrem transicdo para um estado de
energia maior (excitado). Assim, informagdes de interesse a respeito dessas moléculas podem
ser obtidas medindo a radiagao absorvida por elas decorrente da excitagdo ou a radiagdo emitida
guando elas retornam ao estado fundamental. A espectroscopia IR em particular é baseada na
medida da absorcao. Cada molécula é capaz de absorver em frequéncias ou comprimentos de
onda caracteristicos, fazendo com que cada amostra tenha sua identidade. Os resultados dessas
medidas sdo geralmente expressos por meio de espectros, que sdo graficos da radiacdo
absorvida (absorbancia) em funcdo do comprimento de onda (SKOOG et al., 2006).

Os espectros de misturas que contém muitos compostos sdo conjuntos complexos de
dados necessitando, portanto, de algum procedimento computacional para converter suas
informacdes em dados de concentragéo, o que é chamado de calibracdo (SKOOG et al., 2006;
BRERETON, 2007). Modelos de calibracao s&o fun¢Ges matematicas dos dados experimentais,
sendo geralmente baseados na lei de Beer-Lambert, que descreve quantitativamente a atenuagéo
da luz como fungéo da concentragdo das moléculas absorventes e da extensdo do caminho
oOptico onde ocorre a absor¢do. Para um dado caminho éptico, quanto maior for a concentragao
das espécies, maior serd a atenuacéo e, portanto, a absor¢do (SKOOG et al., 2006; BRERETON,

2007). A calibragdo mais simples, denominada univariada, consiste em determinar a
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concentra¢do em um unico comprimento de onda, de acordo com a Equagéo 2.35 (BRERETON,
2007). Os modelos para a calibracdo multivariada sdo analogos a Equacdo 2.35, mas varios
comprimentos de onda sdo considerados ao inves de um. Portanto, eles devem ser representados
na forma matricial e geralmente fornecem estimativas mais precisas. Regressdo Linear Multipla
(Multiple Linear Regression, MLR), Regressdo de Componentes Principais (Principal
Components Regression, PCR), Analise de Componentes Principais (Principal Components
Analysis, PCA) e Minimos Quadrados Parciais (Partial Least Squares, PLS) sdo exemplos de
métodos de regressao multipla usados para analise de dados espectrais. Dentre estes métodos,
0 PLS é mais encontrado em estudos da literatura, sendo capaz de resolver a maioria dos
problemas (BRERETON, 2007).

S=CK+E, (2.35)

onde S é a resposta do instrumento em um dado comprimento de onda do espectro, C € a
concentracdo da espécie de interesse, K é parametro do modelo e Ea € 0 erro experimental ndo
ajustado pelo modelo.

Dados para calibracdo podem ser levantados usando misturas sintéticas contendo as
espécies quimicas de interesse em varias concentracbes de acordo com planejamentos
experimentais ou a partir de amostras reais do processo em questdo (BRERETON, 2007). Na
maioria das aplicacGes, as solugbes sdo constituidas de diversos compostos quimicos, além
daqueles que se deseja monitorar. Nestas circunstancias, é mais coerente que a calibragdo seja
feita a partir de amostras reais do processo uma vez que compostos indesejaveis podem absorver
radiacdo em regibes do espectro comuns aquelas dos compostos de interesse (MORITA et al.,
2011; PINTO et al., 2016).

Métodos analiticos convencionais como cromatografias liquida e gasosa geralmente
requerem amostragem manual e envolvem procedimentos para preparacdo da amostra, 0 que
pode implicar em custos elevados, riscos de contaminacgdo e maior tempo de analise. Ademais,
0s métodos convencionais em sua maioria ndo possibilitam a aquisi¢do de informag6es do
processo em tempo real. Assim, técnicas analiticas mais modernas tém sido cada vez mais
estudadas, principalmente para 0 monitoramento de processos bioguimicos que envolvem
compostos presentes em misturas altamente complexas. Neste contexto, a utilizacdo da
espectroscopia IR combinada a algum método de calibragdo, como PLS, demonstra ser uma
técnica interessante. Na Figura 2.6 é apresentado um fluxograma que ilustra o principio e as

etapas da técnica.
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Figura 2.6 - Fluxograma representativo do principio de aplicagdo da técnica de espectroscopia de infravermelho
(IR) associada a calibragdo multivariada para monitoramento de processos.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Estudos tém mostrado que esta estratégia é rapida, confiavel, ndo destrutivel e capaz de
discriminar e quantificar compostos especificos em solu¢Ges complexas sem nenhuma ou com
minima preparacdo das amostras. Ademais, 0s custos sdo mais baixos que aqueles dos métodos
convencionais e 0 processo pode ser monitorado em tempo real. A desvantagem € necessidade
da aquisicdo off-line de dados para realizar a calibracdo. Pinto et al. (2016) usaram
espectroscopia NIR associada com regressao PLS para monitorar a producdo de etanol 2G a
partir de residuos lignoceluldsicos da cana de acUcar (bagaco e palha). Os dados espectrais
foram obtidos de um conjunto de 103 amostras de fermentacdo alcodlica e os modelos de
calibracdo foram avaliados em diferentes métodos de pré-tratamento de dados. O método PLS-
NIR permitiu monitorar de forma eficiente e precisa as concentracGes de glicose e etanol
durante o processo. Morita et al. (2011) utilizaram espectroscopia NIR para avaliar a producéo
de etanol a partir de xilose e glicose usando diferentes linhagens recombinantes de
Saccharomyces cerevisiae. Os modelos de regressao PLS desenvolvidos para os componentes
de interesse permitiram determinar com precisdo, o consumo dos substratos xilose e glicose e
os rendimentos de etanol, glicerol e xilitol para todas as linhagens. Ademais, os resultados
quantitativos facilitaram a diferenciacdo das linhagens de acordo com suas caracteristicas
fenotipicas e genotipicas. Honggiang e Hongzhang (2008) utilizaram uma sonda de fibra Optica
de espectroscopia NIR para monitorar algumas variaveis (teor de umidade, producdo de
biomassa e producdo de celulases) da fermentacdo em estado sélido para producéo de celulases
por Trichoderma reesei. Os modelos foram elaborados usando 50 amostras e sem nenhum tipo
de pré-processamento dos dados espectrais. Os valores preditos pelos modelos foram similares

aos valores de referéncia obtidos com metodos quimicos. Os autores destacaram que o0 método
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foi rapido, ndo contaminante, ndo necessitou de tratamento prévio das amostras e eficiente,
possibilitando a distingdo entre conjuntos de materiais biolodgicos similares. Richard et al.
(2011) também utilizaram NIR para monitoramento da reacdo de transesterificacdo de 6leo de
girassol com etanol catalisada por etoxido de s6dio em um reator em batelada de 1 L. Uma
sonda de imersdo on-line foi utilizada para obter os espectros, dispensando coleta e preparo das
amostras. O meétodo foi combinado com a técnica de cromatografia gasosa, que serviu como
referéncia para determinar a composi¢éo do meio reacional. A partir dos modelos de calibracdo
obtidos foi possivel monitorar de forma rapida e confiavel o processo. A aplicacdo da
espectroscopia IR também tem sido muito comum na producdo de alimentos e bebidas,
fornecendo informacdes cruciais em tempo real com o objeto de garantir a qualidade do produto
final (WANG et al., 2017). Cozzolino et al. (2012) avaliaram o uso das espectroscopias NIR e
MIR para classificar vinhos vermelhos e brancos produzidos usando diferentes linhagens de
Oenococcus oeni. Ambas as técnicas foram capazes de distinguir as variedades de vinho com
precisdo e rapidez. Buratti et al. (2011) mostraram que as espectroscopias NIR e MIR foram
Uteis para investigar alteragdes moleculares durante a fermentacdo para producdo de vinho,
fornecendo informac6es da qualidade do produto.

Nas destilarias brasileiras, dados de concentracdo durante as fermentagdes séo obtidos
usando métodos off-line convencionais. A concentracdo de etanol pode ser determinada por
picnometria apds a destilacdo das amostras de caldo (IUPAC, 1968), enquanto os aglcares por
métodos colorimétricos. Alternativamente, técnicas cromatograficas tém sido empregadas nas
analises. No entanto, essas técnicas sdo destrutivas e exigem amostragem e procedimentos de
preparacdo manuais, o que dificulta a tomada de medidas corretivas em tempo habil e o controle
efetivo do processo. Portanto, € altamente desejavel no setor o desenvolvimento de técnicas que
possibilitam a obtencéo de informacdes em tempo real sobre o status do processo de producéo
de etanol. Neste contexto, a técnica de infravermelho pode ser uma alternativa aos métodos
convencionais para obtencdo de dados de concentracdo, sendo este um dos objetos de estudo
da presente tese.

2.5.2. Pré-processamento de dados espectrais

O pré-processamento de dados espectrais tem como objetivo remover matematicamente
variacOes sistematicas indesejaveis (ruidos) que possam alterar informacoes relevantes dos
espectros, interferindo no resultado final (BRERETON, 2007). Os métodos mais comuns s&o
0s de suavizacdo (média e média movel) e derivacdo (primeira e segunda ordem), que sdo

descritos na sequéncia.
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A suavizacdo pela média é baseada na utilizacdo de janelas de comprimentos de onda.
Os dados de uma janela sdo substituidos pela absorbéncia média correspondente ao
comprimento de onda do centro daquela janela. Este procedimento € repetido para cada janela
até que se tenha um espectro suavizado composto pelas absorbancias médias. E importante
ressaltar que cada janela resulta em um Unico dado de absorbancia, o que reduz o nimero de
pontos que representam o espectro (BRERETON, 2007). No procedimento de suavizacao pela
média movel, cada ponto no espectro é substituido pela média entre ele e pontos sucessores e
antecessores a ele, formando uma janela. A vantagem deste método em relacdo ao anterior é
que o espectro ndo tem o nimero de pontos reduzidos. Nos dois métodos, quanto maior a janela,
mais suavizado serd o sinal do espectro e maior serd a reducdo do ruido. No entanto, é
importante salientar que dependendo do tamanho da janela, picos de absor¢do importantes
podem ser desfocados comprometendo a intensidade da resolucédo do sinal. Portanto, o tamanho
da janela deve ser selecionado com cautela para que informacdes relevantes do espectro ndo
sejam alteradas e néo interfiram no resultado final (BRERETON, 2007).

As derivacdes sdo utilizadas para aumentar a resolucdo do espectro. A derivada de
primeira ordem é capaz de corrigir problemas de translacdo da linha de base que pode gerar
picos com amplitude aparente. Como a derivada € igual a zero no centro do pico, a posi¢do
exata de um pico mais largo pode ser localizada com precisdo. Ademais, 0s pontos de inflex&o
préximos a um pico se tornam pontos de viragem, o que facilita a diferenciacéo de picos que se
sobrepdem no espectro, melhorando a resolucdo (BRERETON, 2007). A derivada de segunda
ordem é mais utilizada para corrigir problemas relacionados a rotacéo da linha de base. Embora
as técnicas de derivacao melhorem a resolucéao espectral, elas podem amplificar o ruido. Dessa
forma, para evitar interferéncias, é muito comum utiliza-las em combinacdo com o
procedimento de suavizacdo (BRERETON, 2007; PINTO et al., 2016).



Capitulo 3

AVALIACAO DA REMOCAO DE ETANOL DE
SOLUCOES HIDROALCOOLICAS POR
ARRASTE GASOSO COM CO;
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3.1. Introducéo

Neste capitulo sdo apresentados os resultados do estudo da remocgdo de etanol de
solucBes hidroalcoodlicas por arraste gasoso com CO.. Experimentos foram conduzidos com o
intuito de se obter um modelo para descrever o processo e avaliar os efeitos das variaveis vazdo
especifica de CO2 (dcoz), temperatura (Tsol) € concentracéo inicial de etanol (Ceo) sobre o
processo utilizando um Delineamento Composto Central Rotacional (DCCR). No modelo
proposto foram consideradas a remocdo de etanol e dgua e a variagcdo do volume da solucao.
As constantes de velocidade de remocdo de etanol (Kes) e agua (kws) obtidas a partir do modelo
foram utilizadas como variaveis respostas no DCCR. Os resultados do planejamento
experimental serviram como base para definicdo das condi¢bes experimentais de ensaios de
absorcdo e fermentacOes extrativas de etapas subsequentes da pesquisa. Os resultados
apresentados e discutidos nesse capitulo foram publicados no artigo cientifico “Modeling and
simulation of continuous extractive fermentation with CO- stripping for bioethanol production
(RODRIGUES, K. C. S. et al. Chemical Engineering Research and Design, v. 32, n. 1, p. 77-
88, 2017)”.

3.2. Materiais e métodos
3.2.1. Procedimento experimental

A Figura 3.1 ilustra o aparato experimental utilizado nos experimentos de arraste
gasoso. Os ensaios foram conduzidos em biorreator pneumatico coluna de bolhas com volume
atil de 2 L (altura total de 47,7 cm e didmetro interno de 9,2 cm), composto por uma parte
superior em acrilico e uma base encamisada de aco inoxidavel. Solucgdes de etanol foram usadas
como fase liquida. O gas de arraste foi CO> comercial (99,5% de pureza) armazenado em
cilindro (25 kg e 60 atm quando cheio). O CO; foi injetado através de aspersor perfurado (36
furos com 0,5 mm de didmetro e espagados com 5 mm) localizado na parte inferior do
biorreator. A Figura 3.2 ilustra, em detalhes, o biorreator e o aspersor utilizados. A vazéo
volumétrica de gas foi medida e controlada por fluxémetro de massa (GFC 37, Aalborg). A
temperatura da solugéo foi monitorada com termdmetro digital (HI 147-00, Hanna Instruments)
e mantida constante pela recirculagdo da dgua de um banho termostatico para a camisa do
biorreator. Cada experimento durou 6 horas. Amostras (2 mL) foram retiradas a cada 1 hora
para analise da concentracdo de etanol e o volume da solugdo foi determinado medindo-se a

altura da coluna de liquido ap6s o desligamento do sistema de gas para evitar interferéncia de
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bolhas.

Figura 3.1 - Desenho ilustrativo do aparato experimental utilizado nos ensaios de arraste com CO..
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Figura 3.2 - (a e b) Biorreator pneumético e (c) aspersor (medidas em mm).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

3.2.2. Planejamento experimental

Um Delineamento Composto Central Rotacional de dois niveis (DCCR) (RODRIGUES

e IEMMA, 2014) foi empregado para avaliar as remocdes de etanol e agua das solucGes



o1

hidroalcoolicas por arraste gasoso. Os experimentos foram realizados sob diferentes condi¢des
de vazdo especifica de CO2 (dcoz), temperatura da solucdo (Tsor) € concentracéo inicial de etanol
(Cro). As constantes de velocidade de remocdo de etanol (kes) e de agua (kws) foram as
varidveis de resposta. No total, 17 experimentos foram realizados com 8 pontos fatoriais, 6
pontos axiais (a = 1,68) e 3 pontos centrais. Na Tabela 3.1 sdo mostrados os valores reais e
codificados das variaveis independentes estudadas.

Tabela 3.1 - Valores reais e codificados das variaveis independentes utilizadas no DCCR.

Variavel Cadigo -1,68 -1 0 +1 +1,68
dco2® (vwm) X1 1,0 1,6 2,5 3,4 4,0

Tsol® (°C) X2 30,0 30,8 32,0 33,2 34,0
Ceo® (g.LY) X3 30,0 40,1 55,0 69,9 80,0

3bcoo: Vazao especifica de CO,, PTsoi: temperatura da solugio, Ceo: concentragéo inicial de etanol.

O software Statistica (versdao 7.0) foi utilizado para regressdo e construcdo das
superficies de resposta para analise dos dados experimentais. O polindbmio de segunda ordem
apresentado na Equacédo 3.1 foi usado para descrever as respostas preditas como funcdes das
varidveis independentes. A avaliacdo estatistica de significancia dos modelos ajustados foi
realizada por meio de analise de variancia (ANOVA). O teste de Fisher (teste F) foi aplicado
para determinar a qualidade dos ajustes e os p-valores de probabilidade associados. Os
coeficientes de determinacgdo (R?) forneceram a medida de variacio dos dados explicada pelos
modelos.

§ = by + byx; + byxy + byxs + by1xZ + bypx? + by3x3 + biyx X, 3.1)
+ bi3xX1X3 + by X, x5
onde § representa as respostas preditas (kes ou kws), bo € 0 intercepto, bs, b2 e bs sdo os termos
lineares, b11, b2> € bsz sdo os termos quadraticos, b1z, b1z e b2z sdo 0s termos de interacao, € X,

X2 € X3 S0 as variaveis independentes (dco2, Tsol € Ceo, respectivamente).
3.2.3. Modelo de remocé&o de etanol e 4gua

Estudos de arraste gasoso reportados na literatura (PHAM et al., 1989; EZEJI et al.,
2005; DE VRIJE et al., 2013; LIAO et al., 2014; SONEGO et al., 2016) descrevem a remogao

de solventes de solugdes aquosas de acordo com modelo cinético proposto por Truong e



52

Blackburn (1984) (Equacdo 2.7, Capitulo 2). Neste estudo, outra abordagem foi proposta para
descrever o processo de arraste gasoso, considerando a remocao de etanol e 4gua e a variagdo

do volume da solugédo. O modelo foi composto pelas seguintes equacdes:

dcy 1 dV>

£ _ _ —_ - 3.2
dt (kES TV Ce (32)

dcy 1d 1d

_—w_ _ — = _ - — 3.3
dt (kW5+th Cw (kW5+th (ps = Cp) (33)

av |74

i e (kgsCp+ kwsCy) (3.4)

onde kes e kws sdo as constantes de velocidade de remocéo de etanol e 4gua, respectivamente
(h!), Ce e Cw so as concentracdes de etanol e dgua no solugdo do biorreator, respectivamente
(g L), V é o volume da solucéo do biorreator (L), ps € a massa especifica da solugdo de arraste
(g L), obtida pela média aritmética dos valores de massa especifica da solugdo de etanol ao

longo do experimento.
3.2.4. Método numeérico

As equac0es diferenciais ordinarias que constituem o modelo (Equacdes 3.2-3.4) foram
integradas usando o método Runge-Kutta de 4% ordem, implementado em planilha do Excel
(Microsoft Office 2010). O método de resolucdo ndo linear GRG (Generalized Reduced
Gradient) foi usado para determinar os valores de kes e kws. O critério utilizado para encontrar
o melhor ajuste foi a minimizacédo da soma quadrados dos residuos entre os dados calculados e

experimentais.
3.2.5. Métodos analiticos

A concentracdo de etanol (Cg) foi determinada por cromatografia liquida de alta
eficiéncia (HPLC, high performance liquid chromatography), cromatografia liquida (HPLC)
usando cromatografo equipado com detector de indice de refracdo e coluna Sugar-Pak |
(300%6,5 mm, Waters) mantida em 80 °C. O eluente utilizado foi agua ultrapura na vazao de
0,5 mL mint. Os padrdes foram solugdes de etanol em concentragdes entre 0,1 e 8,0g L. A
concentracdo de agua (Cw) foi determinada pela diferenga entre a densidade da solugédo (ps) €
Cke.
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3.3. Resultados e discussao

Para cada ensaio do DCCR, as constantes de velocidade de remocao de etanol (kes) e
agua (kws) foram estimadas a partir do melhor ajuste do modelo proposto (Equagbes 3.2-3.4)
aos dados experimentais de concentragéo de etanol (Cg) e 4gua (Cw) e volume da fase liquida
(V). A Tabela 3.2 mostra os valores de kes e kws obtidos e as condi¢des experimentais de vazéo
especifica de CO2 (X1: dcoz), temperatura da solugcdo (x2: Tsor) € concentragdo inicial de etanol
(x3: Cgo) para cada ensaio. A Figura 3.3 compara os dados simulados e experimentais de Ck,
Cw e V do ensaio 12 ao longo do tempo, usando ¢co2 = 2,5 vwm, Tso = 34,0 °C e
Ceo = 55,0 g L. O modelo proposto forneceu excelente ajuste para todos os ensaios sendo,
portanto, adequado para descrever a cinética de remocdo de etanol e &gua com COz. O
decréscimo na concentracdo de etanol foi acompanhado por ligeiro aumento na concentragdo
de agua, sugerindo que o etanol foi preferencialmente arrastado pelo CO,. O mesmo
comportamento foi observado para as outras condi¢des do planejamento experimental (dados
ndo mostrados) e foi resultado da maior presséo de vapor do etanol, em comparagdo com a da
agua (PERRY e GREEN, 2008b). No ensaio 12, por exemplo, a massa total de agua removida
do biorreator (80,6 g) foi maior que a massa de etanol (40,4 g). No entanto, esses valores
representaram 4,3 e 36,8% das massas de agua e etanol iniciais na solucéo, respectivamente, o
que confirma que o etanol foi arrastado preferencialmente. Esse comportamento também foi
reportado por Sonego et al. (2016) que estudaram a influéncia do volume da solucdo e da

concentracdo inicial de etanol na remocao de etanol por arraste gasoso.

Figura 3.3 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) das concentra¢des de etanol (Cg, quadrados)
e agua (Cw, circulos) e volume da fase liquida (V, tridngulos) ao longo do tempo no ensaio de arraste gasoso 12
(dcoz = 2,5 vwwm, Tso = 34,0 °C e Ceo = 55,0 g L?).
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Tabela 3.2 - Faixas e niveis das varidveis independentes (unidades codificadas e originais) utilizadas no DCCR e
resultados para as constantes de velocidade de remocéo de etanol (kes) e agua (kws).

Variaveis independentes

Ensaio  X1: ¢coz? X2: Tsol? x3: Ceo® kes-102(hY)  kws-10%(h?)
(vwm) (°C) (gL
1 1(3.4) 1(308)  -1(40.0) 805+017  095%017
2 1(16)  -1(308)  -1(40,1) 419+010 0,53 +0,09
3 1(3.4) 1(33.2) 1(401) 9844019  1,05+0,20
4 1(1,6) 1(33,2) -1 (40,1) 4714012  058+0,12
5 1(3,4) -1 (30,8) 1(69,9) 840+0,18  1,03+0,18
6 (16 -1(308) 1(69,9) 410+012  054+0,12
7 1(3.4) 1(33.2) 1(69.9) 9,70+0,05 1,11+ 0,05
8 -1 (L,6) 1(33.2) 1(69,9) 458+005 0,57 +0,05
9  -1,68(1,0)  0(320) 0 (55,0) 254+0,05 030+ 0,05
10 168(40)  0(320) 0(550)  10,71+012  1,23+0,12
11 025)  -1,68(300)  0(550) 580+0,05  074+0,05
12 025  168(340)  0(550) 7874009 0,77 +0,09
13 0(2,5) 0(320) -168(300) 658+009  073+0,09
14 0(2,5) 0(320)  168(80,0) 713+015  0,79+0,16
15 0(2,5) 0(32,0) 0 (55,0) 6,60+0,05 074+ 0,05
16 0(2,5) 0 (32,0) 0 (55,0) 6,65+011  0,73+0,05
17 0(2,5) 0 (32,0) 0 (55,0) 6,60+003  0,74+0,03

3coo: Vazao especifica de CO», PTsoi: temperatura da solucio, °Ceo:concentragdo inicial de etanol.

Os resultados da Tabela 3.2 foram utilizados para avaliar os efeitos das variaveis e obter

os coeficientes de regressao dos modelos polinomiais, adotando nivel de confianca de 90%. Os

intervalos das variaveis foram definidos com base em estudos da literatura. Segundo Maiorella

et al. (1983), a inibicdo pelo etanol inicia em concentragdes proximas de 25 g L™, com o

processo sendo significativamente afetado em valores proximos de 80 g L. Sonego et al.

(2014) avaliaram o arraste de etanol em biorreator coluna de bolhas de 5 L, aplicando diferentes

vazOes especificas de COz (0,5-2,0 vvm) e relataram aumento na remocéo de etanol em altas

vaz0es. Portanto, optou-se por avaliar uma faixa mais ampla (1,0-4,0 vvm) no presente trabalho.

Com relacdo a temperatura, os processos industriais de producdo de etanol sdo normalmente

conduzidos em temperaturas entre 30 e 34 ° C.

Os diagramas de Pareto, apresentados na Figura 3.4, ilustram graficamente os efeitos
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das variaveis independentes. A andlise revelou que os efeitos estatisticamente significativos
(nivel de confianca de 90%) foram os mesmos para kes e kws. A vazdo de CO> e a temperatura
influenciaram positivamente, enquanto a concentracdo inicial de etanol ndo apresentou efeito
significativo na faixa estudada. As constantes kes e kws sdo coeficientes volumétricos de
transferéncia de massa (produto do coeficiente convectivo, “k.”, e da area interfacial, “a”).
Portanto, o efeito positivo da vazéo pode ser atribuido ao aumento da turbuléncia na fase liquida
e, principalmente, da area interfacial. A imposicdo de maiores valores de ¢coz resultou em
maior retengdo gasosa (gc). A retencdo gasosa é definida como a razdo entre o volume de gés e
0 volume da dispersdo gés-liquido no biorreator. Portanto, quanto maior a retencdo gasosa,
maior a area interfacial para transferéncia de massa. Além disso, a velocidade superficial das
bolhas de gas (a razdo entre a vazdo de CO; e a area da se¢do transversal do biorreator) foi
maior para maiores valores de ¢co2. O aumento na turbuléncia pode ter diminuido a resisténcia
no filme liquido estagnado, melhorando a transferéncia de massa de agua e etanol do liquido
para a fase gasosa. Xue et al. (2014), utilizando solugdes aquosas de butanol, também relataram
aumento na velocidade de remocao de butanol com maiores vazdes de gas. O efeito positivo da
temperatura foi resultado do aumento das pressdes de vapor do etanol e da dgua para maiores
temperaturas, favorecendo a vaporizacdo (POLING et al.,, 2001). Dentre as varidveis
independentes estudadas, a concentracdo de etanol é a Unica que varia num processo
fermentativo, pois as demais (¢co2 € Tso) podem ser controladas. Assim, como ndo houve
influéncia de Cgo na faixa de 30 a 80 g.L! sobre as constantes kes e kws, elas podem

seguramente ser empregadas na modelagem das fermentacdes extrativas.

Figura 3.4 - Diagramas de Pareto das constantes de velocidade de remocéo de (a) etanol (kes) e (b) &gua (kws)
adotando nivel de confianca de 90%.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Nas Tabelas 3.3 e 3.4 sdo apresentados os resultados da ANOVA dos modelos de
previsdo de kes e kws, com a eliminagdo dos termos estatisticamente ndo significativos. Os
resultados mostraram que os modelos foram adequados para descrever o comportamento dos
dados, com valores de F calculados (1388 para kes e 452 para kws) muito maiores que o valor
tabelado (2,73). Os coeficientes de correlacdo de 0,990 para kes e 0,973 para kws também foram
satisfatorios, indicando que 99,0 e 97,3% da variabilidade dos dados foram explicados pelos
modelos. A boa correlacdo entre os dados de kes e kws é confirmada com os gréaficos dos valores

observados e preditos, mostrados na Figura 3.5.

Tabela 3.3 - Analise de variancia para o modelo de regresséo da constante de velocidade de remocgéo de etanol

(Kes).
Fontes de Graus de Soma de Quadrado
L. . L. Fealculado
variacgao liberdade quadrados medio
Regresséo 2 0,008329 0,008329 1388
Residuos 14 0,000081 0,000006 -
Total 16 0,008410 - -

R?=0,990 Fep (2; 14; 0,20 = 2,73
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Tabela 3.4 - Analise de variancia para 0 modelo de regresséo da constante de velocidade de remocéo de agua

(Kws).
Fontes de Graus de Soma de Quadrado
L. . oo Fcalculado
variagao liberdade quadrados médio
Regressao 2 0,0000903 0,0000903 452
Residuos 14 0,0000024 0,0000002 -
Total 16 0,0000927 - -

R?=0,973 Feap (2; 14; 0.10) = 2,73

Figura 3.5 - Valores preditos e observados das constantes de velocidade de remocéo de (a) etanol (kes) e (b) agua
(kws).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Os modelos com os coeficientes obtidos para kes e kws sdo representados pelas

Equagdes 3.5 e 3.6, onde as variaveis independentes, X1 (¢pcoz) e X2 (Tsol), €Stdo expressas em
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valores codificados e kes € kws em h™t. A partir dos modelos, foram construidas as superficies

de respostas, apresentadas na Figura 3.6. Elas mostraram que os maiores valores de Kes € kws

foram obtidos para altas temperaturas e vazGes de CO..

kps = 0,06762 + 0,02422x, + 0,00490x,

kys = 0,007715 + 0,002562x, + 0,000230x,

(3.5)

(3.6)

Figura 3.6 - Superficie de reposta para as constantes de velocidade de remocéo de (a) etanol (kes) e (b) dgua

(kws) em funcéo da temperatura da solugéo (Tso) € vazdo especifica de CO2 (dcoz).

Fonte: Arquivo pessoal do autor.
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3.4. Concluses

O modelo proposto para o arraste com CO3, considerando a remocdo de etanol e 4gua e
a variacdo do volume, foi capaz de descrever com precisdo o fendmeno. Este é um resultado
importante que possibilita a aplicacdo do modelo para representar os arrastes de etanol e dgua
nas fermentacdes alcoolicas extrativas com CO2 e simular novas condi¢des de processo. Na
avaliacdo do desempenho do processo, os pardmetros vazdo especifica de CO2 (dco2) €
temperatura da solugdo (Tso) foram importantes, apresentando influéncias positivas nas
remocdes de etanol e agua. Os resultados deste capitulo serviram como base para defini¢éo das

condigdes dos ensaios de absorcédo e fermentacao extrativa das etapas subsequentes do trabalho.



Capitulo 4

MONITORAMENTO DA ABSORCAO DE
ETANOL EM GLICOIS POR ESPECTROSCOPIA
DE INFRAVERMELHO MEDIO
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4.1. Introducao

Neste capitulo é descrita a metodologia analitica desenvolvida para 0 monitoramento do
processo de absorcdo de etanol nos solventes monoetilenoglicol (MEG) e dietilenoglicol
(DEG). Foi utilizada a técnica espectroscopia de infravermelho médio por transformada de
Fourier (FT-MIR, Fourier transform mid-infrared), combinada com o método de regressao
multivariada dos minimos quadrados parciais (PLS, partial least squares). Além do etanol, a
agua foi considerada no monitoramento. A calibracdo foi feita utilizando amostras sintéticas
contendo etanol, agua e MEG ou DEG. A validacao cruzada foi utilizada para selecionar os
melhores modelos de calibracdo para etanol e dgua e a validagdo externa para avaliar as

capacidades preditivas destes modelos.
4.2. Materiais e métodos
4.2.1. Amostras sintéticas

Amostras sintéticas contendo &gua destilada, etanol (Synth, grau de pureza 99,5%),
MEG (Synth, grau de pureza 99,0%) e DEG (Synth, grau de pureza 99,9%) foram utilizadas
para calibracdo. As combinagdes das concentracBes foram definidas de acordo com um
planejamento experimental ortogonal, como mostra a Figura 4.1. As concentrag¢fes variaram
de 0,0 a 80,0 g L* para etanol e 0,0 a 100,0 g L™ para agua. Incluindo a triplicata do ponto
central, foram preparadas 21 solu¢es em duplicatas, totalizando 42 amostras independentes
para cada solvente (MEG ou DEG). As amostras foram divididas em dois conjuntos, calibracéo
(35 amostras para cada solvente) e validacdo (7 amostras para cada solvente). As concentracdes
do conjunto de validacdo foram selecionadas aleatoriamente considerando toda a faixa de

concentracéo.
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Figura 4.1 - Combinagdes das concentragdes de etanol (Cea) e agua (Cwa) utilizadas na calibragdo para cada
solvente (MEG ou DEG).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

4.2.2. Espectroscopia FT-MIR

As medidas FT-MIR foram realizadas utilizando uma sonda de fibra Optica de
refletdncia total atenuada (ATR, attenuated total reflectance) acoplada a um espectrofotdometro
FT-MIR (ReactIR 45m, Mettler-Toledo AutoChem, Inc.), mostrado na Figura 4.2. O sistema
era equipado com detector de telureto-mercurio-cadmio refrigerado com nitrogénio liquido e
sistema de purga com gas nitrogénio para remocdo CO; e agua do compartimento optico. Os
espectros foram coletados na faixa de comprimentos de onda de 3000 a 15000 nm (resolucéo
de 4,2 nm e 256 varreduras por amostra) a 25 °C (temperatura dos ensaios de absorcao).

Espectro de referéncia do ar foi retirado antes de iniciar cada experimento.
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Figura 4.2 - Espectrofotdmetro FT-MIR utilizado para obten¢éo dos dados espectrais.

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

4.2.3. Pré-processamento dos dados e calibracdo multivariada

Diferentes tratamentos matematicos foram aplicados no pré-processamento dos dados
espectrais para remocdo de contribuicdes espectrais indesejaveis resultantes de ruidos
experimentais. Os métodos avaliados foram suavizacdo por média movel (SMM), primeira
derivada (12D) e segunda derivada (22D). A técnica SMM é baseada na selecdo de janelas de
comprimento de onda. Cada dado de absorbancia correspondente ao centro de uma determinada
janela é substituido pela média dos dados para aquela janela. Este procedimento é repetido para
cada dado do espectro. O centro de cada janela muda de elemento em elemento, mantendo o
espectro suavizado com o mesmo numero de dados do espectro original. Neste estudo, foram
usadas janelas de 29,4 nm (7 pontos de dados).

O método PLS foi usado para a calibragdo multivariada. O conjunto de calibragéo foi
utilizado no método de validagdo cruzada LOOCV (leave-one-out cross-validation) para
obtencdo do nimero de variaveis latentes (LV) dos modelos. No procedimento LOOCYV, uma
amostra é deixada de fora para validacdo, enquanto as demais sdo usadas para construcdo de
modelos de calibracdo. Esses modelos s&o entdo aplicados para prever dados de concentracéo
da amostra removida. Este procedimento é repetido até que cada amostra tenha sido excluida
uma vez. O LOOCV é usado para evitar over-fitting, que ocorre quando os modelos se ajustam
bem aos dados utilizados para a calibragdo, mas geram grandes erros quando aplicados a novos
dados. O critério utilizado para selecionar o numero 6timo de varidveis latentes (LVop) foi
baseado no minimo valor do erro quadratico médio da validagéo cruzada (RMSECV, root mean
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square error of cross validation):

Ncal

1
RMSECV = Z(ck —&,)2 (4.1)
Ncal =1

onde ncal é 0 tamanho do conjunto de calibragdo, e ck e ¢k sdo as concentracbes de referéncia e
preditas da k-ésima amostra.

Mesmo utilizando o procedimento LOOCYV, os modelos ainda podem se ajustar apenas
aquele conjunto especifico de dados. Portanto, o conjunto de validacéo foi utilizado para avaliar
a capacidade preditiva dos modelos em relacdo a novos dados (validacdo externa). O erro
quadrético médio de predicdo (RMSEP, root mean square error of prediction) foi utilizado

como critério de desempenho:

Nyl

1
RMSEP = —Z(ck — &)2 (4.2)
Mol =4

onde ny é o tamanho do conjunto de validag&o.

O coeficiente de correlaco da validagdo cruzada (R?), a relaco entre desvio padrio e
erro de predicdo (RPD) e entre o intervalo dos dados e erro de predicdo (RER) também foram
utilizados como critério para avalicdo do desempenho dos modelos PLS. RPD e RER foram

calculados de acordo com as seguintes equacoes:

4.3

RPD SVSED (4.3)
_rangey,

RER = VSEP (4.4)

onde SDvi e rangey sdo o desvio padrdo o intervalo dos dados de concentragdo do conjunto de
validacao.

A aquisicao e o pré-processamento dos dados, bem como a analise de desempenho dos
modelos PLS, foram realizadas utilizando o software IC IR v. 4.3.35 SP1 (Mettler-Toledo
AutoChem, Inc.).
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4.2.4. Experimentos de absor¢ao
4.2.4.1. Geracdo da corrente gasosa por arraste com CO2

A viabilidade da técnica FT-MIR combinada com regressdo PLS para monitoramento
do processo de absorcéo foi avaliada em dois experimentos, um usando MEG e outro usando
DEG como absorvente. A Figura 4.3 ilustra o aparato experimental utilizado nos ensaios. A
corrente gasosa contendo etanol e dgua foi gerada por arraste gasoso com CO». O procedimento
experimental utilizado foi o0 mesmo descrito no 3.2.1, com concentracéo inicial de etanol de 80
g L (~ 10% v v1), vazdo especifica de CO; de 2,5 vvm (vazdo volumétrica de 5,0 L min) e
temperatura da solugdo mantida a 34 °C. E importante mencionar que essas condi¢des
experimentais representaram condicGes de fermentagdes alcodlicas extrativas com remocdo de
etanol por arraste com CO>. Note que a vazdo de 2,5 vvm empregada corresponde a um valor
intermediario da faixa estudada (1,0 a 4,0 vvm) no planejamento experimental do Capitulo 3.
A utilizacdo de maiores vazdes poderia resultar em maior remocao de etanol, mas este valor é
suficiente para minimizar a inibig&o, conforme mostrado em estudos anteriores (PONCE et al.,
2016; SONEGO et al., 2016; SONEGO et al., 2018).

Figura 4.3 - Desenho esquemaético do aparato experimental utilizado no monitoramento do processo de absorcéo.
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4.2.4.2. Procedimento de absorc¢éao

A corrente gasosa de saida do biorreator foi alimentada num absorvedor tipo coluna de
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bolhas (37,0 cm de altura total, 6,0 cm de didmetro interno) através de um aspersor de vidro
sinterizado localizado na base do dispositivo. Foi utilizado volume de 0,6 L (30% do volume
de trabalho do biorreator) de solvente (MEG ou DEG). A temperatura foi mantida em 25 °C
por imersdo do absorvedor em banho termostatico. Cada experimento durou 6 h. Os espectros
FT-MIR foram coletados em tempo real a cada 30 minutos. A sonda foi colocada em uma
camara de amostragem para degaseificacdo da amostra, evitando a interferéncia das bolhas de
CO». Uma bomba peristéltica (323Dz, Watson-Marlow) promoveu a circulagdo continua da
amostra do absorvedor para o dispositivo de medicdo. Amostras de 2 mL foram retiradas a cada

hora para determinacdo das concentracdes de etanol e gua.
4.2.5. Analises de referéncia

As concentracOes de referéncia de etanol, MEG e DEG durante os ensaios de absor¢do
foram determinadas por cromatografia liquida de alta eficiéncia (HPLC, high performance
liquid chromatography), utilizando cromatdgrafo equipado com detector de indice de refragdo
e coluna Aminex HPX-87H (300 x 7,8 mm, Bio-Rad) mantida a 65 °C. O eluente utilizado foi
solugdo de acido sulfirico 5 mM na vazdo de 0,6 mL min™. Os padrdes foram solucGes de
etanol, MEG e DEG em concentragGes entre 0,1 e 8,0 g LY. A concentracio de agua no

absorvedor (Cwa) foi determinada usando a seguinte equacao:

Cwa = pPa—Cga—Csy (4.5)

onde pa € a massa especifica da solucdo do absorvedor (g L), determinada pela pesagem de
25 mL de amostra contida em baldo volumétrico a temperatura de 25°C, Cea é a concentracao
de etanol no absorvedor (g L) e Csa € a concentragdo do solvente (MEG ou DEG) no

absorvedor (g L™).
4.3. Resultados e discussdo
4.3.1. Regido espectral de calibracéo

Os espectros FT-MIR dos componentes puros (MEG, DEG, etanol, 4gua e COy) sdo
mostrados na Figura 4.4. Para ambos os solventes (MEG e DEG), a regido espectral usada para
calibracéo foi de 5580 a 8700 nm. Esta regido incluiu a banda principal de absorcéo da agua
(proximo de 6100 nm) e algumas bandas de baixa intensidade para o etanol. Outras regides
espectrais foram testadas (dados ndo mostrados), mas esta forneceu modelos PLS com melhor

desempenho. Na maioria dos processos industriais, as solugdes sdo misturas complexas
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contendo grande nimero de compostos que podem absorver radiacdo na mesma regido espectral
dos analitos de interesse. Nesses casos € conveniente usar amostras reais do processo para a
calibracdo. Neste estudo, 0 uso de simples soluc¢des sintéticas na calibracédo foi apropriado, uma
vez que apenas etanol, agua, MEG, DEG e uma pequena quantidade de CO- dissolvido estavam
presentes na coluna de absor¢do. Como pode ser visto na Figura 4.4, o CO> exibiu bandas na
regido de 4000 a 4500 nm, mas zero de absorbancia na regido de calibracdo. Portanto, apesar
de ndo ter sido considerado na preparacdo das solucdes sintéticas, o CO2 ndo interferiu na

quantificacdo dos analitos.

Figura 4.4 - Espectros FT-MIR brutos dos componentes puros: agua, etanol, monoetilenoglicol (MEG),
dietilenoglicol (DEG) e CO,. O quadrado mostra a regido usada para calibragdo (5580-8700 nm).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

4.3.2. Processamento dos dados

O conjunto de calibracdo formado por 35 amostras sintéticas para cada solvente (agua,
etanol e MEG ou DEG) foi utilizado para obter os modelos PLS. As combinacbes de
concentragdes de etanol e agua foram definidas de acordo com um planejamento experimental
ortogonal a fim de descorrelacionar os dados e obter modelos mais representativos. As
concentracdes de dois analitos estdo correlacionadas quando elas aumentam ou diminuem
simultaneamente. Frequentemente, modelos de calibracdo obtidos com dados correlacionados
ndo sdo validos para a predicdo de dados de amostras cujas combinacgdes de concentragdes séo
diferentes daquelas utilizadas para calibracdo como, por exemplo, um analito com baixa e outro
com alta concentragcdo (BRERETON, 2007).
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Os dados espectrais foram pré-processados para minimizar a influéncia de variagGes
sistematicas. Os métodos de pré-processamento investigados foram suaviza¢do por média
movel (SMM) e primeira (1°D) e segunda (2°D) derivadas. Derivadas sdo aplicadas para
contornar problemas de linha de base, como translacao (primeira derivada) e rotacao (segunda
derivada) (PINTO et al., 2016). Elas realcam pequenas varia¢fes nas inclinacfes e contornos
das bandas, o que pode melhorar a resolucdo espectral, mas também amplificar ruidos e causar
erros numéricos. Por esse motivo, € comum aplicar derivadas juntamente com o procedimento
SMM. Os espectros pré-processados por SMM, SMM e 12D, e SMM e 22D sdo mostrados na

Figura 4.5.

Figura 4.5 - Espectros FT-MIR adquiridos para as solucdes de (a, b e c) MEG e (d, e e f) DEG. Os espectros
foram pré-processados usando (a e d) SMM, (b e e) SMM e 18D, e (c e f) SMM e 22D.
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Regressdo PLS foi usada para correlacionar as concentracfes de referéncia de etanol e
agua com os dados espectrais. A Tabela 4.1 mostra 0 niUmero 6timo de variaveis latentes (LVop)
e os valores correspondentes de RMSECV e coeficiente de correlagio (R?) obtidos a partir do

procedimento LOOCV.
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Tabela 4.1 - Analise de desempenho dos modelos PLS obtidos com diferentes pré-processamento de dados.

Pré- RMSECV? RMSEP¢

Composto LVop? R4 RER® RPDf
processamento (gL?) (gL?)

DEB? 5 1,01 1,67 0,999 479 16,3
Etanol SMM" 5 1,10 1,72 0,999 46,5 15,8
(MEG) SMM+12D! 4 0,95 1,26 0,999 635 21,6
SMM+22D! 4 1,17 1,85 0,999 43,2 14,7
DEB 4 1,79 1,36 0,998 73,5 25,0
Agua SMM 4 1,79 1,36 0,998 73,5 25,0
(MEG) SMM+12D 4 1,67 1,40 0,998 714 24,3
SMM+23D 5 1,70 1,86 0,998 53,8 18,3
DEB 5 1,77 2,58 0,997 31,0 10,6
Etanol SMM 5 1,72 2,45 0,997 32,7 11,2
(DEG) SMM+12D 5 1,22 137 0999 584 20,0
SMM+22D 5 141 1,43 0,998 559 19,1
DEB 5 2,03 1,75 0,997 57,1 19,6
Agua SMM 5 2,04 1,75 0997 571 19,6
(DEG) SMM+12D 5 1,92 1,84 0998 544 186
SMM+22D 4 2,23 2,13 0,997 47,0 16,1

3L V,p: Nmero 6timo de variaveis latentes, "/RMSECV: erro quadratico médio de validagio cruzada, (RMSEP: erro
quadratico médio de predicdo, ‘R? coeficiente de correlagio entre os dados de referéncia (HPLC) e preditos
(modelos PLS) para a validagdo cruzada, °RER: relagdo entre o intervalo dos dados e erro de predicdo, 'RPD:
relagdo entre desvio padrdo e erro de predicdo, DEB: dados espectrais brutos, "SMM: suavizagdo por média
movel, 112D: primeira derivada, 122D: segunda derivada,

Os modelos obtidos utilizando os dados espectrais brutos (DEB) forneceram valores de
RMSECV de 1,01 e 1,79 g L™ para etanol e 4gua em MEG, e 1,77 e 2,03 g L* para etanol e
agua em DEG, respectivamente. A aplicacdo do procedimento SMM nédo resultou em
praticamente nenhuma melhoria no desempenho dos modelos. Com relagcdo a utilizacdo da
primeira derivada, a precisdo para todos os modelos foi melhorada em comparacgéo aos dados
ndo processados, com RMSECV de 0,95 e 1,67 g L™ para etanol e 4gua em MEG (reduc&o de
5,9 e 6,7%, respectivamente) e 1,22 e 1,92 g L™ para etanol e 4gua em DEG (reducdo de 31,1
e 54%, respectivamente). Por fim, a aplicacdo da segunda derivada ndo melhorou o
desempenho dos modelos em relagdo a primeira derivada. Portanto, para etanol e 4gua em
ambos os solventes (MEG e DEG), os melhores modelos (baseados no RMSECV minimo)

foram obtidos usando a primeira derivada. Os coeficientes de correlagdo (R?) para estes
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modelos foram proximos de um (0,999 para o etanol e 0,998 para a agua em ambos o0s
solventes), mostrando que eles proporcionaram excelentes ajustes aos dados. O nimero 6timo
de variaveis latentes (LVop: 4 para etanol e &gua em MEG e 5 para etanol e 4gua em DEG)
tambeém foi satisfatorio, com valores menores que Nca/6 (Nca € 0 nUmero de amostras do
conjunto de calibracdo), que é um dos critérios usados para indicar que ndo ocorreu overfitting
(Kemsley, 1998).

Embora o método LOOCYV seja usado para evitar overfitting, os modelos podem ainda
estar bem ajustados aquele conjunto especifico de dados, tornando necessario aplicar validacédo
externa. O conjunto de validacdo formado por 7 amostras para cada solvente (considerando toda
a faixa de dados) foi utilizado para avaliar a capacidade preditiva dos modelos em relacéo a
novos dados. Os valores dos erros da validacao externa (RMSEP, Tabela 4.1) para os melhores
modelos foram 1,26 e 1,40 g L™ para etanol e 4gua em MEG, e 1,37 e 1,84 g L™* para etanol e
agua em DEG. Estes valores corresponderam a menos de 2% dos intervalos dos dados,
indicando excelente capacidade de predicdo dos modelos PLS. A Figura 4.6 mostra a
comparacdo entre as concentracdes de referéncia dos analitos determinadas por HPLC e os

valores preditos a partir dos melhores modelos PLS, para validacéo cruzada e validagédo externa.

Figura 4.6 - Valores preditos e de referéncia das concentracdes de etanol (Cea) € agua (Cwa) em ()
monoetilenoglicol (MEG) e (b) dietilenoglicol (DEG), para validacdo cruzada (simbolos vazios) e validacéo
externa (simbolos preenchidos). As linhas pontilhadas representam correlagdes perfeitas. As predi¢des foram

baseadas no melhor modelo PLS obtido para cada analito.
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Os valores obtidos para os outros parametros de desempenho, RER e RPD, também séo
mostrados na Tabela 4.1. RER e RPD mostram a magnitude do erro de predi¢do em relacéo ao
intervalo e desvio padrdo do conjunto de dados, respectivamente. Valores ideais para esses
parametros dependem da aplicacdo. Modelos com RER de 7,0 a 12,0 e RPD de 2,4 a 3,0 séo
Uteis apenas para triagens grosseiras. Modelos com RER de 13,0 a 20,0 e RPD de 3,1 a 4,9 séo
adequados para fins de triagem. RER e RPD maiores que 20,0 e 4,9, respectivamente, indicam
gue os modelos podem ser usados para controle de qualidade (LI et al., 2015). Os melhores
modelos PLS forneceram RER de 63,49 (etanol em MEG), 71,43 (&gua em MEG), 58,39 (etanol
em DEG) e 54,35 (agua em DEG), e RPD de 21,60 (etanol em MEG), 24,26 (agua em MEG),
19,96 (etanol em DEG) e 18,60 (d&gua em DEG). Os altos valores obtidos reforcam a excelente
resolucdo dos modelos na predi¢do das concentra¢fes dos analitos dentro dos intervalos de
dados utilizados.

A utilizacdo de espectroscopia de infravermelho para a quantificacdo de etanol em
processos de absorcdo ndo tem sido relatada na literatura ainda, mas sdo encontrados estudos
relacionados a outros processos. Debebe et al. (2017) empregaram o método FT-MIR em
conjunto com PLS para determinacdo de etanol em bebidas alcoolicas fermentadas utilizando
amostras sintéticas e reais. O coeficiente de correlacdo para a validagédo cruzada foi de 0,999 e
0 RMSEP menos que 5% das faixas de calibracéo e validac&o. Veale et al. (2007) reportaram
RMSEP de 0,99 g L* para etanol, usando FT-MIR e PLS durante fermentac&o alcodlica. Outros
estudos quantificaram o etanol em vinhos usando infravermelho e também obtiveram modelos
com excelente desempenho (BURATTI et al., 2011; FU et al., 2012; FRIEDEL et al., 2013).

Apesar de estarem relacionados a diferentes aplicagdes, estes estudos suportam a
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adequabilidade dos modelos PLS obtidos no presente estudo para 0 monitoramento de etanol.
Os melhores modelos PLS foram utilizados para monitoramento em tempo real das
concentragOes de etanol (Cea) e 4gua (Cwa) durante os processos de absorcdo utilizando MEG
e DEG como absorventes. A Figura 4.7 compara os valores preditos pelos modelos com 0s
dados de referéncia obtidos por HPLC. Para ambos os absorventes foi observada boa
concordéncia entre os dados preditos e de referéncia. Alguns pontos dos dados de referéncia
para agua excederam os valores de RMSEP, mas permaneceram dentro do erro experimental
da analise por HPLC. O fato de ter sido possivel monitorar a agua nesse tipo de processo foi
um resultado importante. Em processos de recuperagdo é importante considera-la, pois sua
presenca implica em custos para posterior recuperacdo do etanol (SMALLWOOD, 2002). Os
resultados mostraram que a técnica desenvolvida no presente trabalho tem potencial para ser
empregada no monitoramento de processos envolvendo absorcdo de etanol em glicdis. Embora
esta seja uma aplicagdo especifica, a técnica poderia ser facilmente implementada para outros
processos de absorcdo (utilizando diferentes absorvedores, solventes e solutos) e até mesmo

para outras operacdes unitarias, substituindo analises convencionais demoradas e dispendiosas.

Figura 4.7 - Dados de concentracao de etanol (Cea) e 4gua (Cwa) em (2) monoetilenoglicol (MEG) e (b)
dietilenoglicol (DEG), obtidos pelos modelos PLS (linhas sélidas) e por HPLC (simbolos) durante os ensaios de
absorcéo. As linhas pontilhadas representam 2 vezes 0 RMSEP, que é uma aproximagcao dos valores do intervalo

de confianca de 95%. As barras representam os desvios padrdo obtidos para as analises de HPLC.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

4.4. Conclusoes

A técnica desenvolvida combinando espectroscopia FT-MIR com regressdo PLS foi
capaz de fornecer dados em tempo real de concentragdo de etanol e 4gua durante o processo de
absorcédo de etanol nos solventes MEG e DEG. Amostras sintéticas simples contendo etanol,
agua e MEG ou DEG foram usadas para calibracdo. Os melhores modelos PLS apresentaram
excelente desempenho, com valores de R? proximos de 1,0 e valores de RMSECV e RMSEP
menores que 2% dos intervalos de dados utilizados para calibragdo, para ambos os analitos
(etanol e agua) em ambos os absorventes (MEG e DEG). Os resultados mostraram que a
metodologia tem potencial para uso no monitoramento do processo de absorcéo de etanol, bem
como em outras operacOes unitérias, oferecendo uma alternativa as anélises convencionais e
para o melhoramento de controle de processos.



Capitulo 5

RECUPERACAO DE ETANOL DA MISTURA
GASOSA DE ARRASTE POR ABSORCAO
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5.1. Introdugéo

Neste capitulo sdo apresentados os resultados da avaliacdo da recuperacao de etanol da
mistura gasosa resultante do arraste empregando como método a absor¢do. Com o objetivo de
selecionar o absorvente mais adequado, experimentos foram conduzidos de modo a avaliar as
capacidades de absor¢do de etanol dos solventes &gua, monoetilenoglicol (MEG) e
dietilenoglicol (DEG). Em seguida, ensaios utilizando o absorvente mais adequado foram
conduzidos para avaliar a influéncia do volume inicial de solvente no absorvedor, da vazéo
volumétrica de recirculacdo do solvente e da utilizacdo de um ou dois absorvedores conectados
em série no processo de absor¢do. Conjuntamente a execucdo da parte experimental, foi
desenvolvida uma modelagem para descrever o processo, que permitiu obter os coeficientes de
transferéncia de massa de absor¢do de etanol e &gua. O modelo foi baseado nas equacdes de
balanco de massa para as espécies envolvidas (etanol, agua, CO., absorvente), incorporando as
cinéticas de arraste gasoso e absor¢do e conceitos de equilibrio-liquido vapor. Os resultados
apresentados e discutidos nesse capitulo foram publicados no artigo cientifico “Ethanol
recovery from stripping gas mixtures by gas absorption: experimental and modeling
(RODRIGUES, K. C. S. et al. Energy & Fuels, 2018)”.

5.2. Materiais e métodos
5.2.1. Geracdo da corrente gasosa por arraste com CO2

A Figura 5.1 ilustra o aparato experimental utilizado nos experimentos. A corrente
gasosa com etanol e agua foi gerada por arraste gasoso com CO2, seguindo 0 mesmo
procedimento experimental descrito no item 4.2.4.1. Amostras de 2 mL foram retiradas a cada
hora para determinacdo da concentracdo de etanol. O volume da fase liquida foi determinado
medindo-se a altura da coluna de liquido ap6s o desligamento do sistema de gas para evitar

interferéncia de bolhas.
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Figura 5.1 - Desenho esquematico do aparato experimental utilizado nos ensaios de absorgdo e das correntes
(nimeros circulados) e volumes de controle (VC: linhas pontilhadas) utilizados na modelagem do processo. 1:
corrente de entrada de CO; puro no biorreator; 2:; corrente de saida do biorreator; 3: corrente que entraria no
primeiro absorvedor (A) como géas a 25 °C; 4: corrente que entraria no primeiro absorvedor como liquido
condensado, devido a reducdo de temperatura de 34 para 25 °C; 5: corrente de saida do primeiro absorvedor; 6:
corrente de saida do segundo absorvedor (B), quando aplicavel.
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5.2.2. Ensaios de absorcao
5.2.2.1. Procedimento experimental

A mistura gasosa de saida do biorreator foi injetada num absorvedor colunas de bolhas
mantido a 25 °C, assim como descrito no item 4.2.4.2. Os experimentos foram conduzidos em
duplicata e duraram 6 h. Amostras de 2 mL foram retiradas a cada hora para determinacao das
concentracdes de etanol e agua. O volume da fase liquida foi determinado pela medicdo da
altura da coluna de liquido ap6s o desligamento do sistema de gas. Nos ensaios utilizados para
avaliar a influéncia da vazdo de solvente, a recirculacdo foi promovida utilizando bomba
peristaltica (323Dz, Watson-Marlow). Nos ensaios com dois absorvedores, a corrente de saida

do primeiro absorvedor foi diretamente injetada no segundo absorvedor (Figura 5.1).
5.2.2.2. Selecéo do absorvente

Ensaios de absorgéo foram realizados para avaliar diferentes solventes em termos de
suas capacidades de absorcdo de etanol. Agua (usada como solvente de referéncia),
dietilenoglicol (DEG, pureza de 99,9%, Synth) e monoetilenoglicol (MEG, pureza de 99,0%,
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Synth) foram testados (ensaios Al, A2 e A3, respectivamente). Nesses ensaios foi utilizado um
volume de 0,60 L de solvente no absorvedor. Para selecionar o melhor absorvente, o
desempenho de recuperacao foi avaliado pela porcentagem de recuperacdo de etanol (ER),
conforme a Equacéo 5.1:

A
m 2, C %
ERec 100 217\11—1 EAbfVADf 100

ER(%) =
Mg Rem CgiVi — Cgr Vs

(5.1)

onde Merec € @ Massa de etanol recuperada no absorvedor (g) e merem € @ Massa de etanol
removida do biorreator por arraste com CO2 (g), NA é o numero de absorvedores utilizados no
experimento, Ceap é a concentracdo de etanol no absorvedor “n” (g L), Vab € 0 volume de
solugdo no absorvedor “n” (L), msa € massa total de substrato alimentado (g), Cei e Cer S0 as
concentragOes de etanol na solugéo do biorreator no tempo inicial e final do experimento (g L
Y, Vi e Vs sdo os volumes da solugdo no biorreator no tempo inicial e final do experimento,
respectivamente (L), NA é o nimero de absorvedores utilizados no experimento, Ceap € a
concentragdo de etanol no absorvedor “n” (g L), Van é o volume de solugio no absorvedor “n”
(L), msa é massa total de substrato alimentado (g)

As principais propriedades fisicas do MEG e do DEG sdo mostradas na Tabela 5.1. A
escolha dos dois solventes foi baseada nas caracteristicas importantes na selecdo de um
absorvente, destacadas no Capitulo 2. Ambos apresentam boa solubilidade para o etanol
(compostos polares) e possuem baixa volatilidade devido aos elevados pontos de ebulicdo.
Ademais, glicdis como MEG e DEG impedem a formacéao do azedtropo etanol-4gua (BLACK
e DITSLER, 1972).

Tabela 5.1 - Propriedades fisicas dos solventes monoetilenoglicol (MEG) e dietilenoglicol (DEG).

Propriedades Fisicas MEG DEG
Massa molar (g mol™) 62 106
Ponto de ebulic¢do (°C) 198 245
Ponto de congelamento (°C) -13 -8
Densidade relativa (20/4 °C) 1,114 1,115
Viscosidade absoluta (25 °C, cP) 20 34
Tens&o superficial (20 °C, dina cm™) 46,5 48,5

Fonte: adaptado de (SMALLWOOQD, 2002).
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5.2.2.3. Ensaios com MEG

ApoGs selecdo do absorvente, a absor¢do de etanol usando MEG foi avaliada sob
diferentes condicdes, considerando o volume inicial de MEG no absorvedor (Vmeg), a vazédo
volumetrica de recirculagdo de MEG (Qweg) e utilizando um ou dois absorvedores conectados
em série. Primeiramente, trés ensaios foram realizados utilizando um absorvedor, com Ve de
0,40, 0,60 e 0,80 L (ensaios A4, A5 e A6, respectivamente), sem recirculacdo de MEG. Esses
volumes representaram 20, 30 e 40% do volume util do biorreator, respectivamente, no qual o
etanol foi removido por arraste. Posteriormente, foram realizados trés ensaios utilizando Qmec
de 0,30, 0,60 e 0,90 L min™! (ensaios A7, A8 e A9), com um absorvedor e Vmes = 0,8 L. Por
fim, foram realizados trés ensaios utilizando dois absorvedores em serie, com Vwmec = 0,40,
0,60 e 0,80 L (ensaios A10, All e A12) em cada absorvedor, sem recirculacdo de MEG. Como
parametro de desempenho de recuperacdo foi utilizada a porcentagem de recuperacao de etanol
(ER, Equacdo 5.1) e os coeficientes volumétricos globais de absor¢do para etanol (Kyag) e d&gua

(Kyaw) do modelo de absorgéo.
5.2.2.4. Métodos analiticos

As concentracdes de etanol e agua nos solventes MEG e DEG foram determinadas
utilizando a metodologia apresentada no Capitulo 4, baseada na combinacdo da técnica de
espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR, Fourier
transform mid-infrared) com o método de regressdo multivariada dos minimos quadrados
parciais (PLS, partial least squares).

As concentracdes de etanol na solugdo do biorreator em todos os ensaios e na solucao
do absorvedor no ensaio A3 (dgua como absorvente) foram obtidas por FT-MIR e PLS.
Solucdes hidroalcoolicas foram preparadas em duplicatas com concentra¢Ges de etanol na faixa
de 0 a 100 g L. As réplicas das amostras foram utilizadas para validacéo externa do modelo.
A regido espectral usada para calibracdo foi 5200-10100 nm, compreendendo as bandas
caracteristicas de absor¢do do etanol. Os dados espectrais foram pré-processados por
suavizacdao pela média moével e derivada primeira. O modelo apresentou excelente desempenho,
com erros de predicdo de 0,149 g L? para validagio cruzada (RMSECV, Equacéo 4.1 do
Capitulo 4) e 0,228 g L para validagdo externa (RMSEP, Equacdo 4.2 do Capitulo 4). O
coeficiente de determinacgéo para a validacéo cruzada foi de 0,999. A concentracdo de agua foi
obtida pela diferenca entre a densidade da solucao hidroalcodlica e a concentracédo de etanol.

As medidas foram realizadas com imersdo da sonda diretamente no tubo contendo a
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amostra (sem nenhum método de preparo de amostra).
5.2.3. Modelagem do processo

A modelagem matematica desenvolvida para descrever o processo foi baseada nas
equacOes de balanco de massa para as espécies envolvidas (etanol, agua, CO. e MEG),
incorporando as cinéticas de arraste gasoso e absorcéo e conceitos de equilibrio liquido-vapor.
As correntes e volumes de controle (VC) considerados na modelagem sdo mostrados na Figura
5.1. Como as composicdes nas correntes gasosas e nas fases liquidas do biorreator e absorvedor
variaram ao longo do tempo durante 0 processo, todas as varidveis da modelagem foram

determinadas para cada instante "t".
Volume de controle 1 (VC1) - biorreator

A composicao da fase gasosa na corrente 2 (saida do biorreator) foi obtida analisando o
VCL1. As fragdes molares de etanol (ye), agua (yw) e COz2 (yc) foram determinadas de acordo

com as seguintes equagoes:

- ME2 (5.2)
YEz Ngy + Ny + Ne '
Ny,
_ 5.3
Ywa Ny + Ny + Neyp (5:3)
Y2 =1—=Ye2 — Yw2 (5.4)

onde fig, nw € nc S0 as vazdes molares de etanol, agua e COz (mol h'). O subscrito "2"
representa 0 nimero da corrente.

Os valores de nez, w2 € nc2 foram determinados usando as Equacdes 5.5-5.7. Equagdes
5.5 e 5.6 foram baseadas no modelo cinético de arraste gasoso proposto no Capitulo 3
(Equac0es 3.2-3.4), que considerou a remogao de etanol e agua e a variacéo do volume. Equacéo
5.7 foi obtida a partir do balango de massa para 0 CO> na fase gasosa, assumindo gas ideal e
desprezando a solubilidade do CO: na solucdo hidroalcoolica do biorreator.

] 1
Ngy = M_]WEkESCEV (5.5)



80

1
Nz = M—MWkWSCWV (5.6)
. . PQ
Nz =MNey = —RYL; (5.7)

onde MMEe e MM sé0 as massas molares de etanol e agua (g mol™), kes e kws s30 as constantes
de velocidade de remocdo de etanol e agua por arraste gasoso (hl), Ce e Cw sdo as
concentracdes de etanol e 4gua na solugdo do biorreator (g L), V é o volume de solugéo no
biorreator (L), P é a pressdo absoluta (atm), Qc é a vazdo volumétrica de CO, (L h?), T é a
temperatura absoluta (K) e R é a constante dos gases (L atm K™ mol™t). O subscrito "1"

representa o numero da corrente.
Volume de controle 2 (VC2) - resfriador hipotético

O gés da corrente de saida do biorreator (corrente 2) teve uma reducdo de temperatura
de 34 para 25 °C quando foi alimentado no absorvedor. Como consequéncia, dois fendmenos
ocorreram ao mesmo tempo, condensacao e absorcéo. Pode ser assumido que a condensagéo
ocorreu instantaneamente quando o gés entrou em contato com o solvente & temperatura mais
baixa. Para modelar o processo foi conveniente considerar esses fenbmenos separadamente.
Assim prop6s-se na modelagem a existéncia de um resfriador hipotético antes do primeiro
absorvedor (VC2, Figura 5.1). Baseado nessa condi¢do, a corrente 2 a 34 °C passaria pelo
resfriador e teria sua temperatura reduzida para 25 °C. Consequentemente, uma corrente
entraria no primeiro absorvedor como gas a 25 °C (corrente 3) e outra entraria como liquido
condensado (corrente 4). Sete equacdes foram usadas para descrever essa situacdo. Equacdes
5.8-5.10 foram baseadas nos balan¢os de massa para etanol (E), agua (W) e CO2 (C). Equacbes
5.11 e 5.12 sdo as somas das fracdes molares para as espécies nas fases gasosa e liquida,
respectivamente. Equacdes 5.13 e 5.14 representam o equilibrio liquido-vapor para o sistema
etanol, 4gua e CO», usando a aproximagdo da Lei de Raoult Modificada (Equagdo 2.32,

Capitulo 2) e desprezando a solubilidade do COx.
NroYe2 = Nr3YEs + NraXps (5.8)
NraYwe = Nr3Yws + NraXwa (5.9)

NraYe2 = Nr3Ycs (5.10)



81

Yes +Yws +Yez =1 (5.11)
Xgq + Xwa =1 (5.12)
Ve3P = VeaXpaPsp (5.13)
Yw3P = YwaxwaPsw (5.14)

onde it é a vazdo molar total (mol h™), ye e yw sdo os coeficientes de atividade do etanol e
agua, Xe e xw sdo as fracbes molares de etanol e 4gua na fase liquida e Pse e Psw sdo as pressoes
de vapor do etanol e agua (atm). Os subscritos "3" e "4" representam 0s nimeros das correntes.

O sistema composto pelas Equacdes 5.8-5.14 tem sete variaveis desconhecidas (s, ns,
XE4, Xwa4, Ye3, Yw3 € Yc3) €, portanto, pode ser resolvido. O valor de nt, foi obtido da soma das
vazdes molares de etanol, agua e CO2 na corrente 2 (nT2 = fig2 + nw2 + ncz), determinadas pelas
Equacdes 5.5-5.7. Os coeficientes de atividade para etanol (E) e dgua (W) foram calculados
pelo método UNIQUAC (re = 2.1055, ge = 1,9720, rw = 0,9200, qw = 1,4000, aew = 2,0046,
awe = —2,4936, bew = —728,9705 K, bwe = 756,9477 K; pardmetros obtidos usando o software
Aspen Plus v. 8.2). A presséo de vapor do componente “i”” (Psj, atm) foi calculada usando a
equacéo de Antoine:

_Bi

1 AR (5.15)

P =
ST 760

onde Aj, Bi e Cj sdo as constantes da equacdo de Antoine. Os valores utilizados para etanol
foram Ae = 18,91, Be = 3803,98 e Ce = -41,68. Para a agua foram Aw = 18,30, Bw = 3816,44
e Cw =-46,13 (REID et al., 1977).

Volume de controle 3 (VC3) - primeiro absorvedor (A)

Considerando os fendmenos de condensacéo e absorcao para etanol e agua, a variagao
do volume da solucdo e desprezando variagdo do volume devido a mistura, a modelagem do
sistema pode ser representada pelas Equacdes 5.16-5.18, derivadas dos balangos de massa na
fase liquida para etanol (E) e agua (W) e balango de massa total.

dCry Mg, Cpadl YE3 — YEs

= 4 MMK —yy) —-EAZ4, =28 JES
Py v, + MMgKyag(Yinga — Yia) v, dr’ YinkA Tygs — Inyms

(5.16)
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dCyy My, Cya dV Yw3s — Yws
= MMyK. —Yia) = = 517
It v, + MMy Ky aw (Y inwa — Ywa) v, dr’ Yinwa Tyws — Imyme (5.17)
dv, 1
_a'? = — (Mgy + M)
Pa
(5.18)

VA * *
+ ,D_A [MMEKyaE (Vinga — YEa) + MMy Ky ay (Y inwa — YWA)]

onde Cea e Cwa S80 as concentragdes de etanol e agua na solugdo do primeiro absorvedor
(g L), rhe e thw sd0 as vazBes massicas de etanol e agua (g h't), Kyae e Kyaw séo os coeficientes
volumétricos globais de absorcéo de etanol e 4gua baseados no filme gasoso (mol L hY), yinea
e Yinwa Sao as fragcGes molares logaritmicas médias de etanol e &gua na fase gasosa do primeiro
absorvedor (HOUSTON e WALKER, 1950; DEY e AROONWILAS, 2009), y'ea € Y wa S0
as fragdes molares de etanol e dgua na fase gasosa em equilibrio com a composi¢do da fase
liquida para o primeiro absorvedor, Va é 0 volume de solugéo no primeiro absorvedor (L) e pa
é a massa especifica da solugio no primeiro absorvedor (g L™). O subscrito "5" representa o
namero da corrente.

O segundo termo do lado direito das Equacgdes 5.16 e 5.17 foi baseado na teoria das duas
peliculas estagnadas (WHITMAN, 1962). A velocidade de absor¢cdo pode ser
convenientemente descrita em termos do coeficiente global baseado no filme gasoso (Ky) ou
no filme liquido (Kx), que pode ser relacionado com os coeficientes individuais (kKy e kx)
(HADLOCON et al., 2015). A relacéo entre Ky e os coeficientes ky e kx é dada por:

1 1 Hy
K_y E + 'n (5.19)
onde Hyy € a constante da lei de Henry em unidades molares (mol mol™).

Note que na modelagem, a velocidade de absorcao foi descrita em termos do coeficiente
volumétrico global de transferéncia de massa (Kya), incorporando ao Ky a area interfacial (a)
por unidade de volume, conforme definido na Equacdo 2.17 do Capitulo 2. O filme gasoso foi
adotado como referéncia porque os solutos (agua e etanol) tém alta solubilidade no solvente
(MEG) (HADLOCON et al., 2015; HEGELY et al., 2017). Os valores de res € rwa, que
representam as vazdes massicas de etanol e agua que entrariam no absorvedor como liquido
condensado, foram calculados pelas Equagfes 5.20 e 5.21. Os valores de y'ea € Y 'wa foram
determinados pelas Equacfes 5.22 e 5.23, que descrevem o equilibrio liquido-vapor do sistema

constituido por etanol, &gua, MEG e CO», usando a aproximacao da Lei de Raoult Modificada
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(Equagéo 2.32, Capitulo 2) e considerando o CO2 como insoluvel.

Mgy = NraXpa MMg (5.20)
My = NraXywa MMy (5.21)
YeaP = VeaXgaPsp (5.22)
YwaP = YwaXwaPsw (5.23)

onde Yea e ywa S0 0s coeficientes de atividade para etanol (E) e 4gua (W) na fase liquida do
primeiro absorvedor, e Xea € Xwa S80 as fragdes molares de etanol e agua na fase liquida do
primeiro absorvedor. Os valores de yea e ywa foram calculados usando o0 método UNIQUAC,
considerando a contribuicdo do MEG (M) (rm = 2,4087, qm = 2,2480, aem = -8,2308, ame =
2,6876, awm = -0,6018, amw = 0,6018, bem = 2632,9260 K, bme = -959,565 K, bwm = 120,7787
K e bmw = -18,6714 K; parametros obtidos utilizando software Aspen Plus v. 8.2).

Volume de controle 4 (VC4) - resfriador hipotético + primeiro absorvedor (A)

A composicao da fase gasosa da corrente de saida do primeiro absorvedor (Yes e yws,
corrente 5) foi determinada com base no VC4. Primeiramente, as vazGes massicas de etanol e
agua (mes e mws) foram calculadas a partir do balango de massa para etanol e agua, de acordo
com as Equacdes 5.24 e 5.25, que representam a diferenca entre as vazdes massicas de etanol e
agua de saida do biorreator (rhe2 € rhw?) € as massas recuperadas ao longo do tempo. Os valores
de yes e yws foram entéo determinados pelas Equacdes 5.26 e 5.27. As vazdes molares de etanol
(nes) e agua (nws) foram obtidas dividindo os valores de mes € mws pelas massas molares
correspondentes (MMe e MMw). A vazdo molar de CO> na corrente 5 (ncs) foi considerada

igual a vazdo molar na corrente 2 (nc2, Equacao 5.7).

d
Mps = Mgy — E_(mEA) = NryYp, MM — Ft(mEA) (5.24)
. . d .
Mys = My, — E‘(m wa) = NraYwa MMy, — Ft(m wa) (5.25)
n
Vs = = (5.26)

Ngs + Nys + Nes
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Nyys
Yws = - . . (5.27)
Ngs + Nys + Nes
onde mea € mwa S80 as massas de etanol e agua no primeiro absorvedor. As derivadas foram
determinadas com base em ajustes de polindmios para os dados experimentais de mega € mwa

ao longo do tempo.
Volume de controle 5 (VC5) - segundo absorvedor (B)

A modelagem do processo de absor¢do no segundo absorvedor (B) foi representada
pelas Equacgdes 5.28-5.30, derivadas dos balancos de massa para etanol (E), agua (W) e de
massa total, considerando a absorcdo de etanol e &gua, a variacdo do volume da solucdo e
desprezando a variacao de volume devido a mistura. Note que a diferenca desse modelo para o
modelo do primeiro absorvedor é o termo de condensacdo de etanol e dgua. No segundo
absorvedor, ndo ocorreu condensacdo, pois o gas de entrada do absorvedor estava ha mesma

temperatura da fase liquida da absorcédo (25 °C).

dCgp CrpdlVp YEs — VEe
= MMgK — ViR — = 5.28
dr ER,QE (Vines — Yip) Vs dt YinEB Inygs — Iy ge ( )
dCyp N Cypdl Yws — Ywe
dly V,
Tf = ,O_B [MMEKyaE (yanB - yZB) + MMWKyaW(yanB - y;VB)] (530)
B

onde Ces e Cwas S80 as concentracdes de etanol e dgua na solu¢do do segundo absorvedor
(g L), yines € yinws sdo as fracdes molares logaritmicas médias de etanol e 4gua na fase gasosa
do segundo absorvedor (DEY e AROONWILAS, 2009), y'es € Y we S&0 as fracdes molares de
etanol e agua da fase gasosa em equilibrio com a composicdo da fase liquida do segundo
absorvedor, Vg é 0 volume de solugéo no segundo absorvedor (L) e ps é a massa especifica da
solugo no segundo absorvedor (g L™?). O subscrito "6" representa o niimero da corrente.

As fragBes massicas de equilibrio (y'es € y'ws) € a composicéo da fase gasosa na saida
do segundo absorvedor (yes e yws, corrente 6) foram determinadas de modo semelhante ao

procedimento utilizado para o primeiro absorvedor (Egs. 5.24-5.27).
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5.2.4. Procedimentos numéricos

As equagdes diferenciais ordinarias (Equagbes 3.2-3.4, 5.16-5.18 e 5.28-5.30) foram
integradas usando o método Runge-Kutta de 42 ordem, implementado em planilha do Excel
(Microsoft Office 2010). O método de resolucdo ndo linear GRG (Generalized Reduced
Gradient) foi usado para determinar as constantes de velocidade de remogdo de etanol e 4gua
por arraste gasoso (Kes e kws) nas EquacgOes 3.2-3.4 e os coeficientes de transferéncia de massa
por absorgéo para etanol e agua (Kyae e Kyaw) nas Equacdes 5.16-5.18 (primeiro absorvedor) e
Equacdes 5.28-5.30 (segundo absorvedor). O critério utilizado para encontrar o melhor ajuste
foi a minimizacdo da soma quadrados dos residuos entre os dados calculados e experimentais.
As variaveis desconhecidas do VC2 (n13, nT4, Xea, Xw4, Ye3, Yws € Yc3) foram obtidas usando o

método ndo linear GRG para resolver as Equacdes 5.8-5.14, para cada instante "t".
5.3. Resultados e discusséo
5.3.1. Remogdao de etanol e gua por arraste com COz

Nos ensaios de absorcao, a corrente gasosa de etanol e agua foi gerada por arraste gasoso
com CO2 em biorreator de coluna de bolhas. As condi¢Ges de temperatura (34 °C) e
concentracdo inicial de etanol (80 g L) representaram valores tipicos do processo industrial de
producdo de etanol (BASSO et al., 2011). A vazao especifica de CO2 (2,5 vvm) foi baseada na
literatura, considerando um valor suficiente para reduzir a inibicdo pelo etanol e fornecer
resultados satisfatorios (PONCE et al., 2016; SONEGO et al., 2016). Assim como nos
resultados do Capitulo 3, a reducdo da concentracao de etanol (Cg) foi acompanhada por um
leve aumento na concentracdo de agua (Cw), mostrando que o etanol foi preferencialmente
arrastado pelo CO». Os valores obtidos para as constantes de velocidade de remocéo de etanol
(Kes) e agua (kws) foram 0,0707 + 0,0023 h™t e 0,0069 + 0,0003 h*%, respectivamente. Os dados
experimentais e simulados de Ce e Cw apresentaram boa correlacdo (R? = 0,999). Para mostrar
a qualidade do ajuste do modelo, os valores do desvio padréo residual (RSD, residual standard
deviation) foram calculados a utilizando Equacéo 5.31 (RIVERA et al., 2006). Os valores foram
inferiores a 1% para ambos (Ce e Cw).

(5.31)
x 100

Ty
\/N—P27=1(Cexp(tj) = Csim(t;))?

RSD (%) = B
exp

onde Cexp(tj) € a concentracdo experimental no tempo tj, Csim(tj) € a concentracdo prevista pelo
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modelo no tempo tj, Cexp € a média das concentracdes experimentais e Np € 0 nimero de pontos

experimentais.
5.3.2. Selecéo do absorvente

Ensaios de absorcdo foram conduzidos para avaliar as capacidades de absorver etanol
dos solventes &gua (AL, referéncia), DEG (A2) e MEG (A3). Os resultados experimentais de
concentragéo de etanol no absorvedor (Cea) em funcéo do tempo sdo mostrados na Figura 5.2.
A Tabela 5.2 fornece as porcentagens de recuperacdo de etanol (ER). O maior valor de ER foi
obtido para agua (65,9%), seguido por MEG (61,2%) e DEG (59,7%). A comparacdo das
médias utilizando o teste de Tukey indicou que os valores de ER para A2 (DEG) e A3 (MEG)
foram estatisticamente iguais, mas diferentes do valor para A1, com nivel de confianca de 90%.
Quando um nivel de confianca de 95% foi adotado, os valores de ER obtidos nos ensaios Al e
A3 foram estatisticamente iguais. Na absorcao ¢é desejavel que o soluto “i” apresente alta fragdo
molar na fase liquida (xi) para baixa pressdo parcial na fase de vapor (Pi). Como o0s valores Xi
sdo geralmente baixos, o coeficiente de atividade a diluicdo infinita para o soluto no solvente
(y*) é considerado um bom parametro para comparacdo de absorventes (SMALLWOOD,
2002). Quanto menor o valor y*, mais apropriado deve ser o solvente para absorver o soluto.
No entanto, os resultados desse estudo mostraram comportamento oposto. Por exemplo, 0s
valores de y” para etanol em 4gua e MEG foram de 4,60 e 0,55, respectivamente, determinados
usando o método UNIQUAC. O desempenho superior de recuperacdo da agua pode ser
atribuido a transferéncia de massa mais efetiva em comparagdo aos demais solventes, devido a
diferencas nas propriedades fisicas tais como viscosidade, tensdo superficial e massa especifica.
A 25 °C (temperatura dos ensaios), a viscosidade dindmica da agua é aproximadamente 20
vezes menor que a do MEG e 35 vezes menor que a do DEG (SMALLWOOD, 2002).
Comportamento semelhante foi reportado por Chiang et al. (2009) para a absorcdo de etanol
em solucgdes aquosas de glicerol, utilizando coluna de recheio rotativa e por Gomez-Diaz et al.
(2009) para absorcao de CO2 em solugdes aquosas de k-carragenina (fluidos ndo newtonianos),
utilizando coluna de bolhas.

A Figura 5.2 também mostra as concentragfes de dgua (Cwa) durante os ensaios de
absorcdo usando DEG (A2) e MEG (A3). Os valores de Cwa foram semelhantes. A quantidade
de agua nesses ensaios foi consideravelmente menor que a do ensaio de referéncia (Al), em
que a propria agua foi usada como absorvente. Para posterior recuperacéo do etanol, este € um
aspecto importante a ser considerado na selecéo do solvente (SMALLWOOD, 2002). Devido

a menor quantidade de agua, é esperado que o consumo de energia para a recuperacao de etanol
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por destilacdo seja menor para DEG e MEG. Além disso, a 4gua e o etanol formam azedtropo
(SMALLWOOD, 2002). Portanto, embora tenha sido recuperada quantidade maior de etanol
no ensaio Al (Figura 5.2 e Tabela 5.2), a agua ndo seria a op¢éo mais adequada para utilizacéo
como absorvente em termos econémicos. Considerando MEG e DEG, o primeiro deveria ser
de maior interesse do ponto de vista industrial, pois estaria prontamente disponivel para uso no
processo uma vez que ja é usado em destilarias na destilacéo extrativa para obtencéo de etanol
anidro (BLACK e DITSLER, 1972; MEIRELLES et al., 1992). Ademais, a solucao resultante
da absorcao (contendo etanol, agua e MEG) poderia ser usada na propria destilacdo extrativa.

Portanto, o0 MEG foi escolhido para utilizag&o nos testes subsequentes.

Figura 5.2 - Valores experimentais das concentracdes de etanol (Cea, simbolos preenchidos) e agua (Cwa,
simbolos vazios) ao longo do tempo nos ensaios de absor¢do com &gua (A1, quadrados), DEG (A2, tridngulos) e
MEG (A3, circulos).
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Tabela 5.2 - CondicBes experimentais e resultados de porcentagem de recuperacdo de etanol (ER) e coeficientes
volumétricos globais de absorgao de etanol (Kyag) e agua (Kyaw) nos ensaios de absor¢éo Al a Al12.

) Va/Ve Qmec? ER® Kyagd Kyaw?®
Ensaios .
(%) (L min-t) (%) (molL*h?%)  (molL?th?)
Al 30 - 659+1,3 - -
A2 30 - 50,7+1/4 - -
A3 30 - 612+1,2 - -
A4 20 - 48,3+ 0,9 6,5-49,3 42,6-56,8
A5 30 - 612+1,2 2,9-38,4 27,7-48,0
Ab 40 - 66,5+ 0,6 6,0-28,5 22,6-43,5
A7 40 0,30 67,3+1,3 6,3-28,6 22,8-44,7
A8 40 0,60 68,1 +0,9 5,9-31,3 25,5-45,9
A9 40 0,90 70,3+1,8 7,5-30,9 24,3-45,0
A10 (A 20 - 5,7-47,1 39,6-52,0
76,1"+ 2,0
A10 (B)? 20 - 15,1-51,4 25,1-28,5
All (A) 30 - 5,6-37,1 27,0-47,5
849"+ 22
All (B) 30 - 16,5-33,8 24,2-29,5
A12 (A) 40 - 8,2-31,5 26,0-42,4
931"+ 4,2
A12 (B) 40 - 18,6-27,4 26,8-30,2

3\V/a/V: Relagdo percentual do volume absorvente com o volume da fase liquida do biorreator; "Qumes: vazdo
volumétrica de recirculagdo de MEG; °ER: porcentagem de recuperagéo de etanol; “K,ag coeficiente volumétrico
global de absorgdo para o etanol; ®K,aw coeficiente volumétrico global de absorcdo para a agua; fA: primeiro
absorvedor; 9B: segundo absorvedor; "Porcentagem de recuperacdo de etanol acumulada (quantidade total de
etanol, considerando os dois absorvedores).

5.3.3. Ensaios utilizando MEG como absorvente

Nos experimentos utilizando MEG como absorvente, a absorcdo de etanol foi avaliada
variando o volume inicial de MEG no absorvedor (Vwmeg), a vazao volumétrica de recirculagéo
de MEG (Qweg) e utilizando um ou dois absorvedores conectados em série. As porcentagens
de recuperacdo de etanol (ER) e os coeficientes volumétricos globais de absor¢do de etanol
(Kyag) e gua (Kyaw) sdo mostrados na Tabela 5.2. Os valores de Kyae e Kyaw variaram de 2,9
a51,4mol L h?'ede22,6a56,8 mol Lt h?, respectivamente. Dados de transferéncia de massa
para absor¢do de etanol e dgua sdo escassos na literatura. Os poucos estudos existentes

avaliaram outras condicOes de operacgéo (diferentes solventes, absorvedores e vazdes de liquido
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e gas), obtendo coeficientes da mesma ordem de grandeza que os valores de Kyae e Kyaw
encontrados no presente estudo, o que corrobora os resultados obtidos (HOUSTON e
WALKER, 1950; CARDOSO et al., 2018).

Os valores de ER nos ensaios de absor¢do usando um absorvedor com Vveg de 0,40
(A4), 0,60 (A5) e 0,80 L (A6) (20, 30 e 40% do volume util do biorreator), sem recirculagao de
MEG, foram iguais a 48,3, 61,2 e 66,5%, respectivamente. A Figura 5.3 mostra a comparagdo
entre os resultados experimentais e simulados das concentracGes de etanol (Cea) e dgua (Cwa)
ao longo do tempo nesses ensaios. A modelagem proposta (Equac6es 5.16-5.18) considerando
os fendmenos de condensacéo e absor¢éo foi adequada para descrever a dindmica do processo,
proporcionando excelente ajuste. Em contraste com o comportamento de ER, os valores de Kyae
e Kyaw diminuiram com o aumento de Vvec (Tabela 5.2). As faixas obtidas nos ensaios A4,
A5 e A6 foram 6,5-49,3, 2,9-38,4 e 6,0-28,5 mol L™ h! (Kyae) e 42,6-56,8, 27,7-48,0 e 22,6-
43,5 mol Lt h't (Kyaw), respectivamente. Os valores de vazéo especifica de CO foram maiores
para volumes menores de MEG (12,50, 8,30 e 6,25 vvm nos ensaios A4, A5 e AG,
respectivamente), resultando em maior retencdo gasosa (g, razdo entre o volume de gas e
volume da disperséo gas-liquido no absorvedor) e maior area interfacial para transferéncia de
massa. Os valores de g foram 9,9, 6,9 e 5,1% nos ensaios A4, A5 e A6, respectivamente, o que
explica o comportamento observado para Kyae e Kyaw, visto que o coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa é um produto do coeficiente convectivo de transferéncia de massa (Ky)
e da area interfacial (a) por unidade de volume. Pode-se observar também na Figura 5.3 que
para os trés ensaios, a quantidade de etanol recuperado (Figura 5.3a) foi menor que a
quantidade de agua (Figura 5.3b). Este comportamento pode ser explicado por um conjunto de
fatores. Além dos valores mais altos de Kyaw, em comparacdo a Kyae (Tabela 5.2), a forca
motriz para transferéncia de massa foi maior para agua (Yiwa - Y wa) do que para etanol
(Yinea - Y'EA), O que também contribuiu para aumentar a velocidade de transferéncia de massa
de absorcdo. Ademais, o fato de a massa de agua removida pelo CO; ter sido maior que a massa
de etanol contribuiu para os maiores valores de concentracdo de agua no absorvedor. Por fim,
é importante mencionar que a condensacdo e a absor¢do ocorreram simultaneamente nos
ensaios, devido a reducdo de temperatura de 34 °C (biorreator) para 25 °C (absorvedor). A
condensacéo resultou na retencdo de uma quantidade muito maior de agua, em comparagdo com
o0 etanol. Considerando as quantidades totais de etanol e agua removidas pelo CO- no biorreator,

6,6% de etanol e 35,9% de agua foram retidos por condensacéo.
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Figura 5.3 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) das concentracoes de (a) etanol (Cea) € (b)
agua (Cwa) ao longo do tempo nos ensaios de absor¢édo com volumes de MEG de 0,40 (A4, quadrados), 0,60
(A5, circulos) e 0,80 L (A6, tridngulos), sem recirculacdo de MEG. Esses volumes representaram 20, 30 e 40%
do volume de trabalho do biorreator, respectivamente.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Nos ensaios de absor¢do com recirculagio da fase liquida, A7 (0,30 L min'), A8 (0,60
L min) e A9 (0,90 L min), os valores de Cea e Cwa (dados ndo mostrados) e os parametros
de desempenho (ER e faixas para Kyae € Kyaw, Tabela 5.2) foram semelhantes aos do ensaio
A6, sem recirculacdo de MEG, mostrando que Qmec nédo afetou a transferéncia de massa. De
acordo com a teoria de penetragdo de Higbie, kx é inversamente proporcional ao tempo de
exposicdo do liquido as bolhas de gés contendo o soluto. Portanto, uma maior velocidade do

liquido deveria ter aumentado os valores de Kyae e Kyaw, visto que Ky é proporcional a Kk
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(Equacgéo 5.19). Pode-se argumentar que a vazéo volumétrica de CO> foi suficientemente alta
para maximizar os valores de Kyae e Kyaw, sendo estes dependentes apenas da area interfacial,
que pode ser considerada a mesma nos ensaios, uma vez que a vazdo especifica de CO; e a
retencdo de gas foram iguais para 0 mesmo volume de MEG (0,80 L). Cerri et al. (2010)
mostraram que em reatores pneumaticos o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
(kca) variou em funcdo da area interfacial, mas ndo dependia do coeficiente ki, em
concordancia com os resultados obtidos no presente estudo.

A Figura 5.4 mostra os dados experimentais e simulados das concentracdes de etanol
(Cea e Ceg) e &gua (Cwa e Cwg) ao longo dos ensaios utilizando dois absorvedores em série (A
e B, Figura 5.1), com Vwec de 0,40 (A10), 0,60 (Al11) e 0,80 L (A12). Os modelos propostos
para o primeiro (Equacbes 5.16-5.18) e segundo absorvedores (Equacdes 5.28-5.30) foram
adequados para descrever 0 comportamento do processo, proporcionando ajustes excelentes.
As faixas de valores de Kyae e Kyaw para o primeiro absorvedor foram semelhantes aos obtidos
nos ensaios A4, A5 e A6, com apenas um absorvedor (Tabela 5.2). Quanto ao segundo
absorvedor, os valores diferiram do primeiro, com faixas de 15,1-51,5, 16,5-33,8 e 18,6-27,4
mol L h (Kyae) e 25,1-28,5 a 24,2-29,5 e 26,8-30,2 mol L h! (Kyaw) para os ensaios A10,
All e A12, respectivamente. Com relacdo a Kyag, 0 comportamento foi 0 mesmo observado
para o primeiro absorvedor, com os valores decrescendo com o aumento do volume do MEG,
devido a reducdo da area interfacial. Quanto a Kyaw, 0s valores foram similares entre os ensaios.
As porcentagens de recuperacdo de etanol considerando os dois absorvedores foram iguais a
76,1 (A10), 84,9 (All) e 93,1% (A12), respectivamente. No ensaio A10, este valor foi 14%
maior que no ensaio A6, que também foi realizado utilizando volume MEG de 0,80 L,

mostrando que a utilizacdo de um absorvedor adicional aumentou a eficiéncia de absorcao.
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Figura 5.4 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) de concentracoes de (a) etanol (Cea € Ceg) €

(b) agua (Cwa e Cws) ao longo do tempo nos ensaios de absorgao utilizando dois absorvedores com volumes de

MEG de 0,40 (A10, quadrados), 0,60 (Al1, circulos) e 0,80 L (A12, triangulos), sem recirculacdo de MEG. Os
simbolos preenchidos e vazios representam o primeiro (A) e o segundo (B) absorvedor, respectivamente.

T
60 |- —
50 |- —
" 40 - E
> L
o 30 2
LUl
@) L
3 2+ -
© I
10 - —
0 4
1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 5 6
Tempo (h)
— ; ; ; ; ;
120 - (b) -
100 - —
i 80 |- —
9 L
2 60r 4
O L
<
g 40r .
o L
20 |- —
0 4
1 1 1 1 1 1 1

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Os valores de Kyae e Kyaw obtidos nos ensaios sdo mostrados na Figura 5.5. No geral,
os valores diminuiram ao longo do tempo, com excecdo dos valores de Kyaw no segundo
absorvedor (Figura 5.5f), que apresentaram pouca variagdo. Como as concentragdes de etanol
e agua, tanto na fase liquida quanto na fase gasosa, variaram com o tempo, as propriedades
fisicas (viscosidade, massa especifica e tensdo superficial) e as difusividades do etanol e da
agua também variaram, influenciando os valores de Kyae e Kyaw. Tal fato também pode explicar

as diferencas entre os valores no primeiro e no segundo absorvedores nos ensaios A10, Alle
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Al12 (Figuras 5.5¢ e 5.5f). Estudos de absorcao reportados na literatura utilizando outros tipos
de absorvedores (SPEDDING e JONES, 1986; HADLOCON et al., 2015), mostraram que 0
coeficiente de transferéncia de massa baseado no filme gasoso variou com a concentracdo de
soluto na fase gasosa. Este comportamento foi atribuido a mudangas na tenséo superficial. Jia
et al. (2014) mostraram que a presenca de etanol na fase gasosa pode ocasionar desequilibrio
na tensdo superficial e alterar o coeficiente de absor¢do de CO.. Surosky e Dodge (1950)
mostraram que o valor do coeficiente convectivo aumentou com o aumento da difusividade.
Estudos de transferéncia de oxigénio em biorreatores (CERRI e BADINO, 2010; MENDES e
BADINO, 2015) também relataram a dependéncia dos coeficientes de transferéncia de massa
em relacdo as propriedades fisicas das fases gasosa e liquida. Apesar de estarem relacionados

com aplicaces diferentes, esses estudos corroboram os resultados do presente estudo.

Figura 5.5 — Valores dos coeficientes volumétricos globais de absorcéo de etanol (Kyae) e dgua (Kyag) ao longo
do tempo nos ensaios: (a e b) sem recirculacdo de MEG, para Vweg de 0,40 (A4), 0,60 (A5) e 0,80 L (A6); (ce
d) com recirculagdo de MEG, para Qwmec de 0,30 (A7), 0,60 (A8) e 0,90 L mint (A9) (A6, sem recirculagéo de
MEG, também é mostrado para comparacéo); (e e f) usando dois absorvedores conectados em série, para Vwec
de 0,40 (A10), 0,60 (Al11) e 0,80 L (A12) (os simbolos preenchidos e vazios representam o primeiro e o segundo
absorvedor, respectivamente).
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Os resultados mostraram que excelente desempenho na recuperagdo de etanol por
absorcéo foi alcangado usando MEG como absorvente na recuperagéo do etanol removido por
arraste com CO». Este & um resultado importante, uma vez que o MEG ja é usado
industrialmente na destilacdo extrativa para obter etanol anidro. Além disso, a modelagem
proposta foi capaz de descrever com precisdo o0 comportamento do processo e pode ser usada
para simular outras condi¢des do processo. Os valores de RSD (Equacgéo 5.31) foram menores
que 5 e 22% para concentracdes de etanol e agua nos absorvedores, respectivamente. Além
disso, a comparacao entre os dados experimentais e simulados mostrou boa correlacédo entre os
dados, R? = 0,999 para ambos etanol e agua. Por fim, o grafico de residuos (diferenca entre
dados experimentais e simulados), apresentado na Figura 5.6, mostrou que os valores estdo

distribuidos aleatoriamente.

Figura 5.6 - Gréfico de residuos (diferenca entre os dados experimentais e simulados) para as concentragdes de
etanol e 4gua nas solugdes dos absorvedores.
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5.4. Conclusdes

A absorcdo gasosa foi avaliada como método para recuperacdo de etanol de misturas
gasosas. No teste inicial realizado utilizando diferentes solventes (agua, MEG e DEG), o MEG
foi selecionado como o absorvente mais apropriado, proporcionando recuperacgéo de etanol de
61,2%. Nos ensaios subsequentes utilizando MEG, a modelagem desenvolvida considerando
as equacles de balanco de massa para as espécies envolvidas (etanol, &gua, CO2 e MEG) e
incorporando conceitos de cinética de arraste gasoso e absorcdo e equilibrio liquido-vapor,
descreveu adequadamente o comportamento do processo de absorcdo. O uso de dois
absorvedores conectados em série resultou em melhoria substancial do desempenho de
recuperacdo. Recuperacgéo de 93,1% do etanol da mistura gasosa gerada por arraste com CO>
foi alcancada usando dois absorvedores contendo 0,80 L de MEG (40% do volume de trabalho
do biorreator, no qual o etanol foi removido por arraste). Estes resultados mostraram que a
absorcdo gasosa usando MEG é uma estratégia muito promissora para a recuperacao de etanol
e tem potencial para aplicacdo no processo de fermentacdo alcoodlica extrativa.



Capitulo 6

MONITORAMENTO DA FERMENTAGCAO
ALCOOLICA POR ESPECTROSCOPIA DE
INFRAVERMELHO MEDIO
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6.1. Introducgéo

Neste capitulo é descrita a metodologia desenvolvida para o monitoramento de
fermentacdes em batelada alimentada para producdo de etanol. A técnica foi baseada na
combinacéo da espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR,
Fourier transform mid-infrared) com o método de regressdo multivariada dos minimos
quadrados parciais (PLS, partial least squares). As fermentagdes foram realizadas utilizando
mostos contendo sacarose comercial (comum em ensaios de laboratorio) e substratos industriais
empregados por destilarias brasileiras, no caso, caldo e melagco de cana-de-agucar e caldo de
sorgo sacarino. Foram considerados 0s principais componentes envolvidos no processo, 0s
quais sdo, sacarose, glicose, frutose, etanol, glicerol e células. Os modelos de calibracdo para
os analitos foram selecionados por validacdo cruzada e as precisdes de predi¢do para estes
modelos foram avaliadas usando validacdo externa. Os resultados apresentados e discutidos
nesse capitulo foram publicados no artigo cientifico “Real-time monitoring of bioethanol
fermentation with industrial musts using mid-infrared spectroscopy (RODRIGUES, K. C. S. et
al. Industrial & Engineering Chemistry Research, v. 57, n. 32, p. 10823-10831, 2018)”.

6.2. Materiais e méetodos
6.2.1. Fermentacg0es
6.2.1.1. Microrganismo e meios de cultura

A linhagem industrial liofilizada de Saccharomyces cerevisiae Y904 (AB Brasil
Industria e Comércio de Alimentos Ltda, Brasil) foi utilizada como indculo. Foram realizadas
seis fermentac6es em batelada alimentada denominadas F1, F2, F3, F4, F5 e F6, de acordo com
as composicdes de mosto utilizadas. Na fermentacdo F1 foi utilizado mosto comumente
utilizado em pesquisas no Laboratério de Fermentagdes do Departamento de Engenharia
Quimica da UFSCar (SONEGO et al., 2014; LEMOs et al., 2018; VELOSO et al., 2019)
simulando melago de cana diluido com &gua, contendo sacarose (171,0 g L, equivalente a
180,0 g L de acucares redutores totais, ART), KH2POs (5,60 g L), MgSO4.7H.0
(1,40 g L1), extrato de levedura (6,80 g L) e ureia (5,32 g L™!). Nas demais, foram utilizados
mostos industriais com diferentes combinacgdes de fontes de ART, as quais foram melaco de
cana-de-agucar diluido com agua (F2), caldo de cana-de-agucar concentrado (F3), caldo de
sorgo sacarino concentrado (F4), melago diluido com caldo de cana-de-agtcar (F5: 62% m m™*
de ART do caldo e 38% do melaco) e melaco diluido com caldo de sorgo sacarino
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(F6: 57% m m™ de ART do caldo e 43% do melago). Os mostos tiveram concentracdo de ART
de aproximadamente 240 g L. O melaco e o caldo da cana de agticar foram fornecidos por
uma destilaria brasileira do interior do estado de Séo Paulo e o caldo do sorgo pela Universidade
Federal de S&o Carlos (Campus Lagoa do Sino, Brasil). Os mostos industriais foram
suplementados com extrato de levedura (6,8 g L?), KH2PO4 (5,6 g L?), MgSO4-7H20
(1,4 g L) e ureia (5,32 g L™1). O pH inicial dos meios foi ajustado para 4,6 adicionando solugio
de HC1 1,0 M. Nas fermenta¢des com os caldos de cana-de-agUcar e sorgo sacarino (F3 e F4),

0s mostos foram concentrados por evaporagdo para atingir a concentracdo de ART necesséria.
6.2.1.2. Procedimento experimental

Na Figura 6.1 € mostrado o desenho esquematico do aparato experimental utilizado. As
fermentagdes foram conduzidas no mesmo biorreator descrito no item 3.2.1, que neste caso foi
utilizado como um reator do tipo torre (sem injecdo de gas). A levedura (30 g, base seca) foi
previamente hidratada em 0,6 L de agua destilada (indculo correspondente a 30% do volume
total) sob agitacdo mecanica de 800 rpm durante 5 min. O mosto (1,4 L) foi entdo alimentado
durante 5 h a vazdo volumétrica constante utilizando bomba peristaltica (120U, Watson-
Marlow), totalizando o volume de 2 L com concentragio de ART de ~170 g L™X. Uma vez que
a alimentacdo foi iniciada, a homogeneizacéo do caldo fermentativo foi mantida recirculando-
0 no biorreator utilizando bomba peristaltica (BVP, Ismatec) a vazao volumétrica de 0,8 L min°
!, Antiespumante comercial (Qualifoam, diluido 1:10) foi adicionado quando necessario para
evitar a formacéo excessiva de espuma. A temperatura foi mantida em 34 ° C recirculando a
agua de um banho termostatico para a camisa do biorreator. Os espectros FT-MIR foram
coletados a cada 10 min usando a sonda de imersdo localizada em uma camara de amostragem.
Uma bomba peristaltica (323Dz, Watson-Marlow) promoveu a circulagdo continua do caldo de
fermentacao do biorreator para o dispositivo de medi¢do. Amostras de 10 mL foram retiradas a
cada meia hora para as andlises de referéncia das concentracdes de sacarose, glicose, frutose,
etanol e glicerol. A concentracédo total de células foi analisada a cada hora. As fermentacdes

foram realizadas até a exaustédo do substrato (~10 h).
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Figura 6.1 - Desenho esquematico do aparato experimental utilizado no monitoramento das fermentacdes.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

6.2.2. Andlises de referéncia

Os dados de referéncia das concentragcdes dos analitos foram obtidos por analises off-
line. A concentracdo celular total foi obtida por método gravimétrico. As amostras foram
centrifugadas a 3720xg e 4 °C durante 10 min. O precipitado foi lavado duas vezes com agua
destilada e seco a 80 °C durante 24 h para obter a concentragdo em base seca. As concentragdes
de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol no sobrenadante foram determinadas por HPLC,
utilizando cromatdgrafo equipado com detector de indice de refracdo e coluna Sugar-Pak |
(300%6,5 mm, Waters) operada a 80 °C. O eluente foi agua ultrapura a vazéo de 0,5 mL min™.,
Os padrdes utilizados foram solugdes de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol com

concentragdes entre 0,1e 8,0 g L™
6.2.3. Espectroscopia FT-MIR

As medidas FT-MIR foram realizadas utilizando sonda de fibra dptica de refletancia
total atenuada (ATR: attenuated total reflectance) acoplada a espectrofotdmetro de
infravermelho médio por transformada de Fourier (ReactIR 45m, Mettler-Toledo AutoChem,

Inc), equipado com detector de telureto-mercudrio-cadmio (MCT: refrigerado com nitrogénio
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liquido) e sistema de purga com gas nitrogénio para remocdo CO; e agua do compartimento
optico. Os espectros foram coletados na faixa de comprimentos de onda de 3000 a 15000 nm
(resolucdo de 4,2 nm e 256 varreduras por amostra) a 34 °C (temperatura da fermentacao) sem
nenhum pre-tratamento ou manipulacdo manual das amostras. Espectro de referéncia do ar foi

obtido antes de iniciar cada experimento.
6.2.4. Pré-processamento dos dados e calibragdo multivariada

Os dados espectrais FT-MIR foram pré-processados usando os métodos de suavizacao
por média mével (SMM) e primeira derivada (12D). A técnica SMM foi baseada na selecédo de
janelas de comprimento de onda de 29,4 nm (7 pontos de dados). O método PLS foi utilizado
para a calibracdo multivariada. Os dados de concentracdo dos analitos foram divididos em dois
conjuntos, calibracédo e validacdo, como mostrado na Tabela 6.1. O conjunto de calibracéo foi
formado pelos dados das fermentacdes F1, F2, F3, F4 e F5 (92 amostras) e dados de solugdes
aquosas de células (15 amostras com concentracdes na faixa 26-45 g L) adicionadas para
preencher toda a faixa de concentragdo celular. O conjunto de calibragdo foi utilizado no
método de validacdo cruzada LOOCYV (leave-one-out cross-validation) para estimar o nimero
de variaveis latentes (LV). O critério utilizado para selecionar o nimero 6timo de LV (LVop)
foi baseado no minimo valor do erro quadratico médio da validacdo cruzada (RMSECV, root
mean square error of cross validation), dado pela Equacéo 4.1 do (Capitulo 4)

Tabela 6.1 - Valores de concentracdo utilizados nos métodos de validacéo cruzada (conjunto de calibragio) e
validacdo externa (conjunto de validacdo) dos modelos PLS.

Conjunto de calibracéo Conjunto de validacéo
Analito (107 dados)? (21 dados)P
Intervalo Média  SD Intervalo Meédia  SD
Sacarose (g L™?) 0-2,98 0,63 0,76 0-2,90 1,13 1,18
Glicose (g L™?) 0-38,52 1496 12,88 0-38,34 19,01 15,76
Frutose (g L) 0-59,84 31,66 18,45 0-55,28 35,55 19,05
Etanol (g L) 0-80,40 40,63 23,24 0-77,80 38,44 24,44
Glicerol (g L) 0-14,26 6,98 3,60 0-9,68 5,46 2,78
Células® (gLY) 18,04-50,01 2545 8,53 22,09-49,91 24,61 9,23

aDados experimentais das fermentacdes F1, F2, F3, F4, F5 e das solugfes aquosas de células. "Dados experimentais
da fermentacdo F6 (melaco diluido com caldo de sorgo sacarino). °Os conjuntos de calibracdo e validagdo para
células foram formados apenas por 66 e 11 dados experimentais, respectivamente.
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O ensaio de fermentagédo néo utilizado na calibragdo (F6) foi utilizado para verificar a
capacidade preditiva dos modelos em relagéo a dados externos (validagdo externa). O conjunto
de validacéo, formado pelos dados experimentais da fermentacdo F6 (21 amostras) foi utilizado
neste procedimento. Note que a combinacéo das fontes de aglcares redutores relativos ao ensaio
F6 foi diferente das fermentagdes utilizadas na calibracdo. O erro médio quadratico de predi¢éo
(RMSEP, root mean square error of prediction) dado pela Equacdo 4.2 (Capitulo 4) foi
utilizado como critério de desempenho.

O coeficiente de correlacéo da validagdo cruzada (R?), a relagéo entre desvio padrio e
erro de predicdo (RPD) e entre o intervalo dos dados e erro de predicdo (RER) também foram
utilizados como indicadores de desempenho dos modelos PLS: As Equacgbes 4.3 e 4.4
(Capitulo 4) foram usadas para determinar os valores de RPD e RER.

A aquisicdo e o pré-processamento dos dados, bem como a analise de desempenho dos
modelos PLS, foram realizadas utilizando o software IC IR v. 4.3.35 SP1 (Mettler-Toledo
AutoChem, Inc).

6.3. Resultados e discusséo
6.3.1. Selecéo da regido espectral de calibracdo

Os espectros da agua pura e das solugdes aquosas de sacarose, glicose, frutose, etanol e
glicerol (100 g L) sdo mostrados na Figura 6.2. A agua exibiu uma banda de absorc&o (6100
nm) com maior intensidade em relagdo aos analitos. Esta € uma caracteristica comum de caldos
fermentativos, uma vez que a matriz € dominada por agua (GARCIAJARES e MEDINA, 1997).
Para minimizar a interferéncia de ruidos, os modelos de calibracédo foram obtidos usando a faixa
espectral de 8000 a 11000 nm (Figura 6.2), que continha as bandas de absorcéo caracteristicas
para os analitos, mas ndo incluiu a banda referente a agua, como sugerido por Morita et al.
(2014). Espectros das solucdes em diferentes concentracbes dos componentes individuais
também foram adquiridos considerando a faixa de concentracao usada na calibracdo (dados ndo
mostrados). A mudanca de absorbancia com a concentra¢do dos componentes seguiu a lei de
Lambert-Beer (razoavelmente linear dentro da faixa), o que justifica a utilizacdo da abordagem

de calibracdo multivariada linear no presente estudo.
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Figura 6.2 - Espectros FT-MIR brutos adquiridos da agua pura e de solugdes aquosas de sacarose, glicose,
frutose, etanol e glicerol (100 g L1). O quadrado destaca a regido utilizada para calibragdo (8000-11000 nm)
contendo as bandas caracteristicas de absorcao
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

6.3.2. Processamento dos dados

Os modelos PLS foram obtidos utilizando o conjunto de dados de calibragdo formado
por 92 amostras dos caldos de fermentacdo com diferentes fontes de acucares redutores (10 de
F1, 23 de F2, 18 de F3, 21 de F4 e 20 de F5) e 15 amostras de solucdes aquosas de células de
levedura. Essas amostras sintéticas foram incluidas na calibracdo para preencher a lacuna no
intervalo de concentragéo celular (26-45 g L) resultante da rapida diluicdo inicial do inoculo
devido a alimentacdo de mosto nas primeiras horas de cultivo. O intervalo dos valores de
concentracdo com a média e o desvio padrdo (SD) para cada analito sdo mostrados na Tabela
6.1.

Para minimizar variacOes sistematicas indesejaveis, os dados espectrais foram pré-
processados. As técnicas avaliadas foram suavizacdo por média movel (SMM) e primeira
derivada (1°D). A primeira derivada é usada para resolver problemas de linha de base como
translacdo e melhorar a resolucdo espectral, uma vez que é capaz de destacar pequenas
variagdes na inclinagdo e nos contornos das bandas. Por outro lado, sua utilizagdo pode
amplificar os ruidos, levando a contribui¢Bes espectrais indesejaveis (BRERETON, 2007).
Portanto, a primeira derivada foi aplicada em conjunto com a técnica SMM. A Figura 6.3
mostra os dados espectrais pré-processados com SMM (Figura 6.3a) e SMM e primeira

derivada (Figura 6.3b). Os espectros processados foram correlacionados com as concentragdes
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de referéncia para sacarose, glicose, frutose, etanol, glicerol e células utilizando regressao
multivariada PLS. A Tabela 6.2 mostra a comparagéo do desempenho dos modelos obtidos em
termos de valores de RMSECV e R% O nimero 6timo de variaveis latentes (LVop) obtido a
partir do procedimento LOOCV também é mostrado. Os modelos de calibragdo também foram
testados quanto a sua capacidade preditiva em relacdo a dados externos (ndo utilizados para
calibracéo) utilizando os resultados da fermentacdo F6. O conjunto de calibracdo consistiu de
21 amostras e os intervalos dos dados de concentracdo foram semelhantes aos intervalos de
calibracdo (Tabela 6.1). Os valores do erro de predicdo, RMSEP, e dos pardmetros de

desempenho RPD e RER sdo mostrados na Tabela 6.2.

Figura 6.3 - Espectros FT-MIR adquiridos dos caldos das fermentagdes F1 (sacarose comercial), F2 (melago
diluido com agua), F3 (caldo de cana-de-agUcar concentrado), F4 (caldo de sorgo sacarino concentrado) e F5
(melago diluido com caldo de cana-de-agUcar) e das solugdes aquosas de células. Os espectros foram pre-
tratados utilizando (a) SMM e (b) SMM e primeira derivada.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.
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Tabela 6.2 - Analise de desempenho dos modelos PLS obtidos considerando diferentes pré-processamento de

dados.
Pré- RMSECV? RMSEP®
Analito LVop? R2d RER¢ RPDf
processamento (gL?) (gL
DEB¢Y 8 0,24 0,43 0,944 6,7 2,7
Sacarose SMM" 8 0,24 0,43 0,945 6,7 2,7
SMM+12D! 8 0,21 0,54 0,956 54 2,2
DEB 8 0,73 1,06 0,998 36,2 14,9
Glicose SMM 8 0,76 1,09 0,998 35,2 14,5
SMM+12D 7 0,82 0,96 0,998 39,9 16,4
DEB 6 0,98 0,67 0,999 825 28,4
Frutose SMM 6 0,99 0,68 0,999 813 28,0
SMM+12D 6 0,99 0,90 0999 614 21,2
DEB 5 1,69 1,82 0,998 428 13,4
Etanol SMM 5 1,75 1,56 0,998 49,9 15,7
SMM+12D 4 1,72 2,02 0,998 385 12,1
DEB 8 0,31 1,26 0,997 7,7 2,2
Glicerol SMM 8 0,31 1,23 0,997 7,9 2,3
SMM+12D 8 0,30 0,47 0,997 20,6 59
DEB 8 2,86 3,51 0,944 7,9 2,6
Células SMM 8 2,87 3,49 0,943 8,0 2,6
SMM+12D 8 2,76 2,45 0948 114 3,8

3L Vop: NUmero 6timo de variaveis latentes, (RMSECV: erro quadratico médio de validagdo cruzada, SRMSEP: erro
quadratico médio de predicdo, ‘R? coeficiente de correlagio entre os dados de referéncia (HPLC) e preditos
(modelos PLS) para a validagdo cruzada, °RER: relagdo entre o intervalo dos dados e erro de predi¢io, 'RPD:
relagdo entre desvio padrdo e erro de predicdo, 9DEB: dados espectrais brutos, "SMM: suavizagio por média
movel, '12D: primeira derivada,

Como pode ser observado na Tabela 6.2, os dados espectrais brutos (DEB) forneceram
modelos PLS com valores de RMSECV de 0,24 g L (sacarose), 0,73 g L™ (glicose)
0,98 g L (frutose), 1,69 g L! (etanol), 0,31 g L™ (glicerol) e 2,86 g L™* (células). A aplicacéo
do procedimento de suavizacdo (SMM) ndo melhorou o desempenho dos modelos para nenhum
analito. O pré-processamento com SMM e primeira derivada (SMM+12D) melhorou a precisdo
dos modelos para sacarose, glicerol e celulas, com valores de RMSECV de 0,21, 0,30 e 2,76
g L%, respectivamente. Portanto, com base no RMSECV, os melhores modelos PLS foram DEB

para glicose, frutose e etanol e SMM+12D para sacarose, glicerol e células. Estes modelos
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forneceram elevados coeficientes de correlagdo (R?) entre os dados de referéncia (HPLC) e
preditos. Os valores de R? obtidos foram 0,956 (sacarose), 0,998 (glicose), 0,999 (frutose),
0,998 (etanol), 0,997 (glicerol) e 0,948 (células), indicando que os modelos explicaram
adequadamente a variacdo dos dados. Como regra geral, se 0 nimero étimo de variaveis latentes
(LVop) exceder nca/3 (Nca € 0 NUMero de amostras do conjunto de calibracdo) é esperado que
ocorra over-fitting. No entanto, over-fitting € improvavel de ocorrer se 0 nimero de variaveis
latentes for inferior a nca/6 (KEMSLEY, 1998). Os valores de LV satisfizeram este critério
para todos os analitos. Os erros de predicdo para validacdo externa (RMSEP) dos melhores
modelos foram 0,54 g L™ (sacarose), 1,06 g L™ (glicose), 0,67 g L* (frutose), 1,82 g L™ (etanol),
0,47 g Lt (glicerol) e 2,45 g L™ (células). Note que os melhores modelos ndo proporcionaram
necessariamente os valores de RMSEP mais baixos, como no caso sacarose, glicose e etanol.
Mesmo assim, os resultados foram satisfatorios e mostraram que esses modelos foram capazes
de quantificar os analitos. Certamente, se 0s valores de concentragéo da fermentagédo F6 fossem
adicionados na calibracdo, a capacidade preditiva dos modelos seria melhorada. A Figura 6.4
mostra a comparacao das concentracdes de referéncia dos analitos determinadas por HPLC com
os valores preditos pelos melhores modelos PLS para validacdo cruzada e validacdo externa.
Entre os analitos, sacarose e células apresentaram os maiores erros de predicdo. Ao
contrario de compostos como etanol, glicerol e aglcares, mudangas na concentracao celular ndo
alteram significativamente a absorbancia (FAYOLLE et al., 1997). Na prética, as vezes é
preferivel nem desenvolver modelos de calibracdo para células devido a essa ndo-especificidade
(SCHALK et al., 2017). Estudos prévios obtiveram sucesso na quantificacdo de biomassa em
bioprocessos usando espectroscopia de infravermelho (BLANCO et al., 2004; HONGQIANG
e HONGZHANG, 2008; KRAMER e KING, 2016). Pode ser argumentado que esta
quantificacdo é indireta, no sentido de que esta associada a absorcao de radiacdo por compostos
relacionados ao crescimento celular (FAYOLLE et al., 1997). Neste estudo, os dados espectrais
para quantificacdo de células na faixa de concentracio 26-45 g L™ foram obtidos
exclusivamente a partir de suspensdes aquosas de células. Devido a rapida dinamica inicial do
processo em batelada alimentada, nenhum dado de concentracdo de células nesta faixa foi
obtido durante a fermentagdo. Além disso, o primeiro dado de cada fermentacéo (indculo) foi

também obtido de uma simples suspenséo aquosa de células (50 g L™2).
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Figura 6.4 - Valores preditos versus valores de referéncia das concentracdes de: (a) sacarose, (b) glicose, (c)
frutose, (d) etanol, (e) glicerol e (f) células para validagao cruzada (quadrados vazios) e validagdo externa
(quadrados preenchidos). As linhas sélidas representam a correlacdo perfeita. As predices foram baseadas no
melhor modelo PLS obtido para cada analito.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

A Figura 6.5 ilustra os dados espectrais brutos adquiridos para estas suspensoes na faixa
de comprimentos de onda de 7930 a 10990 nm (regi&o contendo as faixas espectrais utilizadas
para calibracdo com as bandas de absorcdo caracteristicas dos analitos). Como pode ser
observado, ocorreu pouca variacdo de absorbancia nos espectros, mesmo com a ampla faixa de
concentracdo. No entanto, o modelo apresentou desempenho satisfatério na predicdo da
concentragéo celular total, inclusive para as amostras onde ndo estavam presentes compostos
associados ao crescimento. Parece que, embora a absorcéo de radiacdo por outros compostos
possa ajudar na quantificacdo de células, pequenas diferengas nos espectros podem ser
suficientes para que a metodologia seja capaz de determinar a concentragdo celular total, ainda
que grosseiramente. Para a sacarose, o0 desempenho inferior pode ser atribuido a interferéncia
de ruido. Para que o sinal do analito seja suficientemente distinto do ruido, ele deve ter
intensidade aproximadamente quatro vezes maior que a flutuagdo do ruido (FAYOLLE et al.,
1997). Nas condi¢des experimentais, a flutuagdo média do ruido dos espectros foi de 0,0013

unidades de absorbancia (u.a.). Portanto, para alcancar uma relacao sinal-ruido satisfatoria, a
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contribuigéo do sinal de sacarose para o espectro de absorbancia final deve ser superior a 0,0052
u.a., 0 que corresponde a concentragdo de sacarose de 3,0 g L. Este valor ¢ superior a todos os
dados de concentracdo de sacarose do conjunto de calibragdo (0-2,98 g L), o que levou a
interferéncia na quantificacéo deste analito. Ressalta-se que o modelo para sacarose poderia ser
melhorado aumentado o intervalo dos dados de calibragcdo com a adi¢do de novas condicOes de
fermentagcdo, como por exemplo, em batelada na qual o processo € iniciado com alta

concentra(;éo de sacarose.

Figura 6.5 - Espectros FT-MIR adquiridos (7930-10990 nm) das suspensdes aquosas de células (concentragdes
de 26 a45g L") edoindculo (50 g L1).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Os parametros RPD e RER também foram utilizados como critérios de desempenho.
Eles relacionam RMSEP com a variancia e o intervalo de dados de referéncia. Quanto maiores
forem os valores destes parametros, melhor é a qualidade do modelo. Os limites aceitaveis
dependem da aplicacdo. Idealmente, RPD deve ser pelo menos 3,0 e RER pelo menos 13,0 para
fins de triagem (LI et al., 2015). Por exemplo, 0 modelo obtido para o etanol sem pre-
processamento (DEB) resultou em RER de 42,8 e RDP de 13,4, o que significa que o erro de
predicdo do modelo é aproximadamente 43 vezes menor do que o intervalo dos dados
experimentais e 13 vezes menor que o desvio padrdo deste conjunto de dados. Com excec¢éo da
sacarose e das células, todos os melhores modelos forneceram valores satisfatorios para RPD
(> 3) e RER (> 13) (Tabela 6.2), indicando que os erros de resposta foram suficientemente

pequenos para fornecer boa resolucéo dentro dos intervalos que os modelos foram usados.
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No geral, os parametros de desempenho para os modelos foram excelentes considerando
a complexidade quimica dos caldos de fermentacdo (substratos industriais). Veale et al. (2007)
relataram valores de RMSEP de 0,99 g L™ para etanol e 1,39 g L™ para glicose utilizando a FT-
MIR e PLS para monitorar a fermentacdo alcodlica a partir de glicose em meio sintético. Blanco
et al. (2004) monitoraram a fermentagdo alcodlica também com meio sintético utilizando a
técnica de infravermelho proximo (NIR) combinada com PLS e obtiveram R? de 0,999, 0,996,
0,997 e 0,990 para etanol, glicose, glicerol e células, respectivamente. Simeone et al. (2017)
desenvolveram modelos PLS para determinar as concentracGes de sacarose, glicose e frutose
em caldo de sorgo sacarino. Os modelos proporcionaram valores de RMSEP de 4,0, 1,0e 0,6
gL' eRPD de 8,0, 5,0 e 5,0, respectivamente. Embora seja dificil fazer comparacdes, devido
as diferencas entre as técnicas utilizadas nos processos (tamanho do conjunto de amostras,
intervalos de concentracdo, condicdes de processo e regido do infravermelho), esses resultados
evidenciam a adequabilidade dos modelos obtidos neste estudo para quantificar os analitos
escolhidos.

A Figura 6.6 ilustra a aplicacdo da técnica desenvolvida para 0 monitoramento em
tempo real dos principais compostos (sacarose, glicose, frutose, etanol, glicerol e células)
durante a fermentacdo alcodlica, utilizando mosto composto de melago diluido com caldo de
sorgo sacarino (fermentacdo F6). Para fins de comparacéo, os dados de referéncia obtidos por
HPLC também sdo mostrados. Os dados espectrais FT-MIR estdo em concordancia com os
dados de HPLC em toda a faixa de concentracdo para todos os analitos. No geral, a técnica
desenvolvida apresentou excelente potencial para monitoramento do processo. E importante
mencionar que sua aplicacdo pode ser uma estratégia atraente para o setor industrial para
substituir analises convencionais demoradas e dispendiosas. Além disso, ela facilitaria atomada

de medidas corretivas oportunas, melhorando o controle do processo.
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Figura 6.6 - Valores de concentracdo de (a) sacarose, glicose, frutose, (b) etanol, glicerol e células obtidas em
tempo real usando os melhores modelos PLS (linhas s6lidas) durante a fermentacao alcodlica com mosto
contendo melaco diluido com caldo de sorgo sacarino (F6). As linhas pontilhadas representam os valores de
RMSEP e os simbolos fechados sdo os dados de referéncia (HPLC).
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6.4. Conclusoes

A técnica desenvolvida combinando espectroscopia FT-MIR e regressdo PLS foi capaz
de monitorar em tempo real 0os compostos sacarose, glicose, frutose, etanol, glicerol e células
durante o processo de fermentagdo em batelada alimentada para producdo de etanol. Os

modelos PLS apresentaram excelentes resultados de validagcdo externa, mesmo diante da
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complexidade quimica e variabilidade dos substratos industriais. Estes resultados s&o
importantes, pois mostram que a técnica pode ser utilizada para mostos de laboratorio
(preparados a partir de sacarose pura) e industriais, 0 que a torna atraente para o setor industrial

para reducdo de custos e melhoramento do controle do processo.



Capitulo 7

FERMENTACAO ALCOOLICA EXTRATIVA
COM ARRASTE DE ETANOL COM CO, E
RECUPERACAO POR ABSORCAO
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7.1. Introdugéo

Este capitulo apresenta os resultados da integracdo dos processos de producao de etanol
por fermentacdo extrativa por arraste gasoso com CO; e recuperacdo por absorcao.
Inicialmente, um ensaio de fermentacdo convencional em batelada alimentada foi realizado
afim de obter parametros cinéticos de crescimento celular para serem utilizados nas simulacGes
das fermentacOes extrativas. Em seguida, duas fermentacdes extrativas em batelada alimentada
sem recirculacdo de CO> (empregando CO, comercial) foram conduzidas alimentando mostos
com concentragdes total de substrato de 180 e 300 g L. Esta etapa foi realizada com o intuito
de integrar a fermentacdo extrativa e a recuperacao de etanol estudada no Capitulo 5, incluindo
condigdes experimentais e toda a modelagem desenvolvida. Por fim, o processo de fermentagéo
extrativa com arraste do etanol com CO; e recuperagdo por absor¢éo foi avaliado em um sistema
fechado com recirculagdo do CO>. Nesta etapa, foi utilizado exclusivamente o CO> produzido
na fermentagdo alcodlica, ou seja, sem a alimentacdo de CO, comercial. Duas fermentaces
extrativas em batelada alimentada foram conduzidas com a alimentagdo de mostos contendo
180 e 280 g L* de substrato.

7.2. Materiais e metodos
7.2.1. Microrganismo e meio de cultura

O microrganismo utilizado nos ensaios foi 0 mesmo descrito no item 6.2.1.1. O meio de
cultura teve a mesma composicéo do meio da fermentagdo F1 do Capitulo 6 (item 6.2.1.1). A
concentracio de sacarose variou de 171,0 a 285,0 g L™ (equivalente a 180,0-300,0 g L de
acucares redutores totais, ART). As concentracdes dos componentes KH2PO4, MgS0O4.7H20,
extrato de levedura e ureia foram aumentados em 20% nas fermenta¢Ges com concentracdo de
ART superior a 180,0 g L.,

7.2.2. Fermentacgéo convencional
7.2.2.1. Procedimento experimental

Uma fermentacdo convencional em batelada alimentada com concentragéo total de
substrato alimentado (Csa) de 180,0 g L™, denominada FC, foi realizada com o objetivo de
estimar pardmetros cinéticos de crescimento celular para serem utilizados na simulacdo das
fermentacOes extrativas. O mesmo biorreator descrito no item 3.2.1 foi utilizado como um

reator do tipo torre (sem injecao de gas). A levedura (40 g, base seca) foi previamente hidratada
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em 0,6 L de agua destilada (inéculo, correspondente a 30% do volume util do biorreator). A
suspensdo de células resultante foi adicionada ao biorreator e aclimatada por 20 minutos. O
mosto (1,4 L) foi alimentado ao longo de 5 h (tempo de enchimento comumente empregado no
processo de fermentacéo alcodlica) a vazdo volumeétrica constante utilizando bomba peristaltica
(modelo 120U, Watson-Marlow), totalizando o volume de 2,0 L. Durante a fermentagéo, o
caldo foi recirculado no biorreator utilizando bomba peristaltica (BVP, Ismatec) a vazéo
volumétrica de 0,8 L min!, garantindo a homogeneizag&o do mesmo. Antiespumante comercial
(Qualifoam, diluido 1:10 m m) foi adicionado, quando necessario, para impedir a formagdo
excessiva de espuma. A temperatura foi mantida em 34 °C recirculando d4gua de um banho
termostatico para a camisa do biorreator. A fermentacdo foi realizada em duplicata e foi
conduzida até a completa exaustdo do substrato. Amostras de 5 mL foram retiradas

periodicamente para determinacdo das concentracdes de substrato, etanol e células viaveis.
7.2.2.2. Modelagem mateméatica

O modelo utilizado para descrever a fermentagdo convencional em batelada alimentada
foi composto de quatro equacBes diferenciais ordinarias (Equacdes 7.1-7.4) resultantes dos
balangos de massa para células viaveis (X), substrato (S) e etanol (E) e balan¢o de massa total,
assumindo formacéo de produto associada ao crescimento celular e desprezando a variacdo da
massa especifica do caldo. Note que o modelo representa as duas etapas caracteristicas do
processo: a etapa em batelada alimentada com alimentag&o do mosto por 5 h (F # 0) e a etapa

subsequente em batelada (F = 0) até o consumo completo dos agucares, assim como na condi¢do

industrial.

dCy 1dv

A _(u=-=2)C 7.1
dt ( % dt) X (7.1)
dcs _F. 1 . 1dv, 72
T AR P T T '
dCz Y 1dv

Z-E _EB _ 7.3
di Yegs' X7V dt Cr (7.3)
dv

— =F 7.4
— (7.4)

onde Cx é a concentragdo de células viaveis (g L™), p € velocidade especifica de crescimento
celular (h), V é o volume de caldo de fermentagio no biorreator (L), Cs é a concentracio de
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substrato limitante (ART, g L), F é a vazio de alimentagdo de mosto (L h™), Csm € a
concentragdo de substrato no mosto (g L), Yxs € o coeficiente de rendimento de substrato em
células (gx gs?), Ce € a concentragdo de etanol (g L™?), e Yess € o coeficiente de rendimento de
substrato em etanol (ge gs™).

O modelo cinético de Andrews (1968)-Levenspiel (1980), que considera inibi¢do por

substrato e produto, foi usado para representar a velocidade especifica de crescimento celular:

U = Umax * CSZ ) (1 - ) (7.5)

onde umax € a velocidade especifica maxima de crescimento celular (h?), Ks € a constante de
saturacdo (g L), Kis é a constante de inibicdo pelo substrato (g L), Cemax € a concentragéo
maxima de etanol a partir da qual o crescimento celular é cessado (g L) e n € uma constante
adimensional relacionada ao potencial toxico do etanol (i é expresso em hl).

Os coeficientes de rendimento de substrato a células e etanol, Yxss € Ygs, foram

determinados usando as seguintes equacdes:

C — Cy)V,
Yy = xVr— CxoVo (7.6)
Csu(Vi—Vy) — Cs¢
v CeVr— CroVo 7
55 Cou(Ve— Vo) — Csr '

onde o0s subscritos “0” e “f” representam os tempos inicial e final de fermentacéo,

respectivamente.
7.2.3. Fermentac0es extrativas integradas a absorcao sem recirculacdo de CO:2
7.2.3.1. Procedimento experimental

Duas fermentagOes em batelada alimentada foram realizadas com Csa de 180,0g L e
300 g L%, denominadas FE1 e FE2, respectivamente. Os tempos de enchimento utilizados em
FE1 e FE2 foram de 5 e 8 h, respectivamente. Na segunda condicdo foi adotado maior tempo
de enchimento para evitar altas concentragdes de substrato no caldo e a limitagcdo do processo
por inibicdo pelo substrato (THATIPAMALA et al., 1992).

A Figura 7.1 ilustra o aparato experimental utilizado nos experimentos. As

fermentacOes seguiram o0 mesmo procedimento experimental da fermentagdo convencional
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(item 7.2.2.1), porém com a injecdo de gas no sistema. O arraste foi realizado empregando CO>
comercial (99,5% de pureza), injetado através do aspersor localizado na parte inferior do
biorreator, como descrito no item 3.2.1. A vazdo de CO, empregada foi de 5 L min (2,5 vvm),
valor ja utilizado com sucesso em outros estudos de fermentacéo extrativa (PONCE et al., 2016;
SONEGO et al., 2016; SONEGO et al., 2018). O arraste foi iniciado na terceira hora de
experimento, como proposto por Sonego et al. (2014). As fermentagdes foram conduzidas em
duplicatas com retirada de amostras de 5 mL periodicamente para determinacdo das
concentracdes de substrato, etanol e células viaveis. O volume da fase liquida também foi
determinado medindo a altura da coluna de liquido apds o desligamento do sistema de gas. A
mistura gasosa de saida do biorreator resultante do arraste foi diretamente injetada no sistema

de absorcao.

Figura 7.1 - Aparato experimental utilizado nas fermentagdes extrativas em batelada alimentada sem
recirculacdo de CO,.
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Na recuperacdo do etanol (Figura 7.1) foram utilizados dois absorvedores conectados
em série (mantidos a 25°C) contendo 0,80 L (40% do volume de trabalho do biorreator) de
monoetilenoglicol (MEG) em cada um, conforme descrito no item 5.2.2. Esta condicdo
experimental foi a que proporcionou o melhor desempenho de recuperacgéo de etanol nos testes
de absorcdo descritos no Capitulo 5 (ensaio A12). Amostras de 2 mL foram retiradas
periodicamente de cada absorvedor para analise de etanol e agua por espectroscopia de
infravermelho. O volume da fase liquida também foi determinado medindo-se a altura da coluna
de liquido apos o desligamento do sistema de gas. O desempenho de recuperacdo foi avaliado
utilizando a porcentagem de recuperagéo de etanol (ER), calculada a partir da Equacgéo 7.8, e
os coeficientes volumétricos globais de absor¢do de etanol (Kyag) e dgua (Kyaw) da modelo de
absorcdo. Na Equacdo 7.8, o denominador representa diferenca entre a massa de etanol
produzido e a massa de etanol presente no caldo.

m NA C...V
ER = TTHERec 100 — YnZ1 CeapVap 100 (7.8)

MERem MgaYe/s — CerVs

onde Merec € @ Massa de etanol recuperada por absorcdo (g) € Merem € @ Massa de etanol
removida do biorreator por arraste com CO- (g), NA é o nimero de absorvedores utilizados no
experimento, Ceap € a concentragio total de etanol recuperado no absorvedor “n” (g L), Vap é
o volume de solugdo no absorvedor “n” (L), msa é massa total de substrato alimentado (g), Ces
é a concentragdo de etanol no caldo ao final da fermentacéo (g L™* h'%), V¢ é o volume de caldo
no biorreator ao final da fermentacéo (L).

A fermentacdo FE2 apresentou longa duracdo, devido a grande quantidade de agucar
alimentada no processo. Dessa forma, foi necessario realizar um procedimento de troca dos
absorvedores durante a fermentacao para evitar a saturagéo e o transbordamento da solucéo dos
absorvedores, conforme esquematizado na Figura 7.1. No procedimento, 0 primeiro
absorvedor (com alta concentracdo de etanol) foi retirado do processo, sendo substituido pelo
segundo (com baixa concentragdo de etanol). Entdo, um terceiro absorvedor contendo MEG
puro foi colocado no lugar do segundo. O procedimento foi realizado duas vezes durante a
fermentacdo FE2 (92 e 142 horas).

7.2.3.2. Modelagem matematica

O modelo para a fermentacéo extrativa em batelada alimentada sem recirculagao de CO>

é representado pelas Equagdes 7.9-7.12, resultante dos balancos de massa para células viaveis
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(X), substrato (S) e etanol (E) e balanco de massa total. Foram adotadas as mesmas hipdteses
do item 7.2.2.2 e consideradas a remog&o de etanol e agua por arraste e a variacdo de volume
devido ao arraste. O modelo € a representacdo genérica das trés etapas que ocorrem durante a
fermentacdo extrativa em batelada alimentada, as quais s&o:

(a) alimentacao de mosto sem arraste gasoso até a 3% hora (F # 0, kes = 0 e kws = 0),

(b) inicio do arraste gasoso na 3? hora até o final do tempo de enchimento (F # 0, kes #
0 e kws # 0),

(c) continuacdo do processo em batelada com arraste gasoso apos o final da alimentacéo

até o consumo completo dos agucares (F = 0, kes # 0 e kws # 0).

dCy 14V
S 7.9
dt ( 4 dt) Cx (7.9)
dCs _F. 1 . ldv .10
T A P T '
dCE YE/S ( 1 dV)
) - — 7.11
dt Yy HCxy — | kgs + Vdt Crp (7.11)
dv V
—=F-= [k esCe+ kws(ps — Cg)] (7.12)
Ps

onde Kes e kws sd0 as constantes de velocidade de remogéo de etanol e dgua (h?), ps é a massa
especifica do caldo de fermentacdo (g L), obtida pela média aritmética dos valores de massa
especifica em cada hora e considerando o caldo como uma solucédo hidroalcodlica.

Para representar o processo de absorcao foi utilizado o modelo desenvolvido no item
5.2.3 (Capitulo 5) com uma pequena alteracdo no balanco de massa para 0 CO- na fase gasosa
(Equacdo 5.7). Além do CO; injetado no sistema, considerou-se 0 CO> produzido durante a
fermentacdo com base na estequiometria da reacdo (producao de 1 mol de CO; para cada 1 mol

de etanol gerado) e na velocidade de formagéo de etanol, de acordo com a seguinte equagao:

PQ(;1 TEV _ PQ01 1 YE/S
RT MMy  RT ~ MMjgYys

Mgz = Ney + Nep = nCxV (7.13)

onde ncz e nc1 sdo as vazdes molares de CO2 nas correntes de entrada e saida do biorreator,
respectivamente, fice € a vazdo molar de CO2 produzido na fermentagdo (mol hl), re é a
velocidade de producéo de etanol (g L™ h'l), MMe é massa molar do etanol (g mol™?), P é a

pressdo absoluta (atm), Qc1 é a vazdo volumétrica de CO2 na corrente de entrada do biorreator
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(L h'Y), R é a constante dos gases (L atm K* mol™) e T é a temperatura absoluta (K).
7.2.4. Fermentacdes extrativas integradas a absor¢do com recirculagdo CO2

Com relacdo as fermentacGes em batelada alimentada com recirculacdo de CO: e
recuperacdo de etanol por absorcio, duas condi¢Oes foram ensaiadas com Csa de 180,0 g.L™*!
(FER1) e 280 g L (FER2) e tempos de enchimento de 5 e 8 h, respectivamente. As
fermentacOes foram realizadas em duplicatas e seguiram o mesmo procedimento das
fermentacdes extrativas, descrito no item 7.2.3.1, porém com o sistema fechado para a
recirculacdo da corrente gasosa. A Figura 7.2 ilustra o aparato experimental utilizado nos
experimentos. A imagem da bancada de trabalho do laboratdrio é mostrada na Figura 7.3. A
recirculagdo do gas foi promovida por bomba diafragma (N922FT.29E 16L, KNF) conectando
a corrente de saida do segundo absorvedor na succdo e a corrente de entrada do biorreator no
recalque da bomba. Como a vazdo de operacdo da bomba era maior que a vazdo necessaria no
sistema (5 L mint), foi necessario introduzir um reciclo (bypass) para controlar vazdo, em que
parte da corrente de recalque foi redirecionada para a sucgdo da bomba passando por uma
valvula agulha. A vazdo foi entdo mantida em 5 L min através da regulagdo manual da véalvula
utilizando como base a medida de vazdo do fluxémetro de massa. Na corrente de bypass
também foi instalada uma serpentina imersa em banho termostético a 25 °C para evitar o
superagquecimento da bomba. Para aliviar a pressdo na linha, o excesso de CO2 produzido
durante a fermentacdo foi purgado utilizando uma vélvula solenoide controlada por Arduino
equipado com sensor de pressdo (conectado na tomada de pressao P1). A valvula solenoide foi
programada para abrir e fechar de modo a garantir que o ponto de menor pressdo na linha
(succdo da bomba, tomada de pressdo P5) fosse sempre mantido a uma pressdo manométrica
positiva a fim de impedir a entrada de ar no sistema durante a fermentacdo. Antes de iniciar o
arraste gasoso (3? hora), todo o ar presente na linha foi expulso utilizando o préprio CO; da
fermentacdo produzido durante as trés primeiras horas.

A operacéo de absorcdo também seguiu 0 mesmo procedimento descrito no item 7.2.3.1.
Na fermentacdo com alta carga de acucar (FER?2) foi realizada a troca dos frascos em 9 e 14 h
de experimento. O desempenho da absorcdo foi avaliado com base na porcentagem de
recuperacdo de etanol (ER, Equacgdo 7.8). Para verificar a consisténcia dos resultados de
eficiéncia de recuperacédo nas fermentagdes, foi realizado um ensaio com solucdo hidroalcodlica
(80 g L de etanol) utilizando o sistema da Figura 7.2 nas mesmas condicdes das fermentacoes.
CO2 comercial foi introduzido na entrada do biorreator a vazdo de 0,2 L min™ para simular o

CO2 produzido na fermentacédo (vazdo média de CO> produzido considerando a estequiometria
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da reagdo). A vazdo foi controlada por um fluxémetro de massa (GFC 37, Aalborg).

Figura 7.2 - Aparato experimental utilizado nos ensaios de fermentacéo extrativa com arraste gasoso e
recuperacdo por absorc¢éo com recirculagdo de COs.
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Figura 7.3 - Bancada de trabalho dos experimentos de fermentagéo extrativa com arraste gasoso e recuperacao
por absorcao empregando sistema fechado com recirculagéo de CO..
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7.2.5. Métodos analiticos

A concentracdo de células viaveis (Cx) foi determinada pelo produto entre a
concentracdo total de células e a porcentagem de células viaveis. A concentracdo total foi obtida
por método gravimetrico, como descrito no item 6.2.2. A porcentagem de células viaveis foi
obtida pelo método de coloragdo com azul de metileno (LEE et al., 1981). Para tal, uma aliquota
do caldo fermentativo foi retirada do reator e diluida com 1 mL de solugdo de EDTA (&cido
etilenodiamino tetra-acético, 0,1 mol L?). A suspensdo foi agitada por 1 min e deixada em
repouso por 1 min. Em seguida, uma segunda diluicéo foi realizada adicionando-se 1 mL de
solugdo de azul de metileno (0,02% m v?) e citrato de sédio (2% m v?t) e, novamente, a
suspensdo foi agitada por 1 min e deixada em repouso por 5 min. Por fim, a suspenséo resultante
foi colocada em camara de Neubauer (Bright Line, Boeco Germany) para contagem das células
viaveis (ndo coradas) e ndo viaveis (coradas) utilizando um microscépio optico (BX 50F-3,
Olympus). A porcentagem de células viaveis (CV) foi entdo obtida pela equacéo:

n° de células viaveis

cV = (7.14)

n° total de células

As concentragdes de etanol, glicose, frutose e sacarose foram determinadas utilizando a
metodologia apresentada no Capitulo 6, baseada na combinacdo da técnica de espectroscopia
de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR, Fourier transform mid-
infrared) com o método de regressdo multivariada dos minimos quadrados parciais (PLS,
partial least squares). A calibracdo foi melhorada ampliando as faixas dos dados de
concentracdo dos analitos a partir do acréscimo de dados das fermentacfes realizadas por
Veloso et al. (2019). As medidas foram realizadas com imersdo da sonda diretamente no tubo
contendo a amostra (sem nenhum método de preparo de amostra).

As concentracdes de etanol e agua nos absorvedores foram determinadas utilizando a
metodologia apresentada no Capitulo 4, também baseada na combinacdo da técnica FT-MIR
com o método de regressdo multivariada PLS. As medidas foram realizadas com imerséo da

sonda diretamente no tubo contendo a amostra (Sem nenhum método de preparo de amostra).
7.2.6. Procedimentos numéricos

As equacles diferenciais ordinarias (Equacbes 7.1-7.4 e 7.9-7.12) foram integradas
usando 0 meétodo Runge-Kutta e os parametros cinéticos do modelo de crescimento celular

(umax, Ks, Kis, Cemax € n) foram estimados utilizando algoritmo genético (GA, Genetic
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Algorithm). O algoritmo foi implementado usando o software Scilab v. 6.0.1. O critério
utilizado para encontrar o melhor ajuste foi a minimizagéo da soma quadrados dos residuos. No
algoritmo genético foram utilizados os seguintes parametros: populagdo de 100 individuos, 20
geracOes, probabilidade de cruzamento de 0,7 e probabilidade de mutagéo de 0,1.

A resolucédo das equacdes da modelagem da absorgéo (item 5.2.3) e a estimativa dos
coeficientes volumétricos globais de absorcéo de etanol (Kyae) e agua (Kyaw) foram realizadas

utilizando os métodos numeéricos descritos no item 5.2.4 do Capitulo 5.
7.3. Resultados e discussao
7.3.1. Parametros cinéticos de crescimento celular

Os resultados experimentais e simulados de concentragdo de células (Cx), substrato (Cs)
e etanol (Ce) da fermentacdo convencional (FC) sdo mostrados na Figura 7.4. O consumo
completo do substrato (ART) ocorreu em 8 h de fermentacédo e a concentracao final de etanol
no caldo foi de 80,4 g L. O rendimento e a produtividade em etanol foram de 88% e
10,1 g L™ h'%, respectivamente. No geral, os resultados obtidos foram consistentes com aqueles
obtidos em fermentacbes industriais (WHEALS et al., 1999). A partir dos resultados
experimentais e utilizando as Equacbes 7.6 e 7.7, os coeficientes de rendimento de substrato a
células e etanol (Yxs e Ygis) foram determinados. Em seguida, os outros parametros cinéticos
(umax, Ks, Kis, Cemax € n) foram obtidos a partir do melhor ajuste entre os dados calculados pelo
modelo (Equagdes 7.1-7.4) e experimentais de Cx, Cs e Ce. Os valores obtidos sdo apresentados
na Tabela 7.1. Eles estdo proximos dos valores encontrados na literatura para processos
utilizando a mesma levedura e com condi¢des experimentais similares a do presente trabalho
(VELOSO et al., 2019). A Figura 7.4 mostra que os dados experimentais e calculados tiveram
excelente correlacdo. Portanto, 0 modelo hibrido de Andrews (1968)-Levenspiel (1980),
considerando inibicdo mista por substrato e produto, foi adequado para descrever o
comportamento do processo. As condi¢cdes experimentais da fermentacdo FC foram similares
aquelas do processo industrial de producgéo de etanol (BASSO et al., 2011) e, portanto, ela foi

utilizada como referéncia para comparagdo com as fermentagdes extrativas.
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Figura 7.4 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) de concentragdo de substrato (Cs, circulos),
células viaveis (Cx, quadrados) e etanol (Cg, triangulos) ao longo do tempo na fermentacdo convencional em
batelada alimentada (FC, Csa = 180 g L ).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Tabela 7.1 - Parametros cinéticos da fermentagédo convencional em batelada alimentada (FC, Csa = 180 g LY).

Parametro Valor
Yxis® (9x gs™) 0,032 + 0,002
Yess® (Oe gs™) 0,449 + 0,004

Hmax® (™) 0,211 + 0,003

Ks® (g L™ 777+18

Kis® (g LY 131,7 + 13,2
Cema® (g L) 94,1 +10,3

n° (-) 0,121 + 0,02

Y e Ygs: calculados a partir dos dados experimentais.
Plmax, Ks, Kis, Cemax € N: intervalos de confianga de 95%.

7.3.2. Processo integrado de fermentagéo extrativa e absorgéo sem recirculacéo de CO2

Nas fermentacdes extrativas sem recirculagdo de CO e com recuperagédo de etanol por
absorcéo, duas condigdes foram testadas, uma com concentracdo total de substrato alimentado
(Csa) de 180,0 g L (FE1) e outra com 300 g L (FE2). Na Tabela 7.2 sdo apresentados os
principais resultados dessas fermentacdes extrativas (FE1 e FE2) e da fermentacdo

convencional (FC), utilizada como referéncia representando as condi¢cbes do processo
industrial.
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Tabela 7.2 - Principais resultados das fermentaces extrativas em batelada alimentada com concentrag&o total de
substrato alimentado de 180 g L™* (FE1) e 300 g L (FE2) e da fermentacéo convencional (FC).

Variavel FC FE1 FE2
Csa? (g LY 179,2 180,6 301,2
Ce” (g L™ 80,4 65,6 78,3
Cem® (g LY 80,4 65,6 86,1
Cerl(gL? 80,4 81,1 135,2
Cet (°GL) 10,2 10,3 17,1

Pef(gLth?) 10,1 10,1 8,2

CVf (%) 60,5-64,5 60,0-65,5 59,0-86,7

ERY (%) - 88,7 91,6

Kyae" (mol Lt h'h) - 12,8-43,1 11,3-45,6
Kyaw' (mol L h) - 7,1-41,9 8,9-43,5

3Csa: concentragao total de substrato alimentado, °Cer: concentragéo final de etanol no caldo de fermentagéo, °Cem:

concentragio maxima de etanol no caldo de fermentagio, “Cer: concentragdo total de etanol produzido estimado,
®Pe: produtividade volumétrica em etanol, FCV: porcentagem de células vidveis, 9ER: porcentagem de recuperagéo
de etanol, "Kyage: coeficiente volumétrico global de absorcéo de etanol, 'Kyaw: coeficiente volumétrico global de
absorcéo de agua.

Os resultados experimentais e simulados de células viaveis (Cx), substrato (Cs) e etanol
(Ce) da fermentacdo FE1 estdo dispostos na Figura 7.5. Como pode ser observado, 0S
resultados da fermentagdo FE1 foram similares aos da fermentacdo FC. O consumo total de
substrato ocorreu em 8 h, com produtividade de etanol (Pe = 10,1 g L h't), concentragéo total
de etanol produzido (Cer = 81,1 g L) e variagdo da porcentagem de células viaveis (CV, 60,0
a 65,5%) sendo praticamente iguais aos da fermentacdo FC. Estes resultados diferem de outros
encontrados na literatura. Empregando concentragdo de substrato de 180 g L™, Sonego et al.
(2016) reportaram aumento de 12% na produtividade de etanol na fermentacdo extrativa em
batelada alimentada em comparacdo a fermentacdo convencional. No entanto, 0s autores
comparacdo a linhagem industrial utilizada no presente trabalho (S. cerevisiae Y904), o que
evidenciou o efeito positivo do arraste gasoso no processo. No mesmo trabalho, Sonego et al.
(2016) alimentaram 194,4 g L™ de substrato numa fermentagéo convencional, mas mesmo apds
12 h o substrato ndo foi completamente consumido (5% de substrato residual) e a concentracdo
de etanol chegou a 84,8 g L. Por outro lado, Veloso et al. (2019) reportaram consumo
completo de 207 g L* de substrato em 10 h e producio de 92,2 g L* de etanol numa fermentagéo

convencional em batelada utilizando a linhagem S. cerevisiae Y904, corroborando os resultados
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do presente trabalho. O valor de Cet nas fermentacOes extrativas foi calculado utilizando o
coeficiente de rendimento de etanol com base no valor de Csa e, portanto, considera o etanol
removido por arraste e o etanol presente no caldo. Assim, era esperado que o valor de Cer em
FE1 fosse igual ao da fermentacdo convencional, ja que em ambas condicdes foi utilizada Csa
de 180 g L. A concentragdo final de etanol no biorreator (Cer) foi de 65,6 g L, valor
consideravelmente menor que o da fermentacdo convencional, devido a remog&o de etanol por
arraste gasoso. Do ponto de vista industrial, isto ndo seria atraente, pois implicaria em maior
consumo de vapor durante a destilacdo e maior producédo de vinhaca. Em contrapartida, a baixa
concentracdo de etanol significa que a dorna pode ser alimentada com maior quantidade de

acucar, sendo esta a estratégia adotada na fermentagdo FE2.

Figura 7.5 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) de concentragdo de substrato (Cs, circulos),
células viaveis (Cx, quadrados) e etanol (Cg, tridngulos) ao longo do tempo na fermentagdo extrativa FE1 (Csa =
180 g L) do processo integrado sem recirculagdo de CO,.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

A Figura 7.6 mostra os valores experimentais e simulados de Cx, Cs e Ce da
fermentacdo FE2. O consumo completo de substrato ocorreu em 16,5 h. Durante a alimentacgéo
do mosto, mesmo com alta carga de acgUcar alimentada, a concentracdo de substrato nédo
ultrapassou 160 g L, que é o limite a partir do qual a inibicio pelo substrato comeca a
influenciar de forma significativa o crescimento das células de levedura (THATIPAMALA et
al., 1992; ZHANG et al., 2015). A concentracéo final de etanol no caldo foi de 78,3 g L™

(Tabela 7.2). Diferentemente da fermentacao FE1, este valor foi similar a concentracdo obtida
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na fermentagdo convencional, o que significa que o vinho resultante poderia ser direcionado
para a destilacdo sem comprometer e eficiéncia energética do processo. A concentracdo maxima
de etanol alcangada no caldo foi 86,1 g L%, valor menor que o méaximo tolerado pela levedura
(Cemax = 94,1 g L) estimado a partir do modelo de crescimento, mostrando que a remogéo do
etanol por arraste gasoso foi eficiente e minimizou o efeito de inibigdo. A producgéo total de
etanol no processo foi de 135,2 g L (17,1 °GL), valor 68 % maior que a fermentagdo FC, o
que representa uma reducdo no volume de vinhaca gerada e uma economia de energia na
destilacdo, especialmente para destilarias anexas. Por fim, a produtividade de etanol em FE2
foi de 8,2 g L hl. Trata-se de um valor elevado, mas menor que no processo convencional
(cerca de 20%). Isto poderia ser compensado utilizando maior densidade de células no processo,
sendo esta uma pratica comum nas destilarias, ou através da otimizacdo da alimentacdo de
mosto, como realizado por Sonego et al. (2018). Estudos de fermentacdo com arraste gasoso
para a producdo de etanol a partir de milho (TAYLOR et al., 1995; 1996) e de sacarose
(SONEGO et al., 2016; SONEGO et al., 2018) também reportaram conversdo de elevadas
concentragdes de substrato e com elevada produtividade de etanol, corroborando os resultados

do presente trabalho.

Figura 7.6 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) de concentracdo de substrato (Cs, circulos),
células viaveis (Cx, quadrados) e etanol (Cg, tridngulos) ao longo do tempo na fermentagéo extrativa FE2 (Csa =
300 g L) do processo integrado sem recirculagdo de CO».
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Os valores calculados de Cx, Cs e Ce nas fermentacdes FE1 e FE2 foram obtidos a partir

do modelo para fermentacdo extrativa (Equacbes 7.9-7.12) usando os parametros de
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crescimento celular, estimados para a fermentacdo convencional (pmax, Ks, Kis, Cemax € N,
Tabela 7.1), juntamente com os pardmetros de arraste gasoso, kes (0,0707 h) e kws
(0,0069 hY), estimados no Capitulo 5 (item 5.3.1). O valor de Yegs utilizado foi 0 mesmo obtido
para a fermentagdo convencional (0,449 ge gs, Tabela 7.1), assim como Sonego et al. (2018),
e os valores de Yx;s foram calculados usando a Equagdo 7.6 (0,037 gx gs* para FE1 e
0,040 gx gs* para FE2). No entanto, 0 modelo néo foi capaz de descrever com precisio o
comportamento das fermentacdes (dados ndo mostrados), principalmente a FE2 com alta carga
de substrato (Csa = 300 g L1). Tal fato esté relacionado com o parametro “n”, que é empirico
e usado como expoente no modelo de do modelo de Andrews (1968)-Levenspiel (1980), cuja
funcionalidade é apenas dar peso a inibicdo pelo etanol. Quanto maior o valor de “n”, mais
pronunciada ¢ a inibi¢do. Portanto, é dificil um mesmo valor de “n” descrever diferentes
condicdes de fermentacdo em que a inibicdo pelo etanol pode atuar de forma diferente. Na
fermentacdo convencional (FC), por exemplo, a concentragcdo de etanol alcancada foi de
80,4 g L, enquanto na fermentacdo FE1 65,6 g L. Na fermentacdo FE2, por sua vez, a
concentracio de etanol alcancou 86,1 g L. Além disso, nesta condicéo, a levedura permaneceu
tempo maior (7 h) exposta a concentracdes elevadas de etanol (70,1-86,1 g L, Figura 7.6) em
comparacao as outras fermentacdes. Dessa forma, novos ajustes foram realizados alterando
apenas o parametro “n”. Os novos valores encontrados foram de 0,025 para FE1 e 0,405 para
FE2. A Tabela 7.3 mostra os valores do desvio padréo residual (RSD, residual standard
deviation, Equacédo 5.31) para Cx, Cs, e Ce antes e ap0s a corre¢do dos valores de “n”, indicando
que a resposta do modelo melhorou consideravelmente. A comparacdo entre os dados
experimentais e simulados das fermentacbes FE1 e FE2 (Figuras 7.5 e 7.6, respectivamente)
comprova a adequabilidade do modelo para descrever o processo. No trabalho de Veloso et al.
(2019), que avaliaram a produgdo de etanol em diferentes temperaturas, o valor de “n” também
precisou ser corrigido para as condi¢cdes com elevada concentracdo de etanol, corroborando os

resultados do presente trabalho.
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Tabela 7.3 - Valores de RSD para concentragao de células viaveis (Cx), substrato (Cs) e etanol (Cg) mostrando o
desempenho do modelo para as fermentagdes extrativas FE1 (Csa = 180 g L™) e FE2 (Csa =300 g L) antes e
apos a corre¢ao do parametro “n”.

Condicéo Cx (%) Cs (%) Ce (%)
Valores de RSD antes da corre¢do do parametro “n”
FE1 5,4 13,7 3,9
FE2 8,8 32,7 18,4
Valores de RSD ap0s correcdo do parametro “n”
FE1 53 8,1 39
FE2 3,1 6,5 3,2

O etanol removido por arraste gasoso nas fermentacdes FE1 e FE2 foi recuperado por
absorcdo empregando dois absorvedores em série. A Tabela 7.2 mostra os valores dos
coeficientes volumétricos globais de absorgéo de etanol (Kyae) e 4gua (Kyaw). No ensaio FEL,
as faixas de Kyae e Kyaw nos absorvedores foram 12,8-43,1 e 7,1-41,9 mol L* h?,
respectivamente. No ensaio FE2, Kyae e Kyaw alcancaram valores ligeiramente maiores,
variando de 11,3 a 45,6 e de 8,9 a 43,5 mol L h?, respectivamente. Esta diferenca nos
coeficientes esta relacionada as propriedades fisicas e difusividades do etanol e da agua (tanto
na fase liquida quanto na fase gasosa), que variaram de um experimento para o outro, conforme
discutido no Capitulo 5. Os dados experimentais e simulados de concentragdo de etanol e agua
ao longo do tempo nos absorvedores para as fermentacbes FE1 e FE2 sdo mostrados nas
Figuras 7.7 e 7.8, respectivamente. Como pode ser observado, a modelagem desenvolvida no
Capitulo 5 utilizando solu¢do hidroalcoodlica, também foi capaz de descrever com precisao o
comportamento do processo de absorcdo para fermentacdes extrativas, proporcionando
excelente ajuste (valores de RSD foram menores que 5 e 17% para as concentragdes de etanol

e agua nos absorvedores, respectivamente, considerando os dois ensaios).
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Figura 7.7 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) das concentragGes de etanol (quadrados
pretos) e agua (circulos vermelhos) ao longo do tempo nos absorvedores (1° absorvedor - simbolos preenchidos,
2° absorvedor - simbolos vazios) para a fermentagdo FE1 (Csa =180 g L?).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Figura 7.8 - Valores experimentais (simbolos) e simulados (linhas) das concentragdes de (a) etanol (b) e 4gua ao
longo do tempo nos absorvedores (1° absorvedor - simbolos preenchidos, 2° absorvedor - simbolos vazios) para a
fermentagdo FE2 (Csa = 300 g L1). As setas indicam os instantes em que os absorvedores foram trocados.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

As porcentagens de recuperacdo de etanol (ER, Tabela 7.2) foram de 88,7% em FE1 e
91,6% em FE2. Estes valores sdo proximos do valor obtido no ensaio de absorcdo A12 (93,1%)
do Capitulo 5, conduzido nas mesmas condicGes (dois absorvedores em série com volume
inicial de MEG de 0,8 L em cada absorvedor), mostrando que a forma como foi calculado ER
a partir da Equacéo 7.8 foi adequada e que os resultados séo consistentes. A Figura 7.9 compara
as massas removida por arraste gasoso e recuperada por absor¢do ao longo do tempo nas
fermentacdes, mostrando que absorgéo foi eficiente durante todo o processo. A massa removida
(merec) @ cada instante (t) foi obtida a partir da seguinte equagéo:

t t YE/S

mERem(t) = ] TEth - CEV = m I.lCXth - CEV (715)
0 0



130

Figura 7.9 - Comparacgdo das massas removida por arraste gasoso e recuperada por absorcéo ao longo do tempo
para as fermentagdes extrativas: (a) FE1 (Csa =180 g L) e (b) FE2 (Csa =300 g LY).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

No geral, os resultados mostraram excelente desempenho da absor¢do como método
para recuperacdo do etanol removido durante as fermentagOes extrativas. No entanto, a perda
do etanol ndo absorvido (cerca de 10%) e a utilizagdo de CO> comercial inviabilizariam o
processo. A alternativa proposta para contornar estes problemas foi promover a recirculacao da
corrente gasosa no processo utilizando um sistema fechado. A baixa porcentagem de etanol
(inferior a 0,3% em base molar) na corrente de saida do sistema de recuperacdo (saida do
segundo absorvedor, Figura 7.1) durante as fermentagdes possibilitou o reciclo do gés para o

biorreator, minimizando a perda de etanol ndo recuperado, conforme apresentado na sequéncia.
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7.3.3. Processo integrado de fermentacéo extrativa e absorcao com recirculacéo de CO:2

Os principais resultados das fermentacdes extrativas com recirculagdo de CO»2, FER1
(Csa=180g L) e FER2 (Csa =280 g L) sio apresentados na Tabela 7.4 juntamente com os
resultados da fermentacdo convencional (FC) para fins comparativos. O valor de Csa na
fermentacdo FER2 foi baseado nos resultados da fermentacdo FE2 (sem recirculagéo de COy).
Como em FE2 foram alcancadas elevadas concentragfes de etanol no caldo (Cem = 86,1 g LY),
partiu-se do principio de que se fosse usada a mesma concentragéo de substrato (300 g L) num
processo com recirculacdo de CO., o etanol ndo recuperado voltaria para o biorreator e poderia
inibir o metabolismo da levedura, afetando a velocidade de fermentacdo. Dessa forma, foi
estimada a concentragdo de substrato que deveria ser alimentado em FER2, com base no Yess

para produzir a menos o equivalente a massa de etanol ndo recuperada em FE2.

Tabela 7.4 - Principais resultados das fermentacdes convencional (FC) e extrativas com recirculacdo de CO- e
concentragdes totais de substrato alimentado de 180 (FER1) e 280 g L* (FER2).

Variavel FC FER1 FER2
Csa? (gL 179,2 180,5 280,7
Cef (g L) 80,4 67,1 87,1
Cem® (g L) 80,4 70,6 91,5
Cerd (LY 80,4 81,0 126,0
Cer (°GL) 10,2 10,3 16,0

Pef (gLt h?) 10,1 10,1 8,4

CVf (%) 60,5-64,5 59,5-69,1 61,2-81,2

ERY (%) - 97,2 98,3

3Csa: concentragdo total de substrato alimentado, °Ces: concentragéo final de etanol no caldo de fermentagio, “Cem:
concentragio maxima de etanol no caldo de fermentagio, YCer: concentragdo total de etanol produzido estimado,
®Pe: produtividade volumétrica em etanol, fCV: porcentagem de células viaveis, 9ER: porcentagem de recuperagio
de etanol.

Os resultados experimentais das concentragdes de células viaveis (Cx), substrato (Cs) e
etanol (Ce) em FER1 e FER2 sdo mostrados nas Figuras 7.10 e 7.11, respectivamente. O
consumo completo de substrato na fermentagdo FER1 ocorreu em 8 h, resultando em
produtividade e producéo total de 10,1 g L™ h' e 81,0 g L, respectivamente. Como era
esperado, estes valores foram similares aos de FC e FEL, ja que nas trés condigdes foi
alimentada a mesma concentragdo de substrato (180 g L™). Comparando os resultados das

fermentagdes FER1 e FE1 (sem reciclo de COz, Tabela 7.2 e Figura 7.5), pode ser observado
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que os valores de concentracdo de etanol ao longo do tempo foram ligeiramente superiores em
FER1, alcangando o valor maximo de 70,6 g L™ (Cem) e chegando a 67,1 g L™ (Cer) ao final
do processo. Este comportamento foi resultado do reciclo da corrente gasosa, em que grande
parte do etanol ndo recuperado retornou para o biorreator, mostrando que o sistema fechado foi
eficiente.

Com relacéo a fermentagdo FER2, o consumo completo de substrato ocorreu em 15 h.
A concentragio maxima de substrato foi em torno de 120 g L*, mostrando que a alimentac&o
foi eficiente e que ndo ocorreu limitacdo do processo por inibicdo (THATIPAMALA et al.,
1992; ZHANG et al., 2015). Quanto ao etanol, as concentra¢cdes maxima e final no caldo foram
91,5 e 87,1 g L™, respectivamente. Estes valores foram maiores que os da fermentacéo
convencional (14 e 8 %, respectivamente). Se comparados aos resultados da fermentacdo FE2
com Csa de 300 g L™ (sem recirculagéo de CO,, Tabela 7.2 e Figura 7.6), eles também foram
maiores como consequéncia do retorno de etanol ndo recuperado para o biorreator e ficaram
mais proximos do Cemax maximo tolerado pela levedura (94,1 g L). No entanto, isso ocorreu
apenas nas ultimas horas de fermentacéo e, portanto, ndo comprometeu a eficiéncia do processo.
Confirma-se pela produtividade em etanol (8,4 g L™ h') praticamente igual a obtida em FE2
(8,2 g L h'l). Além disso, um vinho mais concentrado em etanol poderia reduzir custos
energéticos na destilacdo bem como o volume de vinhaga. A concentragdo total de etanol foi de
126 g L1, 57% maior que a obtida na fermentagdo convencional.

Um ponto importante que deve ser mencionado é com relacdo a presenca de MEG na
corrente de saida do segundo absrovedor. Mesmo com a baixa volatilidade do MEG, a corrente
continha tracos do solvente, o que poderia ter afetado a levedura. No entanto, a variagdo da
viabilidade celular (Tabela 7.4) mostra que nas condi¢cdes experimentais impostas 0 MEG néo
apresentou toxicidade. No inicio das fermentacGes a viabilidade foi préxima de 60% e
aumentou ao longo do tempo alcancando 69,1% em FER1 e 81,2% em FER2. Estes valores
foram maiores que aqueles obtidos na fermentagdo convencional e tdo altos quanto nas

fermentagdes extrativas sem recirculagéo de CO..
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Figura 7.10 - Valores experimentais das concentracdes de substrato (Cs, circulos vermelhos), células viaveis
(Cx, quadrados pretos) e etanol (Cg, tridngulos azuis) ao longo do tempo na fermentacéo extrativa FER1 (Csa =
180 g L) do processo integrado com recirculacédo de CO,.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Figura 7.11 - Valores experimentais das concentracdes de substrato (Cs, circulos vermelhos), células viaveis
(Cx, quadrados pretos) e etanol (Cg, tridngulos azuis) ao longo do tempo na fermentacéo extrativa FER2 (Csa =
280 g L1) do processo integrado com recirculagéo de COx.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

No que se refere a etapa de recuperacdo, os resultados experimentais das concentrages

de etanol e 4gua nos absorvedores das fermentactes FER1 e FER2 s&o mostrados nas Figuras
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7.12 e 7.13. As porcentagens de etanol recuperado (ER) em FER1 e FER2 foram 97,2 e 98,3%,
respectivamente, valores consideravelmente maiores que nas fermentagdes sem recirculacao de
CO2 (FE1 e FE2). No experimento realizado com solugdo hidroalcodlica nas mesmas condicoes
das fermentacdes, o valor de ER foi de aproximadamente 97%, mostrando que os resultados de
eficiéncia das fermentagOes estdo coerentes. Pode-se afirmar que os resultados obtidos sé&o
muito representativos visto que no processo industrial a perda de etanol arrastado pelo CO>
produzido durante a fermentacdo pode chegar a 2% (GAYKAWAD et al., 2017). Além disso,
se calculada a eficiéncia global do processo FER2, dada pela relacdo entre a massa total de
etanol ao final do processo (etanol presente no caldo + etanol presente nos absorvedores) e a
massa de substrato alimentada, o valor (0,448 Qetanol Gsubstrato*) fOi praticamente igual ao valor
de Ygss da fermentagdo convencional (0,449 getanol Jsubstrato ™). OU seja, a eficiéncia obtida no
presente trabalho é pela menos igual a do processo convencional, mas com a vantagem de se
alimentar um mosto 56% mais concentrado em agucar que o do processo convencional, o que
implica diretamente na reducdo da quantidade de vinhaga gerada, viabilizando o processo
alternativo proposto. Ademais, a solucgéo resultante da absor¢éo (contendo etanol, agua e MEG)

poderia ser alimentada diretamente numa coluna de destilacéo extrativa.

Figura 7.12 - Valores experimentais das concentracGes de etanol (quadrados pretos) e 4gua (circulos vermelhos)
ao longo do tempo nos absorvedores (1° absorvedor - simbolos preenchidos, 2° absorvedor - simbolos vazios)
para a fermentagdo FER1 (Csa = 180 g L?).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.



Figura 7.13 - Valores experimentais das concentragdes de (a) etanol e (b) dgua ao longo do tempo nos
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absorvedores (1° absorvedor - simbolos preenchidos, 2° absorvedor - simbolos vazios) para a fermentagdo FER2

(Csa =280 g L™). As setas indicam os instantes em que os absorvedores foram trocados.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

7.4. Conclusfes

O modelo cinético hibrido de Andrews-Levenspiel proporcionou excelente ajuste aos

dados experimentais da fermentacdo convencional, viabilizando a obtencdo dos parametros

cinéticos da levedura. O processo de fermentacdo extrativa sem recirculacdo de CO; e

recuperacdo por absor¢do permitiu a conversdo de 300 g L™ de substrato, resultando numa

producdo total de etanol de 135,2 g L* (17,1 °GL), 68 % maior que na fermentagio
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convencional (condig¢Bes industriais). Quanto a absorcdo, o sistema utilizado se mostrou
eficiente com a recuperacédo de 91,6% do etanol removido por arraste. Os modelos propostos
para ambas as etapas, fermentacdo extrativa e recuperacdo por absorcdo, descreveram
adequadamente 0 processo.

Com relagdo ao processo com recirculagdo de CO», foi possivel consumir 280 g L de
substrato e produzir um total de etanol de 126 g L™ (57% maior que na fermentacéo
convencional) empregando o proprio CO2 produzido na fermentagdo. A eficiéncia de
recuperacdo de etanol por absorcéo foi de 98,3%, valor similar a encontrada em instalagdes
industriais considerando a perda de etanol arrastado pelo CO2 produzido nas dornas. Além
disso, e eficiéncia global do processo (0,448 Qetanol Qsubstrao™) foi praticamente igual ao
coeficiente de rendimento de etanol da fermentacdo convencional (Ye/s = 0,449 Qgetanol Jsubstrato”
1. O processo alternativo de produgdo de etanol proposto se mostrou promissor, podendo
oferecer melhorias aos processos convencionais no sentido de reduzir o volume de vinhaca e 0

consumo energético na destilacdo, reduzindo assim custos globais.



Capitulo 8

CONSIDERACOES FINAIS E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS
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Dos resultados obtidos na presente tese, conclui-se que:

O modelo proposto para o arraste gasoso com CO; foi capaz de descrever com
precisdo o fendmeno. As variaveis vazdo especifica de CO2 e temperatura e a
influenciaram de forma positiva nas remocgoes de etanol e agua.

A metodologia desenvolvida baseada na combinacdo da espectroscopia de
infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR) com o método de
regressao por minimos quadrados parciais (PLS) foi eficiente no monitoramento das
concentracdes de etanol e 4gua no processo de absorcdo em monoetilenoglicol
(MEG) e dietilenoglicol (DEG). Os modelos de calibracdo apresentaram excelentes
resultados de validagéo, com os erros das validagdes cruzada (RMSECV) e externa
(RMSEP) sendo inferiores a 2% dos intervalos dos valores de concentragcdo de
etanol e agua utilizados na calibracdo.

Absorgéo gasosa empregando MEG foi eficiente na recuperagdo do etanol da
mistura gasosa gerada por arraste gasoso com CO». A utilizagdo de dois
absorvedores conectados em série contendo 0,80 L de MEG (40% do volume atil do
biorreator) em cada possibilitou a recuperacdo de 93,1% do etanol removido por
arraste. A modelagem desenvolvida, considerando as equagdes de balango de massa
para as espécies envolvidas (etanol, agua, CO2 e MEG) e incorporando conceitos de
cinética de arraste gasoso e absorcdo e equilibrio liquido-vapor, descreveu
adequadamente o comportamento do processo de absorcao.

A metodologia desenvolvida baseada com combinacdo da espectroscopia FT-MIR
e regressdo PLS foi eficiente no monitoramento dos principais analitos (sacarose,
frutose, glicose, etanol, glicerol e células) envolvidos no processo de fermentacdo
alcoolica em batelada alimentada. Os modelos PLS apresentaram excelentes
resultados de validacdo externa, com baixos valores de RMSEP, os quais foram 0,54
g Lt (sacarose), 1,06 g L* (glicose), 0,67 g L (frutose), 1,82 g Lt (etanol), 0,47 g
Lt (glicerol) e 2,45 g L* (células). Os resultados mostraram que a técnica pode ser
utilizada tanto para mostos de laboratorio (preparados a partir de sacarose pura),
quanto para mostos industriais (caldo e melago de cana-de-agUcar e caldo de sorgo
sacarino).

O processo integrado de fermentagdo extrativa e recuperacdo por absorcdo sem
recirculacéo de CO2 possibilitou o consumo de 300 g L de substrato, produgio total
de etanol de 135,2 g L™ e recuperacéo de 91,6% do etanol removido por arraste. As

modelagens desenvolvidas para as duas etapas, fermentacdo extrativa e absorcéo,
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descreveram adequadamente 0s processos.

O processo integrado com recirculagdo de CO; (utilizando apenas o CO produzido
na fermentag#o), possibilitou o consumo de 280 g L™ de substrato e producio total
de etanol de 126 g L (57% maior que na fermentagdo convencional). A eficiéncia
de recuperacdo de etanol por absor¢cdo com MEG foi de 98,3%, valor similar a
encontrada em instalagdes industriais considerando a perda de etanol arrastado pelo

CO; produzido nas dornas, o que viabiliza o processo alternativo proposto.

As sugestOes para trabalhos futuros sao:

Analisar outras condi¢Oes operacionais (temperatura, solvente, tipo de absorvedor,
etc.) visando melhorar a eficiéncia de recuperagdo por absorcéo.

Modelar o processo integrado de fermentacdo extrativa com arraste gasoso e
recuperacgdo por absor¢do com recirculagcéo de CO..

Analisar a viabilidade técnico-econdmica do processo integrado de fermentacéao
alcoolica extrativa com arraste gasoso e recuperacao do etanol por absorcdo com
recirculacdo de CO..

Analisar a viabilidade técnico-econémica de alimentar a solucdo resultante do
processo de absorcdo de etanol (contendo MEG, etanol e &gua) diretamente na
coluna de destilagdo extrativa.

Avaliar outros métodos para recuperacdo do etanol, tais como permeacédo de vapor
e adsorcéo.

Otimizar a etapa de fermentacdo extrativa com arraste gasoso ou empregar outras
estratégias de fermentacdo como, por exemplo, reciclo de células com o objetivo de

aumentar a produtividade em etanol no processo.
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