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RESUMO

A técnica de remocao de etanol por stripping com CO2 pode ser empregada para reduzir
os efeitos inibitorios que o etanol exerce sobre a levedura ao longo da fermentagédo
alcodlica, o que permite a obtencdo de maiores produtividades em etanol em relagéo ao
processo convencional. No presente trabalho, foi realizado um estudo da hidrodindmica
e da transferéncia de massa envolvidas no stripping de etanol com CO, em diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaticos, 2,0; 5,0 e 10,0 L. Além disso, foi investigado
o potencial de aplicacdo de eliminadores de névoa a fim de promover uma maior
transferéncia de massa da fase liquida para a fase gasosa, bem como reduzir a ocorréncia
do arraste mecanico, possibilitando um enriquecimento em etanol da corrente de saida do
reator e, consequentemente, uma maior eficiéncia na remocao de etanol. Inicialmente, a
remocao de etanol de solucdes hidroalcodlicas por arraste gasoso com COz foi estudada
em diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos a fim de selecionar a
configuracdo que proporciona uma maior transferéncia de massa da fase liquida para a
fase gasosa. Os resultados mostraram que as trés classes de reatores investigados
promoveram a remocdo de quantidades semelhantes de etanol na faixa de vazdo
especifica de gas avaliada. Com relagdo a variacdo da escala, observou-se que embora 0s
trés reatores tenham removido quantidades de etanol muito préximas, o biorreator de 10,0
L foi o que promoveu uma menor remocdo de agua. A seguir, foram conduzidos
experimentos de arraste gasoso com CO. em solugéo hidroalcodlica em reator coluna de
bolhas de 10,0 L utilizando eliminadores de névoa fabricados a partir de diferentes
materiais. Foi possivel observar que os eliminadores de névoa foram capazes de promover
um arraste termodindmico mais eficiente, o que resultou na obtencdo de maiores valores
da constante de remocao (ke) e do fator de arraste de etanol (Fag) em comparagéo com 0s
ensaios realizados sem o eliminador de névoa. Por fim, foram conduzidas fermentacoes
extrativas em batelada com e sem a presenca do eliminador de névoa no topo do reator.
A partir do monitoramento da fase liquida ao longo das fermentacGes, verificou-se que
houve um aumento de produtividade em etanol, mas ndo em funcéo efeito do eliminador
de névoa, mas devido a utilizacdo da técnica de stripping. Por outro lado, o
monitoramento da fase gasosa revelou que o uso do eliminador de névoa composto por
esferas de vidro foi capaz de reduzir o arraste mecanico, o que resultou em menores
fracdes molares de dgua na saida do reator em comparacao com a fermentacéo extrativa
realizada sem o dispositivo. Dessa forma, os eliminadores de névoa atuam no aumento da
seletividade em etanol do processo de separacdo, o que pode reduzir os custos envolvidos
nas etapas de recuperacgéo e concentragdo do etanol removido por arraste gasoso.

Palavras-chave: producdo de etanol, fermentacdo extrativa, arraste gasoso com COz,
biorreatores pneumaticos, eliminadores de névoa.
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ABSTRACT

The ethanol removal by gas stripping with CO» offers a potential way to minimize the
inhibitory effects of ethanol on yeast cells during the alcoholic fermentation, allowing
higher ethanol volumetric productivity compared to the conventional process. In the
present study, the hydrodynamics and mass transfer characteristics of ethanol stripping
with CO> were evaluated for different models and working volumes of pneumatic
bioreactors, 2.0, 5.0 and 10.0 L. Furthermore, mist eliminators were investigated in order
to increase the liquid-gas mass transfer as well as to decrease the entrainment of the
droplets carried along with the gas stream, allowing a higher ethanol enrichment in the
vapor phase. Firstly, the ethanol removal from alcoholic solutions by gas stripping was
evaluated for a 2.0 L pneumatic bioreactor operated in bubble column (BC), concentric-
tube airlift (CTA), and split-cylinder airlift (SCA) configurations in order to determine
the model that allows higher mass transfer coefficients. The results showed that the three
pneumatic reactor models promoted the removal of similar amounts of ethanol in the
range of specific gas flow rate investigated. The same behavior was observed for the three
scales, although the 10.0 L bioreactor allowed a decrease in the water removal. Then
stripping experiments in alcoholic solutions were performed using a 10.0 L bubble
column reactor and different prototypes of mist eliminators. It was observed that the mist
eliminators were able to enhance the mass transfer, resulting in higher ethanol removal
coefficients (ke) and ethanol entrainment factors (Fae), compared with the assays carried
out without the device. Finally, extractive ethanol fermentations were conducted in a
batch mode using the mist eliminator on the top of the reactor. Monitoring the liquid
phase during the extractive fermentation showed an increase in ethanol productivity
compared to that obtained in the conventional process. This result was due the use of
stripping technique along the cultivation, but it was not because of the mist eliminator
effect. On the other side, monitoring the vapor phase revealed that the mist eliminator
prototype composed by glass spheres decreased the entrainment of the liquid droplets
carried along with the gas phase, resulting in lower water content in the gas stream leaving
the reactor, compared to that observed in the extractive fermentation performed without
the prototype. Therefore, mist eliminators can increase the ethanol selectivity of this
separation process, allowing a decrease in the costs concerning the recovery and
concentration of the product removed by gas stripping.

Keywords: ethanol production, extractive fermentation, gas stripping with COa,
pneumatic bioreactors, mist eliminators.



VIl

LISTA DE FIGURAS

Figura 2.1 - Esquema do processo Melle-BoiNot. ..........cccoviviieie i 22
Figura 2.2 - Reator pneumatico coluna de bolhas. ..........cccccooviiiii i 31

Figura 2.3 - Exemplos de reatores pneumaticos de circulacdo: a) Reator airlift de circulagdo
interna do tipo cilindros concéntricos, b) Reator airlift de circulagéo interna do tipo split-cylinder.

..................................................................................................................................................... 33
Figura 2.4 - Mecanismo de separa¢do nos eliminadores de névoa de malha...........c..c.cccccvenene 40
Figura 2.5 - Eliminador de névoa de Malha. ...........cccuoeiiiiiiiiecee e 41
Figura 2.6 - Eliminador de névoa de aletas. ... 42
Figura 3.1 - Esquema dos modelos de biorreatores pneumaticos: (a) coluna de bolhas (CB); (b)
airlift de cilindros concéntricos (ACC); (c) airlift split-cylinder (ASC).......cccccevvvvviveviinenene. 50
Figura 3.2 - Aparato Experimental: (1) Biorreator, (2) Banho termostético, (3) Cilindro de CO>
€ (4) FIUXOMELIO 08 MASSA. ...e.verveureieeiieiisii st st ettt ettt bbb 52
Figura 3.3 - Esquema para a determinagdo da Retencdo gasosa global (€6).....cccvvvvvvivrrvivnnnnns 53

Figura 3.4 - (a) Constante de remocé&o de etanol (ke) em fungéo da vaz&o especifica de CO2 (dpco2)
para os trés modelos de reatores pneumaticos: (o) CB (2,0 L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0
L). (b) Constante de remocéo de etanol (kg) em funcdo de ¢co- para as trés escalas de reatores
CB:(V)CB(2,0L), (¢)CB (5,0L), e (m) CB (10,0 L) cceeveiriiriiieiieieieese e 56

Figura 3.5 - (a) Retengdo gasosa global (gg) em funcdo da vazédo especifica de CO; (¢coz): (@)
CB (2,0L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0 L). (b) Retengdo gasosa global (eg) em fungdo da
vazdo especifica de CO; (¢co2) para as trés escalas de CB: (V) CB (2,0L), (¢) CB (5,0L), e (m)
(02 3 01X N TSSO 58

Figura 3.6 - (a) Diametro médio das bolhas (ds) em funcdo da vazdo especifica de CO. (¢co2):
(&) CB (2,0 L), (A) ACC (2,0 L), e (m) ASC (2,0 L). (b) Diametro médio das bolhas (dg) em
funcéo da ¢co2 para as trés escalas de CB: (V) CB (2,0L), (¢) CB (5,0 L), e (m) CB (10,0 L). 61

Figura 3.7 - Imagens de bolhas de CO, em solucéo alcodlica com concentragdo 80 g.L* (10%
v.v'1) nos reatores coluna de bolhas de 5,0 L (a) e (b) 10,0 L, operados a 0,5 vwm.................... 62

Figura 3.8 - (a) Fator de concentracdo em etanol (Fce) em funcdo da vazdo especifica de CO;
(dco2): (@) CB (2,0L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0 L). (B) Fator de concentracdo em etanol
(Fce) em funcdo de ¢co2 para as trés escalas de CB: (¥) CB (2,0 L), (¢) CB (5,0 L), e (m) CB

(0,0 L)ttt bbbk E e R bbbt b et b et b e b 64
Figura 3.9 - Comparacéo entre niamero de Sherwood experimental (Shexp) e calculado (Shcaic)
para as trés escalas de reatores CB: (¥)CB (2,0L), (¢) CB (5,0L), e (m) CB (10,0 L)............ 68
Figura 4.1 - Principio de funcionamento dos eliminadores de NéVoa. ...........c.ccceceevrriciririnnennn. 73
Figura 4.2 - Desenho ilustrativo do aparato experimental utilizado nas fermentag@es alcodlicas.
..................................................................................................................................................... 75
Figura 4.3 - Angulo de contato entre uma solugdo alcodlica 10 % (v/v) e a superficie solida de
uma placa de: (a) policido lactico (PLA) e (b) de ago inOXidAvel. ...........cceovevvvieneneieene, 82

Figura 4.4 - Aumento percentual da constante de remocdo de etanol (ke) e do fator de
concentracdo em etanol (Fce) em funcdo do volume de solucdo em ensaios conduzidos utilizando
o eliminador de névoa de aco inoxidavel e mantendo-se a velocidade superficial do gas constante.



VIl

Figura 4.5 - Aumento percentual da constante de remocdo de etanol (ke) e do fator de
concentracdo em etanol (Fce) em fungdo da vazao especifica de CO; (¢coz) em ensaios conduzidos
em um volume de solugéo de 10,0 L, utilizando o eliminador de névoa de ago inoxidavel. ...... 91

Figura 4.6 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (@) para a fermentacdo convencional em batelada. ...........cccccevvveeieve i, 94

Figura 4.7 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (o) para a fermentacédo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa (FE1) em reator
coluna de bolhas de 2,0 L de volume atil, utilizando uma vazéo especifica de CO; de 2,0 vvm.

Figura 4.8 - Gréfico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (o) para a fermentacdo extrativa conduzida com o eliminador de névoa de PLA (FE2)
em reator coluna de bolhas com volume util de 2,0 L, utilizando uma vazdo especifica de CO- de

Figura 5.1 - Aparato experimental utilizado nos ensaios de stripping de etanol com CO, com
monitoramento da fase gasosa: (1) Biorreator, (2) Banho termostético, (3) Cilindro de CO., (4)
Fluxdémetro de massa, (5) Célula de gas, (6) Espectrémetro, e (7) Computador para aquisi¢éo de

(07 [0 LSOO PR PRPRPR 105
Figura 5.2 - Correntes envolvidas no processo de condensacdo hipotética da corrente de vapor
que sai do biorreator no processo de stripping de etanol por COz. .....cccveviierinenicieieee 111

Figura 5.3 - Imagem da bancada de trabalho empregada nos experimentos de fermentacdo em
batelada conduzidas no reator coluna de bolhas com volume Gtil de 10,0 L. .....ccceveevvevvveernnnen. 113

Figura 5.4 - Constante de remogé&o de etanol (ke) em fungéo da vazao especifica de alimentacéo
de COz (dco2) para os diferentes volumes de solUGE0 eStudados. .........coevvvriererenierierierenene, 116

Figura 5.5 - Seletividade (Fae/Faw) em funcédo da vazao especifica de alimentacéo de CO; (¢co2)
para os diferentes volumes de SOIUGAOD eStUAdOS. ..........ccoviiiiriieiiece e 118

Figura 5.6 - Comparacéo entre niamero de Sherwood experimental (Shexp) e calculado (Shcaic)
para os quatro volumes de solucao avaliados em reator coluna de bolhas...........cccccoceveiveinnne 120

Figura 5.7 - Fragbes molares de etanol na fase gasosa (ye) ao longo do tempo para as vazdes
especificas de (a) 2,0 vvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por CO, utilizando
(¥)25L,(#)50L,(e)7,5L e (m) 10,0 L de solugdo hidroalcodlica. ............c.cervrerrrerirunnae 121

Figura 5.8 - FracGes molares de &gua na fase gasosa (yw), ao longo do tempo para as vazdes
especificas de (a) 2,0 vvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por CO, utilizando
(¥)25L,(#)50L,(e)75L e (m) 10,0 L de solugéo hidroalcodlica. ........cc.cecerrrrrrvrvnnnnne. 123

Figura 5.9 - Enriquecimento de etanol no condensado calculado para as vazdes especificas de (a)
2,0 vwvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por CO,, utilizando (V) 2,5 L, (¢) 5,0
L, (®) 7,5 L e (m) 10,0 L de solugdo hidroalCoOIICa. .........ccccervruiiiiiniiieiiee s 125

Figura 5.10 - Erro percentual médio referente as fragbes molares de etanol e agua estimadas pelo
balango de massa, em comparacdo com a composicdo da fase da gasosa obtida
experimentalmente: (a) para um volume de solucdo de 2,5 L em diferentes vazdes especificas de
COy, (b) para dcoz de 2,0 vvm em diferentes volumes de SOIUGAO. .........cccevveverieveciere e, 129

Figura5.11 - Fragdes molares de (a) etanol (ye) e (b) &gua (yw) obtidas a partir do monitoramento
da fase gasosa por FT-MIR nos ensaios de stripping de etanol por CO;, conduzidos sem o
eliminador de névoa (e), com o eliminador de névoa de aco inoxidavel (e) e com o eliminador
de névoa composto por esferas de vidro (e), utilizando o reator de 10,0 L e uma vaz&o especifica
de gés de 2,0 vvm. As linhas pontilhadas representam 0 RMSECYV (raiz quadrada do erro médio
de Validaga0o CrUZATA). ... .ooueeeeeeeeeie ettt ettt et te e eesaeeeeseeeneeneeas 131



IX

Figura 5.12 - Enriquecimento de etanol no condensado em relagdo & concentragdo presente no
reator nos ensaios de stripping de etanol por CO, conduzidos sem o eliminador de névoa (e), com
o eliminador de névoa de ago inoxidavel (e) e com o eliminador de névoa composto por esferas
de vidro (), utilizando o reator de 10,0 L e uma vazdo especifica de gas de 2,0 vwm. ........... 133

Figura 5.13 - FracGes molares de (a) etanol (ye) e (b) 4gua (yw) na corrente de saida do reator
nos ensaios de stripping de etanol com CO; em solucdo de 10 L a 2,0 vvm conduzidos nos trés
modelos de reatores pneumaticos: () CB, (A) ACC, e (m) ASC. As linhas pontilhadas
representam 0 RMSECV (raiz quadrada do erro médio de validacao cruzada)..............cccv.e.. 135

Figura 5.14 - FracGes molares de (a) etanol (ye) e (b) dgua (yw) na corrente de saida do reator
nos ensaios de stripping de etanol com CO; em solugéo de 10 L a 4,0 vvm conduzidos nos trés
modelos de reatores pneumaticos: () CB, (A) ACC, e (m) ASC. As linhas pontilhadas
representam o RMSECYV (raiz quadrada do erro médio de validagdo cruzada)...............c........ 136

Figura 5.15 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (@) para a fermentagdo convencional em batelada realizada em reator coluna de bolhas,
COM VOIUME ULl A8 10,0 L. woeeeeieeriie ettt ettt ettt ettt e st et e st e e st e e stt e e sataesnbeeesabeeesaeeas 138

Figura 5.16 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (o) na fermentacdo extrativa conduzida sem eliminador de névoa (FE1) em reator coluna
de bolhas com 10,0 L de meio de cultivo, utilizando vazao especifica de CO; de 2,0 vvm e valores
de ke e kw determinados a partir do monitoramento da fase liquida...........c.ccooeviiiiiciiciiiennns 140

Figura 5.17 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (o) na fermentacédo extrativa conduzida com eliminador de névoa de esferas de vidro
(FE2) em reator coluna de bolhas de 10,0 L de meio de cultivo, utilizando uma vazéo especifica
de CO; de 2,0 vvm e valores de ke e kw determinados a partir do monitoramento da fase liquida.

Figura 5.18 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (o) para a fermentacéo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa em reator coluna
de bolhas com volume atil de 10,0 L, utilizando 2,5 L de meio de cultivo (FE3) e uma vazdo
especifica de CO: de 2,0 vvm e os valores de ke e kw determinados a partir do monitoramento da
FASE TTQUITA. ...ttt et 141

Figura 5.19 - Fracfes molares de (a) etanol (ye) e (b) agua (yw) determinadas ao longo das
fermentacGes extrativas em reator de 10,0 L com vaz&o especifica de CO- de 2,0 vvm conduzidas
sem eliminador de névoa (e) e com eliminador de névoa composto por esferas de vidro (e). As
linhas pontilhadas representam o0 RMSECYV (raiz quadrada do erro médio de validacao cruzada).
................................................................................................................................................... 143

Figura 5.20 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (@) na fermentagdo extrativa conduzida sem eliminador de névoa (FE1) em reator coluna
de bolhas com volume de meio de cultivo de 10,0 L a vazdo especifica de CO, de 2,0 vvm e 0s
valores de ke e kw determinados a partir do monitoramento da fase gasosa..........c.cccccervrennee. 147

Figura 5.21 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce (®) na fermentacdo extrativa conduzida com o eliminador de névoa de esferas de vidro
(FE2) em reator coluna de bolhas com volume de meio de cultivo de 10,0 L, utilizando uma vazéo
especifica de CO, de 2,0 vvm e os valores de ke e kw determinados a partir do monitoramento da
L0 T TS0 - VTR 148

Figura 5.22 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx (m), Cs
(#) e Ce () na fermentagdo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa em reator coluna de
bolhas com volume util de 10,0 L, utilizando 2,5 L de meio de cultivo (FE3) e uma vazdo



X

especifica de CO, de 2,0 vvm e os valores de ke e kw determinados a partir do monitoramento da
FASE GASOSA. ...ttt R b b n e 148



Xl

LISTA DE TABELAS
Tabela 3.1 - Dimens@es dos reatores pneumaticos utilizados nos experimentos. ............c......... 51
Tabela 4.1 - Composicdo do meio de cultura empregado nas fermentagGes. ........cc.cceevvvennnne. 76

Tabela 4.2 - Parametros de desempenho obtidos nos ensaios de stripping de etanol com CO;
conduzidos sem e com a tampa do reator em um volume de 2,0 L, utilizando uma vazéo especifica
08 JAS B 2,0 VVIML .ttt sttt e e s e et e et s te st et et et e e ereere e 81

Tabela 4.3 - Pardmetros de desempenho obtidos para os eliminadores de névoa de aco inoxidavel
e PLA de diferentes espessuras, em ensaios de stripping de etanol por CO, conduzidos em reator
coluna de bolhas de 10,0 L, utilizando vaz6es especificas de 1,0 € 2,0 VWM. .....c.covvvvevvrvenennn. 84

Tabela 4.4 - Desempenho do eliminador de névoa de PLA com 20 mm de espessura no stripping
de etanol por CO; utilizando diferentes velocidades superficiais de gas e uma vazao especifica de
2,0 vvm em reator coluna de bolhas de 2,0 € 10,0 L. .ceeeeeeieeieee ettt 87

Tabela 4.5 - Valores estimados dos pardmetros cinéticos da fermentacdo convencional em
DALEIATA. ...t 93

Tabela 4.6 - Principais resultados das fermentacGes extrativas em batelada realizadas sem o
eliminador de névoa (FE1) e com o eliminador de névoa de PLA (FE2) e da fermentacdo
CONVENCIONAI (FC). .ttt 94

Tabela 5.1 - Dimens@es dos reatores pneumaticos utilizados nos experimentos. ............c....... 106

Tabela 5.2 - Eficiéncia de remocéo de etanol (Ere) e eficiéncia de remogdo de agua (Erw) para
o0s volumes de solucdo de 2,5 e 10,0 L, utilizando uma vazdo especifica de CO, de 2,0 vwm. 127

Tabela 5.3 - FragBes molares de etanol (ye) e agua (yw) na corrente gasosa de saida do reator
determinadas pelo FT-MIR, e fracGes molares de etanol (Ye eq) € 4gua (Yw eq) N0 equilibrio, para
0s volumes de solucédo de 2,5 e 10,0 L, utilizando uma vaz&o especifica de CO; de 4,0 vwm. 128

Tabela 5.4 - Valores estimados dos pardmetros cinéticos da fermentagdo convencional em
0L 1] =T - SR 138

Tabela 5.5 - Principais resultados das fermentacfes convencional (FC) extrativas em batelada
realizadas sem eliminador de névoa em reator de 10,0 L de meio de cultivo (FE1), com o
eliminador de névoa de esferas de vidro e 10,0 L de meio de cultivo (FE2) e conduzida com 2,5
L de meio de cultivo sem o eliminador de névoa (FE3). .......c.ccccvvivieiiiieie e, 139

Tabela 5.6 - Fragdes molares de etanol (ye) e &gua (yw) na saida do reator e fragdes molares de
etanol (Ye eq) € dgua (Yw eq) NO equilibrio durante as fermentacdes extrativas conduzidas com e
sem o eliminador de névoa (esferas de vidro) em reator coluna de bolhas com 10,0 L de meio de
CUItIVO OPErado @ 2,0 VVML ..ottt ettt ste e steanaenneas 144

Tabela 5.7 - FragcGes molares de etanol (ye) e 4gua (yw) na saida do reator e fracbes molares de
etanol (Ve ¢q) € &gua (Yw eq) NO equilibrio durante a fermentagdo extrativa conduzidas em reator
coluna de bolhas com volume atil de 10,0 L, utilizando 2,5 L de meio de cultivo e uma vazdo
especifica de CO2 dE 2,0 VVIML ....cviiiiciie ettt 145

Tabela 5.8 - Valores da constante de remocéo de etanol (ke) e da constante de remocdo de agua
(kw) obtidos a partir do monitoramento da fase liquida nos ensaios de stripping e através do
monitoramento da fase gasosa durante as fermentagGes extrativas..........cccocverereeienieneenene 146

Tabela 5.9 - Valores da constante de remog&o de etanol (ke) e da constante de remog&o de agua
(kw) obtidos a partir do monitoramento da fase liquida e da fase gasosa nos ensaios de stripping
de etanol conduzidos em solugao hidroalCOONCA. .........cevveerieienieiieicee e 149



XIl

SUMARIO

RESUMO ...ttt bbb bbbt ee ettt ettt n et \%
ABSTRACT .ttt bbbt bbb bRt E b bRt e b et e et b et b et n bt VI
LISTADE FIGURAS ..ottt VIl
LISTADE TABELAS ...ttt bbb Xl
Capitulo 1 : INtroduGao € ODJELIVOS .......ccciiiiiiiisieirieee et 15
IO | 11 (o o [1 o Lo RSOSSN 15
1.2 Objetivo € ESIrULUIra 0a TESE ...cuvciviciecie ettt st re e be e sras 19
Capitulo 2 : Revisdo BiblIOgrafiCa ..o 21
2.1 Produco de etanol NO Brasil...........ccoeoiiiiiiiiiii e 21
2.2 Fatores que afetam a fermentagao alCOOIICa. ..........covireiereieieie e 22
2.2 L ELANO ..o et 23

p S 111411 - (o F PSS 24
2.2, 3 PH bbbttt 24
A T 1 10 1= T LT TP PS 25
2.2.5 CoNtaminaGA0 DACLEMTANG .....c.veveveeeeeieie ettt 25

2.3 Modelos cinéticos para a fermentagao alcoOliCa...........ccovvviieiiieiiiiiiee e 26
2.4 FErmMentaCa0 EXIrALIVA .......ccvruiiierierierieieie ettt sttt sa e bbb ese e e nreas 27
2.5 BiIOrreatores PNEUMALICOS .........evveuirueirieieteesie ettt 29
2.5.1 Modelos de biorreatores PREUMALICOS .........coveueriririeiieerieesiee e 30

2.6 AITASTE MECANICO ... c.eiueerietieieeie ettt ettt sttt e st et e e s e e se e b e s seetesaesbeseeeeneeseeneenenreas 36
2.7 ElIMINadOres 08 NEVOQA .......cuiuiiieiierieiieieieie ettt sttt saesae e sneeneaneas 39
2.8 EQUIlTDIIO HQUIAO-VAPOT ......cuiiiiiiiiicieee e 43
Capitulo 3 : Estudo da hidrodindmica e da transferéncia de massa envolvidas no processo
de stripping de etanol por CO; em diferentes modelos de reatores pneumaticos................ 47
KT8 111 oo [0 o To SO ORPUSRRPRPRN 47
I i v o [o o= T 5 (- SR 47
3.3 Materiais € MELOUOS ..ottt 50
R TN LT L0 - ST UV P VPR URTPRTO 50
3.3.2 Procedimento EXPErimMENtal ............cooiiiiiiiiiiiice s 51
3.3.5 Retengao as0Sa ZlODAL (£G) vuvvverreriirieriirieieieisii sttt 53
3.3.6 Diametro médio de DOINa (AB) ......eivreririeieieiee e 54
3.3.7 Fator de CONCENLIAGAD (FCE) «vevrrveirerierrieeiesieeie sttt sttt 54

3.4 ReSUILA00S € DISCUSSAD ... .eveevveiesiieiesieetiesieseesteste et e s e st e e e estesnaestesteasaesreereesbesneenee e 55
3.4.1 Constante de remogao de €tan0l (KE).......covreirerireriserisieriee e 55

3.4.2 Retencdo gasoSa gloDal (£6) - ..vvoveieerereeie et 57



3.4.3 Diametro médio das BOINAS (AB) . ... eeerverierieieieiee e 60
3.4.4 Enriquecimento em €tan0l...........ocooiiiiiiieieieee s 63
3.4.5 Correlaco para a constante de remog¢ao de etanol...........cccccvevevviieniiecccce e, 66

3.5 CONCIUSDES ...ttt bbb bbbt b bbb bt e st ne e nbe s 68
Capitulo 4 : Estudo do desempenho de eliminadores de névoa na fermentacdo alcodlica
L (L = L7 SRR 70
N [ 0o [N o T TSR 70
4.2 ESTA00 08 AITE ...ttt sttt b bbbt 70
4.3 Materiais € MELOUOS .....eiveieieieieeee sttt sttt st et e e e eneenearens 72
4.3.1 Aparato e procedimento eXperimental ...........ccocovieiereieieies e 72
4.3.2 Molhabilidade dos eliminadores de NEVOA ...........ccccvvvrererieiniisise e 74
4.3.3 Pardmetros de deSEmPENN0 ........coviviiiiieieiee e 74
4.3.5 Fermentacdes alcodlicas convencional € extrativa...........ccccceveveeveeiesieseseseseeeeneans 75

4.4 RESUITAU0S € JISCUSSAD ....euvereereerieiieiisiiste sttt sttt sttt sttt e e enenreas 81
4.4.1 O efeito da tampa do reator na remocao de etanol por stripping com CO................. 81
4.4.2 Molhabilidade dos eliminadores de NEVOA...........ccccvveveierieieiieiee e 82
4.4.3 Avaliacao do desempenho de eliminadores de névoa no stripping de etanol por CO-
............................................................................................................................................. 83
4.4.4 Efeito da velocidade superficial do gas e do volume do reator no desempenho de
EliMINAAOIES 08 NEVOR........civiiiieieieiee sttt a et neeraens 87
4.4.5 Eficiéncia do eliminador de névoa em diferentes volumes de solugdo....................... 88
4.4.6 Eficiéncia do eliminador de névoa em diferentes vazdes especificas de gas............. 90
4.4.8 Fermentacao extrativa em batelada...........cooevrviiiine e 94

T o [od 1U LYo USSR 97
Capitulo 5 : Avaliagdo da composicdo do gas no processo de stripping de etanol por CO;
utilizando espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier.............. 99
o T0 1 1 o o 1 o To OSSPSR RRPRPRN 99
I =i v o [o o - T U (- PR 101
5.3 Materiais € MELOUOS ......cveveierieiieieeseee sttt sttt ne e 102
5.3.1 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios de StrippPiNg........ccccceeveevevieiieeresieeseene. 102
5.3.2 Andlise e processamento dos dados obtidos por espectroscopia FT-MIR ............... 103
5.3.3 Aparato e Procedimento experimental ..o 104
5.3.4 Modelagem do processo de stripping de etanol ...........cccccooceeeiiiieien i, 106
5.3.5 Par@metros de desempenho do processo de stripping de etanol.............cccooevvevnene 106
5.3.6 Equilibrio liquido-vapor para o sistema bifasico etanol-agua-COx...........ccccccveuraene 107
5.3.7 Célculo da composicao da corrente de saida do reator ...........ccocveeveeeverererierierennens 109

5.3.8 Estimativa das constantes de remocdo de etanol (ke) e de agua (kw) a partir da
COMPOSIGAO de SAIAA HO FEALOT .......eveeeeeieiieeie et neenens 110



5.3.9 Enriguecimento de etanol N0 condenSsado ..........ccocvevviieieieeiene e 111
5.4 ReSUITA00S € ISCUSSED ....vvveeriesieeiieiesieesie st esie e stee e te e ste e seesteeeesteereentesneeneeseeaneeneas 115
5.4.1 Avaliacdo da constante de remogdo de etanol em diferentes volumes de solucdo e
Vaz0es €SPECITICAS UE JAS ...vviveiie ettt st ae s 115
5.4.2 Composicéo da fase gasosa em diferentes condigdes operacionais ............cccceevee.. 120
5.4.3 Composicao da fase gasosa em relacdo a composicao de equilibrio............cccevue. 125
5.4.4 Estudo da capacidade do modelo de prever a composic¢ao da fase gasosa............... 128
5.4.5 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios conduzidos com os eliminadores de névoa
........................................................................................................................................... 130
5.4.6 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios de stripping realizados em diferentes
MOdelos de reatores PREUMALICOS. .......c.uivririeirieirieerie et 133
5.4.7 Fermentagdo alcodlica convencional em batelada — Ajuste do modelo cinético e
estimativa dOS PArAMELIOS ........cviieiiiecie e sttt s re s b re e e resneeeas 137
5.4.8 Fermentacao extrativa em Datelada ...........cccooevriiiiiiiieece e 138
5.4.9 Monitoramento da fase gasosa nas fermentac6es alcodlicas extrativas................... 142
5.5 CONCIUSBES ...ttt ettt bbbttt st et ne b e ne e 151
Capitulo 6 : Consideragdes finais e sugestdes para trabalhos futuros............c.ccccceevvevnene 152

Referéncias BibDIIOGrafiCas ..ot e 155



15

Capitulo 1 : Introducéo e Objetivos

1.1 Introdugéo

Em 2018, o setor de transportes foi responsavel por 29% do consumo mundial de
energia e se apresenta ainda muito dependente dos combustiveis fosseis, especialmente
dos combustiveis liquidos a base de petroleo (International Agency Energy IEA, 2020).
Nesse mesmo ano, 91,7% da demanda de energia do setor de transportes foi suprida por
derivados do petréleo, o que resultou no consumo de 65,2% de todo o petrdleo ofertado
no mercado mundial. Diante disso, fica evidente a contribuicdo significativa do setor de
transportes nas emissdes globais de dioxido de carbono (CO>) e, conforme reportado pela
Agéncia Internacional de Energia (International Agency Energy IEA, 2020), foi
responsavel por 24,6% das emissdes mundiais de CO2 em 2018, sendo observado um
aumento anual de 2,53% nas emissdes de 2014 a 2018.

Nesse cenario, 0s biocombustiveis aparecem como uma solucéo alternativa a fim
de suprir parte da demanda energética do setor de transportes, resultando em uma menor
dependéncia em relacdo aos combustiveis fosseis e contribuindo para a reducdo das
emissOes de gases do efeito estufa. Para Ebadian et al., (2020), os biocombustiveis tém
provado ser uma das formas mais bem sucedidas de descarbonizar o setor de transportes,
com a producdo mundial apresentando um crescimento de quase 80% nos ultimos 10
anos, passando de 53,2 milhdes de toneladas equivalentes de petroleo (Mtep) em 2009
para 95,5 Mtep em 2019 (BP, 2020). Ainda conforme o relatério anual da petroleira
britanica BP, a producdo mundial de etanol em 2019 foi de 59,3 milhdes de toneladas
equivalentes de petroleo, sendo que o Brasil foi responsavel por 24,1% desse total.

O etanol € o biocombustivel mais consumido no mundo e tem despertado grande
interesse nas ultimas décadas, ja que se trata de um combustivel renovavel, sustentavel e
menos poluente quando comparado aos derivados do petrdleo (SUN et al., 2017;
WHEALS et al., 1999). De acordo com a Conab (2021), a produgdo total de etanol
proveniente de cana-de-agucar e de milho na safra brasileira de 2020/2021 foi de 32,8
bilhdes de litros, sendo que 10,3 bilhdes corresponderam a etanol anidro e 22,5 bilhdes
de litros a etanol hidratado. O Brasil € o maior exportador mundial de etanol e,

atualmente, detém o processo mais competitivo e mais viavel economicamente, com um

A tonelada equivalente de petréleo (tep) é definida como o calor libertado na combustéo de uma tonelada
de petréleo cru, aproximadamente 42 Gigajoules.


https://pt.wikipedia.org/wiki/Calor_de_combust%C3%A3o
https://pt.wikipedia.org/wiki/Combust%C3%A3o
https://pt.wikipedia.org/wiki/Tonelada
https://pt.wikipedia.org/w/index.php?title=Petr%C3%B3leo_cru&action=edit&redlink=1
https://pt.wikipedia.org/wiki/Joule
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custo de producdo de US$ 0,3396/L de etanol produzido (BASSO; BASSO; ROCHA,
2011; DE OLIVEIRA et al., 2020; TEIXEIRA et al., 2009).

A producdo brasileira de etanol tem como matéria-prima principal a cana-de-
acucar, sendo o processo normalmente conduzido de forma descontinua alimentada e com
reciclo da levedura, o que resulta em uma alta densidade celular na dorna de fermentacao
(GODOY etal., 2008; SONEGO et al., 2016). Essa estratégia permite a obten¢éo de altos
rendimentos, uma vez que mais agucar € convertido em etanol, ao invés de ser desviado
para a multiplicacdo das leveduras (LOPES et al., 2016).

Embora bem estabelecido, o processo de producdo de etanol nas destilarias
brasileiras apresenta algumas limitac6es, dentre as quais pode-se destacar o efeito inibidor
que o proprio produto de interesse exerce sobre a levedura (MAIORELLA; BLANCH,;
WILKE, 1983). O acumulo de etanol em concentracdes acima de 40 g.L™ no caldo
fermentativo pode comprometer a viabilidade celular, resultando em uma menor
produtividade em etanol (AIBA; SHODA; NAGATANI, 1968). Consequentemente,
baixas concentragOes de etanol sdo obtidas no vinho final, o que contribui para um alto
consumo de vapor na etapa de destilagdo (2,2-2,8 KQvapor. KQetanor*) € para a producio de
grandes volumes de vinhaga (10-15 Luvinhaga.Letano™) (MOHANA; ACHARYA,;
MADAMWAR, 2009; SILVA et al.,, 2015). Dessa forma, & necessério iniciar a
fermentacdo com um caldo relativamente diluido em acucar a fim de que o substrato seja
completamente convertido em um tempo razoavel (TAYLOR et al., 1995).

A fim de contornar esse efeito inibidor, unidades integradas de fermentacdo e
separacdo tém sido apontadas como uma solucdo potencial (CINELLI; FREIRE;
KRONEMBERGER, 2019). Nesse sentido, diversas técnicas de separacdo tém sido
exploradas no intuito de remover o etanol do sistema, com destaque para a operacao de
stripping ou arraste gasoso utilizando o di6éxido de carbono (COz), uma vez que se trata
de uma técnica relativamente simples, capaz de remover os componentes volateis de
forma seletiva, especialmente sobre condi¢cdes brandas de temperatura e pressdo
(SONEGO et al., 2016). Além disso, a operacdo em questdo possibilita a utilizagdo de um
caldo mais concentrado em acgucar, ndo remove os nutrientes do caldo de cultivo, bem
como permite a utilizagdo do préprio CO- produzido na fermentacdo (SONEGO et al.,
2014, 2016). A remogdo do composto inibidor diretamente do caldo de cultivo permite
que a conversdo do substrato ocorra em um menor intervalo de tempo, resultando em uma

maior produtividade volumétrica em etanol.
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Diversos trabalhos encontrados na literatura t€ém avaliado o processo de remogao
de etanol por stripping com CO; em reatores pneumaticos do tipo coluna de bolhas,
utilizando diferentes condig¢des de temperatura, concentragao inicial de etanol na solug¢ao
e vazao especifica de gas (RODRIGUES et al., 2018; SILVA et al., 2015; SONEGO et
al.,, 2014, 2016). No entanto, existem poucos estudos que abordaram o emprego de
reatores pneumaticos airlift no processo de remogao de etanol por arraste gasoso, no qual
a transferéncia de massa ocorre da fase liquida para a fase gasosa. O desempenho dessa
classe de biorreatores ¢ normalmente avaliado em sistemas aerobios, em que o transporte
de massa ocorre no sentido gas-liquido. Quando comparados ao modelo coluna de bolhas,
os reatores airlift merecem destaque e se apresentam como uma alternativa interessante,
0 que esta relacionado principalmente a sua elevada capacidade de mistura e de
transferéncia de oxigénio (expressa pelo coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio — kia) (CHISTI, 1989; ESPERANCA, 2018). Esses biorreatores proporcionam
um escoamento ciclico do fluido, o que promove mudangas significativas na
hidrodinamica e na transferéncia de massa. Dessa forma, os reatores airlift apresentam
potencial de aplicagdo no stripping de etanol com COz, ja que sdo capazes de promover
uma transferéncia de massa mais eficiente, o que pode contribuir para um melhor
desempenho do processo.

A retirada do etanol do meio através do borbulhamento de CO> na base do reator
pode ocorrer atraveés de dois mecanismos independentes. No primeiro, denominado
arraste mecanico, a remocao do etanol do meio ocorre na forma liquida, ou seja, goticulas
de solucdo hidroalcoodlica sdo lancadas a partir da superficie e acabam sendo carregadas
pela fase gasosa para fora do reator. O segundo mecanismo, denominado arraste
termodinamico, envolve a retirada do etanol na forma de vapor, sendo limitado pela
saturacdo da fase gasosa (equilibrio). Com a passagem da corrente gasosa através da fase
liquida, os componentes volateis do meio, o que inclui etanol e &dgua, sdo capazes de
extrair energia da propria solucéo para vaporizarem. No entanto, a transferéncia de massa
para a fase gasosa ocorre apenas durante o tempo de residéncia das bolhas ascendentes
na coluna de liquido.

Dessa forma, a remogdo de etanol do meio através do arraste mecanico acaba
diluindo a corrente de saida do fermentador, uma vez que as goticulas de liquido
arrastadas apresentam a mesma composic¢ao do caldo fermentativo rico em agua. Por
outro lado, quando o etanol é removido por meio do arraste termodinamico, a corrente

gasosa apresenta uma composicdo mais rica em etanol quando comparada aquela
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verificada na solucdo presente no reator. Uma corrente de saida mais concentrada em
etanol implica em uma menor quantidade de energia necessaria para a recuperacao e
concentracdo do produto removido até as especificacdes necessarias.

De maneira geral, o arraste mecanico é um fenbmeno caracteristico de sistemas
nos quais liquidos e gases encontram-se em movimento relativo, sendo sua ocorréncia
associada principalmente a vazdo de gas no sistema (ZHANG; CHEN; ZHOU, 2012).
Entretanto, em muitas operagdes industriais é essencial que essas goticulas arrastadas
sejam removidas da corrente gasosa, de forma a proteger equipamentos a jusante de
liquidos corrosivos ou incrustacfes, garantir a pureza do produto ou até mesmo auxiliar
no controle das emissfes atmosféricas (AL-DUGHAITHER; IBRAHIM; AL-MASRY,
2010). Nesse caso, € necessario a utilizacdo de dispositivos conhecidos como
eliminadores de névoa, 0s quais sao projetados para reter as pequenas goticulas de liquido
arrastadas e transportadas pela corrente gasosa ascendente. Esses anteparos funcionam
como um obstéaculo para a fase liquida, mas ndo impedem o escoamento da fase gasosa
que, ao passar ao redor dos fios do eliminador de névoa, tem suas linhas de escoamento
desviadas (EL-DESSOUKY et al., 2000).

O principal mecanismo de separacdo das goticulas nos eliminadores de névoa é
chamado de impacto inercial. A corrente de gas ascendente é capaz de se mover
livremente através da malha do dispositivo. Por outro lado, a inércia das goticulas permite
que elas permanecam em sua trajetoria, atingindo a superficie do eliminador de névoa,
onde sdo capturadas. Em seguida, ocorre o fenbmeno de coalescéncia dessas goticulas,
formando gotas maiores que devido a acdo da gravidade sdo drenadas de volta para a
solugédo (EL-DESSOUKY et al., 2000).

Estudos anteriores avaliaram o potencial de aplicacdo dos eliminadores de névoa
no controle do arraste mecanico, utilizando diversas condi¢cdes operacionais e parametros
de projeto (AL-DUGHAITHER; IBRAHIM; AL-MASRY, 2011, 2010; NARIMANI;
SHAHHOSEINI, 2011; XU; YANG; ZHANG, 2017). No entanto, ndo existem trabalhos
disponiveis na literatura que investigaram o uso dos eliminadores de névoa como
dispositivos de contato, capazes de criar novas interfaces para o transporte de massa,
possibilitando um arraste termodinamico mais eficiente. Assim, 0 processo de remogao
de etanol pode ocorrer fora da coluna de liquido através do contato da fase gasosa
ascendente tanto com o filme liquido retido na superficie do eliminador de névoa quanto

com as goticulas que s&o drenadas de volta para a solucao.
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No presente trabalho foi realizado um estudo da hidrodindmica e da transferéncia
de massa envolvidas no stripping de etanol por CO2 em diferentes modelos e escalas de
reatores pneumaticos. Uma melhor compreensdo de tais aspectos € essencial para
selecionar o modelo de reator mais adequado e posteriormente implementar o design,
operacdo, otimizacdo e aumento de escala do processo. Além disso, foi investigado o
potencial de aplicacdo de eliminadores de névoa a fim de promover uma maior
transferéncia de massa da fase liquida para a fase gasosa, bem como reduzir a ocorréncia
do arraste mecanico, possibilitando um enriquecimento da corrente de saida do reator e

consequentemente uma maior eficiéncia na remocao de etanol.

1.2 Objetivo e Estrutura da Tese

O objetivo geral da tese foi avaliar o uso de diferentes modelos de reatores
pneumaticos, bem como o de eliminadores de névoa no processo de remogéo de etanol
por arraste gasoso com CO2 a fim de se promover uma transferéncia de massa mais
eficiente e contribuir para um melhor desempenho do processo. De modo a alcancar o
objetivo proposto, foram estabelecidos os seguintes objetivos especificos:

e Estudo da hidrodinamica e da transferéncia de massa envolvidas na remocao de
etanol de solucgdes alcodlicas por arraste gasoso com CO, em trés escalas (2,0, 5,0 e 10,0
L) de trés modelos de reatores pneumaticos (coluna de bolhas, airlift de cilindros
conceéntricos e airlift split-cylinder);

e Avaliacdo do potencial de aplicacdo de eliminadores de névoa na remocédo de
etanol de soluces alcoolicas por arraste gasoso com CO2 em reatores pneumaticos em
diferentes vazdes especificas de COy;

e Anélise da composicao da fase gasosa do processo de remocdo de etanol por
arraste gasoso com CO- em diferentes volumes de solucdo alcoolica e vazdes especificas
de gas;

e Avaliacdo do uso de eliminadores de névoa na producdo de etanol por
fermentagdo extrativa em batelada utilizando o CO2 como gas de arraste em reatores
pneumaticos.

Para uma melhor compreenséo das etapas desenvolvidas no presente trabalho, a
tese foi organizada na forma de capitulos, a saber:

Capitulo 2 intitulado “Revisdo Bibliografica”, que aborda os principais aspectos
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relacionados a Tese, oferecendo uma base geral para o entendimento do trabalho
desenvolvido.

Capitulo 3 intitulado “Estudo da hidrodinAmica e da transferéncia de massa
envolvidas no processo de stripping de etanol por CO:2 em diferentes modelos de
reatores pneumaticos”, que apresenta um estudo da remocdo de etanol a partir de
solugdes alcodlicas em biorreatores coluna de bolhas e airlift, operados nas escalas de 2,0,
5,0e10,0 L.

Capitulo 4 intitulado “Estudo do desempenho de eliminadores de névoa na
fermentacdo alcodlica extrativa”, que avalia a capacidade dos eliminadores de névoa
de promover um arraste termodindmico mais eficiente e reduzir a ocorréncia do arraste
mecanico no processo de remogéo de etanol por stripping com COx.

Capitulo 5 intitulado “Avaliacdo da composi¢cao do gas no processo de stripping
de etanol por CO: utilizando espectroscopia de infravermelho médio por
transformada de Fourier” que aborda o monitoramento da fase gasosa que deixa o
reator em diferentes volumes de solugdo e vazles especificas de gas, nos ensaios de
stripping realizados com e sem o eliminador de névoa e nas fermentacdes extrativas.

Capitulo 6 intitulado “Consideracdes finais e perspectivas futuras” que

apresenta as principais conclusdes da Tese e sugestdes de trabalhos futuros.
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Capitulo 2 : Revisao Bibliografica

2.1 Producéo de etanol no Brasil

O etanol é o biocombustivel mais consumido no mundo. O Brasil foi o primeiro
pais a introduzir esse combustivel renovavel na sua matriz energética e, atualmente,
apresenta-se como 0 maior exportador de etanol e como um dos produtores mais
competitivos do mundo (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). Além disso, 0 pais conta
com um mercado interno bem desenvolvido e cada vez mais estimulado pelo aumento
das vendas de veiculos flex fuel (AMORIM et al., 2011).

A industria brasileira de etanol detém o processo de produgdo mais
economicamente viavel, o que esta relacionado sobretudo a matéria-prima empregada e
a forma de conducdo do processo (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). O desenvolvimento
de novas variedades de cana e de diferentes tecnologias agricolas, bem como o clima
favoravel e a fertilidade do solo brasileiro também sdo fatores que tém determinado o
sucesso do processo de producdo de etanol no Brasil (AMORIM et al., 2011).

Atualmente a maior parte das usinas brasileiras utilizam o sistema descontinuo
alimentado com reciclo de células, conhecido como processo Melle-Boinot,
esquematizado na Figura 2.1. As fermentac6es sdo conduzidas com mostos preparados a
partir do caldo extraido da cana, do melago resultante das fabricas de acucar diluido em
agua ou da mistura de ambos. Ao final do processo, a concentracdo de etanol obtida no
vinho varia entre 7 e 11% (v/v), e 0s niveis de acUcar residual permanecem abaixo de 0,1
% m/v. O caldo fermentado € entdo centrifugado para a separacdo das leveduras, que
passa por um tratamento com solucéo de &cido sulfdrico para a reducéo da contaminacéo,
antes de iniciar um novo ciclo. O vinho delevedurado é entdo enviado para a etapa de
destilacdo para a concentracdo do etanol nos niveis adequados para ser comercializado
seja na forma anidra ou hidratada (AMORIM et al., 2011; SILVA et al., 2015).

Apesar dos maiores investimentos em infraestrutura (dornas com maior volume),
essa forma de conducdo do processo tem apresentado melhores resultados do que o
processo continuo. No processo em batelada alimentada € possivel controlar a vazédo de
alimentacdo do mosto a fim de minimizar a inibicdo das leveduras pelo substrato e
deslocar o metabolismo microbiano para uma determinada via metabolica que resulte na
maior formagé&o do produto de interesse. (SONEGO, 2016). Além disso, com o reciclo da

levedura ocorre um menor consumo de agucar para o crescimento celular, resultando em
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elevados rendimentos em etanol, eliminacdo dos contaminantes pela centrifugacéo e
tratamento acido do creme de levedura e menores tempos de fermentacdo, os quais
contribuem para a obtencdo de maiores produtividades em etanol (SANTOS; BOREM;
CALDAS, 2012; SONEGO, 2016).

Figura 2.1 - Esquema do processo Melle-Boinot.

Acido Agua

Leite de Vinho
leveduras delevedurado

Reciclode
células

Centrifuga

piil

Trocador de calor

Vinho para a destilacdo

Tanque pulmdo

Fonte: Acervo pessoal do autor.

Outra caracteristica da industria de etanol no Brasil é a utilizagdo do bagaco da
cana-de-agucar nas caldeiras para a geragdo de vapor, resultando em um processo de
producdo com balancgo energético positivo e ainda mais sustentavel (BASSO; BASSO;
ROCHA, 2011) . Segundo Lopes et al. (2016) para cada unidade de energia de origem
fossil consumida na producdo de etanol, sdo produzidas 9,3 unidades de energia
renovavel. Parte do bagaco é ainda empregada na cogeracéo de eletricidade, que pode ser
vendida para empresas de energia elétrica quando a demanda de eletricidade € alta e a
oferta pelas hidrelétricas é baixa (WHEALS et al., 1999).

2.2 Fatores que afetam a fermentacéo alcodlica
O desempenho da etapa de fermentacéo alcodlica pode ser afetado pela a¢do de

diferentes fatores, dentre os quais pode-se destacar as altas concentracfes de etanol no
vinho, a concentracdo de substrato, o pH, a temperatura do caldo fermentativo e a
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contaminacéo bacteriana.

2.2.1 Etanol

O acumulo de etanol em niveis toxicos no caldo fermentativo é considerado como
um dos principais fatores de estresse para a levedura. Segundo Aiba; Shoda; Nagatani,
(1968), concentragdes de etanol acima de 40 g.L* sdo capazes de reduzir a velocidade de
crescimento da levedura e de producédo de etanol, resultando, portanto, em menores
produtividades. Quando a concentracdo de etanol no meio alcanca valores proximos a 95
g.L, o crescimento celular das leveduras passa a ser completamente inibido
(MAIORELLA; BLANCH; WILKE, 1983).

O aumento da concentracdo de etanol no meio afeta a fluidez da membrana
plasmatica, resultando na perda do equilibrio i6nico e em mudancas na composicdo da
membrana celular (TEIXEIRA et al., 2009). Altas concentracdes de etanol diminuem a
absorcdo de nutrientes, sendo tambeém observado a desnaturacdo de proteinas (PIPER,
1995). Além disso, a acao estressante do etanol na levedura pode ser potencializada pelo
excesso de acidez e pelas altas temperaturas nas dornas de fermentacdo (AMORIM,
2005).

Com o aumento da concentracdo de etanol no vinho, ocorre a redugdo da
viabilidade das células de levedura. A manutencdo da viabilidade celular é essencial para
processos fermentativos com reciclo celular, uma vez que nesse caso as leveduras
precisam ser reutilizadas diversas vezes ao longo da safra (AMORIM et al., 2011). Por
outro lado, quando se trabalha com alto teor alcodlico no vinho final do processo
fermentativo é possivel reduzir o consumo de vapor na destilacdo, o qual pode chegar até
2,6 kg de vapor/kg de etanol produzido para um teor alcodlico de 8% no vinho final, bem
como reduzir a geracao de vinhaca (RUIZ, 2015).

No Brasil, para cada litro de etanol produzido, em média, sdo gerados 12 L de
vinhaca (Silva et al., 2015). Considerando, por exemplo, a producéo de etanol em 2015
de 34 bilhdes de litros, isso significa a producédo de 408 bilhdes de litros de vinhaga por
ano. Como esse residuo é rico em nutrientes, 0 mesmo tem sido utilizado na fertirrigacéo
da cultura de cana-de-agUcar, economizando milhdes de litros de agua e reduzindo os
custos com fertilizantes quimicos. Além disso, 0 aproveitamento no campo permite a
reciclagem dos nutrientes ao solo (AMORIM et al., 2011). Contudo, o transporte € a

aplicacdo da vinhaga envolvem altos custos e requerem procedimentos cuidadosos para
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evitar contaminacdo das aguas subterraneas e a saturacdo do solo com cations (SILVA,
2014).

2.2.2 Substrato

Elevadas concentracdes de substrato também podem promover a inibicdo da
levedura. O emprego de altas concentragdes de agucar contribui para o aumento da
pressdo osmotica externa, levando a redugdo do crescimento e perda da viabilidade
celular. O mosto, quando alimentado nas dornas a alta vazdo pode gerar um meio
estressante para a levedura, contribuindo para a producdo de mais glicerol e resultando
em menores rendimentos em etanol. Concentracdes de substrato acima de 150 g.L* séo
capazes de produzir efeitos inibitdrios sobre as leveduras (SONEGO, 2016). No entanto,
com o emprego da fermentacdo em batelada alimentada é possivel reduzir o estresse
osmotico produzido pelo substrato, possibilitando, assim, contornar a inibi¢do, uma vez
que numa fermentacdo industrial sob tais condi¢fes a concentracdo maxima de agucar na
dorna normalmente ndo excede 70 g.L! (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011).

2.2.3 pH

O pH é um fator importante na fermentacdo industrial pois atua no controle da
contaminacéo bacteriana, além de influenciar o crescimento da levedura, a velocidade de
fermentacdo e a formacéo de subprodutos (AMORIM; BASSO; ALVES, 1996). O valor
de pH dos mostos industriais geralmente se encontra na faixa de 4,5 a 5,5 (SONEGO,
2016).

No processo de fermentacdo com reutilizacdo da levedura, é realizado um
tratamento com &cido sulfarico em pH de 2,0 a 3,2 durante aproximadamente uma hora a
fim de controlar a contaminag&o microbiana. Fermentagfes conduzidas em meios mais
acidos, embora sejam mais estressantes para a levedura, proporcionam maiores
rendimentos em etanol, uma vez que é possivel restringir o crescimento do fermento, além
de controlar a contaminacio bacteriana (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001; ROMAO,
2011).
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2.2.4 Temperatura

A fermentacdo alcodlica é um processo exotérmico, sendo que a quantidade de
calor liberada é de 697 kJ/kg de glicose consumida (SONEGO, 2016). A medida que se
aumenta a temperatura do caldo, aumenta-se a velocidade de fermentagéo. Por outro lado,
0 aumento da temperatura do meio favorece a contaminacdo bacteriana e aumenta a
sensibilidade da levedura a toxidez do etanol, além de promover maior perda de etanol
por evaporacdo em dornas abertas. Dessa forma, é essencial o controle da temperatura no
processo industrial, a fim de garantir a produtividade desejada e impedir a proliferacédo
dos microrganismos contaminantes (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001). Nas destilarias
brasileiras, o resfriamento das dornas de fermentacdo é realizado em circuito fechado, por
meio de um trocador de calor de placas localizado na parte externa do fermentador
(SONEGO, 2016).

As fermentacGes industriais sdo conduzidas na faixa de temperatura de 33 a 35 °C
(SILVA, 2014). No entanto, a utilizagdo de temperaturas inferiores as utilizadas nos
processos convencionais permite a obtencdo de um vinho com alto teor alcodlico. A
reducdo da temperatura do caldo fermentativo, embora possa diminuir a velocidade das
reacOes bioquimicas envolvidas no processo, aumenta a resisténcia do microrganismo ao
etanol, resultando em um vinho com maior teor alcodlico, e possibilitando, entdo, um
menor consumo de vapor na destilagdo, com geracdo de um menor volume de vinhaga
(VELOSO et al., 2019).

2.2.5 Contaminacao bacteriana

Em funcdo da dimensdo do processo, a fermentacdo industrial ndo é conduzida
em condi¢bes de completa assepsia. A contaminacdo bacteriana, principalmente por
Lactobacillus e Bacillus, estd sempre presente de forma que é impossivel elimina-la
totalmente, sendo necessario apenas o seu controle em niveis adequados para nao
comprometer o rendimento do processo fermentativo (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001).
Em um processo fermentativo considerado sadio, nunca se trabalha com niveis de
contaminacdo superiores a 10° UFC.mL™ (SILVA, 2014).

Durante a fermentacdo, as bactérias contaminantes podem competir com as
leveduras pelo substrato, gerando subprodutos inibidores do crescimento da levedura e

diminuindo o rendimento em etanol. As bactérias lacticas, que sdo as principais
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contaminantes da fermentacéo, produzem &cidos lactico e acético, 0s quais tornam o meio
estressante para as leveduras que passam a produzir menos etanol e mais biomassa
(DARE, 2008). Além disso, esses microrganismos contaminantes promovem aumentos
da acidez, da producéo de biopolimeros (gomas), da floculacao de leveduras e a formacéo
de espuma (SONEGO, 2016).

A floculagdo do fermento usado nas industrias produtoras de etanol é responsavel
pela sedimentacdo das leveduras nos fundos das dornas, o que dificulta a conversao do
acucar em etanol, uma vez que € essencial que as leveduras permanecam suspensas a fim
de facilitar o contato com o substrato para a posterior conversao em etanol. Este fenémeno
pode causar ainda perda de fermento na centrifuga e o consequente gasto com substrato
para a reposicdo celular, resultando num menor rendimento de substrato em etanol
(SONEGO, 2016).

2.3 Modelos cinéticos para a fermentacédo alcodlica

Os modelos cinéticos de crescimento sdo equacbes matematicas que descrevem o
comportamento da velocidade especifica de crescimento celular (p). Eles consideram que
variacfes na concentracdo de um substrato limitante, de um produto ou de células,
influenciam p e, portanto, os modelos ou equagdes sdo funcdes da concentragdo de
substrato (Cs) (BADINO; CRUZ, 2012). O modelo cinético de crescimento mais simples
e popular para descrever o crescimento microbiano é a equacdo de Monod, que considera

a concentragdo de substrato como limitante para o crescimento (GUIDINI, 2013).

CS

—_— 2.1
K +Cq 21)

:u:/'lméx.

onde u é a velocidade especifica de crescimento celular, umax é a velocidade especifica
maxima de crescimento, Ks é a constante de saturagdo de Monod e expressa a afinidade
do microrganismo pelo substrato.

Entretanto, esta equacdo € valida somente para processos que ndo possuem
interferéncias significativas de inibidores, sendo que para a fermentagdo alcodlica o
modelo de Monod s6 pode ser utilizado para baixas concentracdes de etanol e substrato
no meio, pois para altas concentracbes de etanol (Cp) ocorre inibicdo pelo produto
(SILVA, 2014). Além da inibicdo pelo produto, a concentracdo de substrato pode

promover um nivel de estresse sobre 0s microrganismos, caracterizando a inibi¢do pelo
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substrato, fendmeno muito comum em fermentacdes. O comportamento cinéetico de
alguns processos pode também ser explicado pela ocorréncia de inibicdo mista
envolvendo  substrato/produto,  substrato/células,  produto/células ou  até
substrato/produto/células (SONEGO, 2016). Um exemplo caracteristico de inibi¢cdo mista
é a fermentacdo alcoolica em batelada, na qual ocorrem inibi¢cdes no inicio do processo
pelas altas concentragdes iniciais de agucares redutores e na fase final pelo acimulo de
etanol (BADINO; CRUZ, 2012).

A cinética da fermentacdo alcoolica pode ser expressa pelo modelo de Andrews-

Levenspiel (Eq. 2.2), conforme apresentado por Badino e Cruz (2012).

Modelo de Andrews (1968) /Levenspiel (1980):

M= fog Cs X -(1—CCE ] (2.2)
£K5+CS+SJ Emax

IS

onde pmax € a velocidade especifica maxima de crescimento celular (ht), Ks é a constante
de saturagdo (g.L?), Kis é a constante de inibicdo pelo substrato (g.L %), Cenex € a
concentragdo maxima de etanol a partir da qual cessa o crescimento celular (g.L ) en é

uma constante adimensional.

2.4 Fermentacao extrativa

A fermentacdo extrativa pode ser definida como um processo no qual um produto
que exerce algum efeito inibidor sobre as células é continuamente removido do caldo
fermentativo. Com a remogdo do inibidor diretamente do meio é possivel converter
completamente o substrato em um menor tempo, 0 que possibilita ganhos em
produtividade. A producdo de butanol (fermentacdo ABE) e de etanol séo exemplos de
processos nos quais ocorre a inibicao das células pelo proprio produto de interesse. Dentre
as formas de remocdo que podem ser empregadas na fermentacdo extrativa para a
remocao do etanol, destaca-se a extracdo liquido-liquido, o uso de vacuo e o arraste
gasoso (stripping) do etanol pelo CO, (TAYLOR et al., 1998).

No processo de stripping ocorre a transferéncia de massa de um composto volatil
de uma fase liquida para uma fase gasosa injetada dentro de uma coluna separadora

(SILVA, 2014). A eficiéncia de remocéo por arraste gasoso depende da vazédo do gas de
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arraste utilizado e da temperatura da solugdo. O aumento da vazao diminui a espessura da
pelicula liquida ao redor da bolha, reduzindo a resisténcia a transferéncia de massa, o que
permite uma maior remocéo do composto volatil. Além disso, com o aumento da vazéo
de gés ocorre a geracdo de um maior numero de bolhas, resultando em um aumento da
area interfacial, promovendo uma maior transferéncia de massa do produto inibidor da
fase liquida para a corrente gasosa (SILVA et al., 2015). O efeito da temperatura da
solucdo no processo de stripping esta relacionado ao aumento da presséo de vapor, o que
favorece a vaporizacdo dos compostos volateis (SONEGO et al., 2014).

Diversos estudos abordaram o uso da operacao de stripping para a remocao de um
produto potencialmente inibitério ao longo de um processo fermentativo. Taylor et al.
(1998) avaliaram o arraste gasoso de etanol em uma coluna empacotada utilizando ar
como gas de arraste. A fermentacdo foi conduzida por 185 dias em um reator de 30,0 L
operado de forma continua, sendo que o caldo era bombeado para a coluna de stripping e
apos a retirada do etanol retornava para o fermentador. Os resultados mostraram que foi
possivel obter um elevado coeficiente de rendimento em etanol, proximo a 0,50
Qetanol/Qglicose. O efeito inibitorio primério do etanol foi capaz de reduzir drasticamente o
rendimento celular, enquanto a velocidade de consumo de glicose praticamente ndo foi
alterada para concentragdes de etanol de até 65 g/L.

Ezeji; Qureshi; Blaschek (2003) avaliaram a remocdo de butanol por arraste
gasoso na fermentacdo ABE (Acetona-Butanol-Etanol) em um reator de 2,0 L utilizando
nitrogénio (N2) como gas de arraste. Foi possivel observar que a produgdo de ABE no
processo integrado foi 33% superior quando comparada a do processo convencional.
Além disso, o uso da técnica de stripping foi capaz de manter a concentracdo de ABE no
caldo de cultivo abaixo dos niveis toxicos, o0 que promoveu uma reducdo do tempo de
fermentacdo de 60 para 39 h, resultando em um aumento significativo de produtividade.

Sonego et al. (2016) investigaram a producéo de etanol por fermentagéo extrativa
em batelada alimentada com stripping por CO- utilizando diferentes concentracdes de
substrato na alimentacdo, tempos de enchimento e tempos de inicio da operacdo de
stripping de etanol. Os resultados mostraram que o0 uso de um tempo de enchimento de 5
h e o inicio da remocdo de etanol apds 3 h de fermentacdo foram capazes de minimizar
os efeitos inibidores do substrato e do etanol sobre a levedura, o que permitiu a utilizacéo
de uma concentragéo de substrato na alimentac&o de 240 g.L . O consumo total de agucar
ocorreu apds 12 h de fermentagdo, resultando em uma concentracdo total de etanol 33%

maior do que aquela obtida no processo convencional.
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Rodrigues et al. (2018) avaliaram o desempenho da fermentacdo alcodlica
extrativa utilizando o CO. como gas de arraste em reator coluna de bolhas de 2,0 L,
operado de forma continua e com reciclo celular. A estratégia utilizada possibilitou a
alimentacdo do reator com mostos contendo altas concentracdes de sacarose, bem como
permitiu a obtencao de altas conversfes do substrato e produtividades em etanol.

O presente trabalho prop0e a avaliagdo da fermentagédo extrativa com stripping de
etanol por CO. em diferentes modelos de reatores pneumaticos, bem como a insercéo de
eliminadores de névoa nesses biorreatores de forma a se promover uma retirada de etanol
mais eficiente a partir do caldo de cultivo. Nas secfes a seguir sao apresentadas as

descricdes de reatores pneumaticos e de eliminadores de névoa.

2.5 Biorreatores pneumaticos

Os biorreatores pneumaticos constituem uma classe de reatores nao-
convencionais, nos quais a gaseificacdo e agitacdo do meio liquido s&o realizadas atraves
da injecdo de um gés, ar ou oxigénio no caso dos Bioprocessos aerébios (BADINO et al.,
2016). Esses biorreatores apresentam grande potencial de aplicacdo em processos
bioquimicos devido ao seu baixo custo de construcdo e operacdo e baixo consumo de
energia quando comparados aos biorreatores convencionais de tanque agitado
(ABDULMOHSIN; ABID; AL-DAHHAN, 2011; CERRI et al., 2008).

Nos reatores convencionais, a agitacdo mecanica ¢ promovida por meio de
impelidores acoplados a um eixo movimentado por um motor. Entretanto, nos reatores
pneumaticos, como a gaseificacdo e agitacdo sdo realizadas de maneira conjunta, ha uma
reducdo significativa no consumo de energia. Uma outra vantagem associada ao uso dos
reatores pneumaticos esta relacionada a auséncia de impelidores, o que contribui para que
0 escoamento seja mais organizado em comparagdo aos reatores convencionais, € Como
resultado os campos de cisalhamento no interior desses equipamentos sao distribuidos de
maneira uniforme, afetando de forma menos acentuada as células mais sensiveis ao
cisalhamento. Além disso, uma vez que ndo existem partes moveis no interior desses, a
chance de contaminacdo do processo € menor em relagdo ao reator convencional,
proporcionando menores gastos com limpeza e esterilizagdo do equipamento (BADINO
et al., 2016).

Os biorreatores pneumaticos tém sido utilizados em diversos processos, incluindo

o cultivo de células animais, tratamento de efluentes, e em cultivos aerdbios, tais como a
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producdo de enzimas, antibioticos e outros produtos biotecnolégicos (CHISTI, 1989).
Outra aplicacéo envolve o uso de um gés inerte para a remogdo de um composto que se
encontra na fase liquida, como no caso da fermentag&o alcodlica extrativa, na qual parte
do etanol presente no caldo de cultivo é extraida pelo borbulhamento do CO2, como gas
de arraste, resultando, dessa forma, em menores niveis de inibicdo do etanol sobre a

levedura, e consequentemente, em maiores produtividades (BADINO et al., 2016).

2.5.1 Modelos de biorreatores pneumaticos

Os biorreatores pneumaticos sdo divididos em duas classes basicas, sendo que a
primeira é composta apenas pelo biorreator tipo coluna de bolhas, e a segunda inclui
diferentes modelos de reatores de circulacdo, os quais sdo conhecidos também como
airlift (MENDES, 2016).

2.5.1.1 Biorreatores coluna de bolhas

Os biorreatores coluna de bolhas sdo amplamente utilizados em diversas
aplicacdes industriais, incluindo processos quimicos, bioquimicos, petroguimicos,
ambientais e metallrgicos (ABDULMOHSIN; ABID; AL-DAHHAN, 2011). A
importancia industrial desses reatores esta relacionada principalmente a sua simplicidade
de construcdo e operacdo (DOS SANTQOS, 2005).

Conforme pode ser observado na Fig. 2.2, os reatores coluna de bolhas
correspondem a uma dorna cilindrica, na qual um certo gas ou uma mistura de gases sao
injetados através de um aspersor localizado na base do reator. Assim, a agitacdo e
homogeneizacdo do meio reacional sdo promovidas somente pelo borbulhamento do gas,
que em funcédo da sua menor densidade, sobe através da coluna e desloca o liquido, o que
resulta em movimentos que irdo promover a mistura gas-liquido (BADINO et al., 2016;
BASHEER; SUBRAMANIAM, 2012).
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Figura 2.2 - Reator pneumatico coluna de bolhas.

Fonte: Acervo pessoal do autor.

Segundo Santos (2005), os reatores coluna de bolhas apresentam um escoamento
ascendente na regido central e descendente em locais préximos a parede. Além disso, é
possivel distinguir dois regimes de escoamento: o regime homogéneo e heterogéneo. O
regime homogéneo é caracterizado por baixas velocidades superficiais do gas e bolhas
com diametro uniforme. Com o aumento da velocidade do gas, ocorre a coalescéncia e
posteriormente a quebra das bolhas, sendo possivel obter uma diversidade de tamanhos,
0 que caracteriza o regime heterogéneo (KANTARCI; BORAK; ULGEN, 2005).

Diversos estudos tém sido conduzidos utilizando biorreatores coluna de bolhas
para a producéo de diferentes bioprodutos de interesse. Ghoddosi et al. (2019) avaliaram
a producdo de polihidroxibutirato (PHB) empregando alta densidade celular e uma
mistura de glicose, acetato, etanol e metanol em biorreator colunas de bolhas operado
com ar e gas natural. Rasoulnia; Mousavi (2016) investigaram a producdo de acidos
organicos, incluindo acidos oxalico, gluconico, citrico e malico, a partir de Aspergillus
niger sob diferentes condicOes operacionais e concentracdes de sacarose em reator coluna
de bolhas com volume util de 1,0 L. Libardi et al. (2019) estudaram a producdo de
celulases por Trichoderma harzianum utilizando efluentes domésticos como meio de
cultura alternativo em reatores coluna de bolhas, de leito empacotado e de tanque agitado,
sendo que a maxima atividade da celulase e produtividade foram obtidas para o cultivo

realizado em biorreator coluna de bolhas.
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2.5.1.2 Biorreatores airlift

Os biorreatores pneumaticos airlift sdo caracterizados pela movimentacdo do
fluido em um circuito definido por canais construidos especialmente para este propdsito.
Na verdade, todas as propriedades dos reatores airlift estdo relacionadas e sdo uma
consequéncia dessa circulagdo ciclica e das caracteristicas do escoamento em cada uma
das sec¢des do reator (MERCHUK; SIEGEL, 1988).

Os reatores airlift possuem quatro regides distintas de escoamento, denominadas:
regido de subida ou riser, regido de descida ou downcomer, base (bottom) e topo do reator
ou separador gas-liquido. O escoamento em reatores airlift inicia-se com a aspersao do
gés na base do reator. Em seguida, devido a reducéo da densidade do meio pela presenca
de grande quantidade de gas, a dispersdo gas-liquido exibe um movimento ascendente na
regido de subida. Uma vez atingido o separador gas-liquido que conecta as regides riser
e downcomer, parte do gés retido na fase liquida se desprende e a dispersao é conduzida
a um escoamento descendente na regido de descida. Apds esse processo, a dispersdo
retorna a base do reator, e o circuito se reinicia (MENDES, 2016). As duas zonas de
escoamento dos reatores de circulacdo apresentam pressdes distintas, e, portanto,
retencdes gasosas diferentes. Esta diferenca funciona como uma forga motriz para a
circulacdo do liquido (LUO; AL-DAHHAN, 2010; MERCHUK; GLUZ, 2002). Assim,
qguanto maior for a diferenca entre as retencGes gasosas nas se¢des de subida e descida,
maior sera a velocidade de circulacdo do fluido (MENDES, 2016).

Do ponto de vista operacional, reatores airlift se diferenciam de reatores coluna de
bolhas pela existéncia de regides com padrbes de escoamento distintos, 0s quais promovem
a circulacdo do liquido em um circuito fechado (MENDES, 2016). Consequentemente, a
velocidade do liquido € muito maior em reatores airlift, o que contribui para uma
transferéncia de massa e calor mais eficaz e uma melhor mistura da fase liquida em
comparacdo com o0s reatores coluna de bolha (KAWASE; MOO-YOUNG, 1990;
MERCHUK; GLUZ, 2002; SIEGEL; ROBINSON, 1992).

Os biorreatores airlift podem ser classificados em duas categorias: reatores airlift
de circulagéo interna e reatores airlift de circulacéo externa (CHISTI, 1989). Nos reatores
airlift de circulagdo interna as regides de subida e descida encontram-se no mesmo
compartimento, sendo separadas por meio de um anteparo. Quando se utiliza um tubo ou
cilindro como anteparo, o reator € denominado airlift de cilindros concéntricos (Fig.

2.3a). Por outro lado, quando uma placa é empregada para as separar as zonas regides de
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escoamento, o biorreator é chamado de airlift split-cylinder (Fig. 2.3b) (MENDES, 2016).

Os reatores airlift de circulagdo externa apresentam as regides de subida e descida
em compartimentos diferentes, os quais séo conectados por se¢fes horizontais tanto no
topo como na base. Além disso, essa classe de biorreatores € caracterizada por altas
velocidades do liquido na regido de subida, o que resulta em uma menor retencéo gasosa
nesta zona e, consequentemente, em uma menor transferéncia de oxigénio em

comparacdo com os airlift de circulacéo interna (BADINO et al., 2016).

Figura 2.3 - Exemplos de reatores pneumaticos de circulacdo: a) Reator airlift de
circulagdo interna do tipo cilindros concéntricos, b) Reator airlift de circulagéo interna
do tipo split-cylinder.
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Fonte: Acervo pessoal do autor.

Os biorreatores airlift de circulacdo interna tém-se apresentado como uma
excelente alternativa aos biorreatores convencionais de tanque agitado e aerado e coluna
de bolhas, uma vez que sdo capazes de proporcionar elevada area interfacial e altos
coeficientes de transferéncia de massa, além de apresentar baixo consumo energia
(ESPERANCA, 2018; FURIGO, 1986).

O uso de reatores airlift tem sido investigado em diferentes processos, incluindo
cultivos aerdbios, tratamentos de efluentes e outras operacdes similares. A simplicidade

de projeto e construcdo, padrbes de escoamento bem definidos, a excelente capacidade
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de mistura e a possibilidade de operacdo asséptica prolongada constituem importantes
vantagens dos airlift para aplicacdo em processos fermentativos (CHISTI, 1989).

Cerri e Badino (2012) avaliaram a producdo de &cido clavulanico por
Streptomyces clavuligerus e verificaram que o reator airlift apresentou alta capacidade de
transferéncia de oxigénio quando comparado ao reator convencional aerado e agitado. Os
resultados mostraram ainda que altas velocidades de cisalhamento aumentaram a
producdo de &cido clavulanico em ambos os tipos de biorreatores. Para a mesma condicdo
de transferéncia de oxigénio, a velocidade de cisalhamento média e consequentemente a
producdo de &cido clavulanico foi maior no biorreator airlift em comparagdo com o reator
de tanque agitado.

Ramos (2014) desenvolveu o projeto, a montagem e a instrumentacdo de um
reator airlift de tubos concéntricos para aplicacdo na separacdo de etanol a partir de uma
solucdo alcoodlica através do arraste com dioxido de carbono. Os resultados obtidos
indicaram que o coeficiente volumetrico de transferéncia de massa esta relacionado a
concentracdo de etanol no meio, ao volume da solugdo presente na coluna, a velocidade
superficial de gas e a temperatura, sendo esta ultima a variavel de maior influéncia entre

as consideradas.

2.5.1.3 Parametros de desempenho de reatores pneumaticos

A seguir serdo apresentadas algumas variaveis relacionadas com o projeto e

desempenho de reatores pneumaticos, relevantes para o presente estudo.

¢ Retencdo gasosa (g)

A retencdo gasosa (¢) ¢ um parametro essencial na caracterizagdo da
hidrodindmica dos reatores pneumaticos e pode ser definida como a fragcdo volumétrica
de géas presente numa dispersdo gas-liquido (MENDES, 2016). Para reatores com area de
secdo transversal constante a retencdo gasosa pode ser determinada matematicamente
pela Equacédo 2.3, onde hp ¢ a altura da dispersdo gas-liquido e h. é a altura de liquido

com o sistema néo gaseificado (CHISTI, 1989):

c= hp —h, (2.3)
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A determinacdo desse parametro hidrodindmico é importante para o projeto e
operacdo de um reator multifasico, como é o caso do sistema em questdo (CHISTI; MOO-
YOUNG, 1988). Quando se conhece a maxima retencdo gasosa numa determinada faixa

de operacédo é possivel determinar o volume total do reator.

e Diametro da bolha (dg)

O didmetro da bolha é um pardmetro importante para o entendimento dos
fendmenos de transferéncia de massa, uma vez que juntamente com a retencdo gasosa,
determina a area interfacial disponivel para a transferéncia de massa G-L. Em um sistema
gas-liqguido o mecanismo de formacdo da bolha esta relacionado as condicdes
operacionais (vazao de gas, temperatura e pressao), a geometria do aspersor, diametro do
orificio de saida do gas e as propriedades fisicas do fluido de trabalho, incluindo
viscosidade, propriedades reoldgicas, tensdo superficial e polaridade (MENDES, 2016).

Diversos trabalhos estudaram a influéncia do didmetro das bolhas na transferéncia
de massa da fase gasosa para a fase liquida. A maior parte dos estudos utilizou 0 método
fotogréfico para determinar experimentalmente o didmetro das bolhas. Tung et al. (1998)
estudou o comportamento hidrodindmico do didmetro da bolha em reator coluna de
bolhas e em um reator airlift de escala piloto composto por quatro cilindros concéntricos
e quatro aspersores numa mesma base. Os autores verificaram que a velocidade
superficial do gas ndo apresentou um efeito significativo sobre o tamanho da bolha, mas
sim sobre nimero de bolhas geradas. Além disso, o reator airlift proporcionou a obtencédo
de maiores coeficientes volumétricos de transferéncia de massa em comparacdo com o
reator coluna de bolhas.

Mendes (2016) avaliou o didmetro médio das bolhas de ar em agua e solugdes de
glicerol em reatores coluna de bolhas e airlift nas escalas de 5,0 e 10,0 L. Os resultados
mostraram que o diametro de bolha em &gua apresentou um comportamento crescente
com a vazdo especifica de ar, enquanto para a solucdes de glicerol foi observado o oposto.
Com relacdo ao modelo de reator, os valores do diametro de bolha foram maiores em
reatores airlift. Além disso, quando se considerou a escala, foi observado que para a agua
os valores do didmetro de bolha foram maiores para o reator de 10,0 L em 73% dos
tratamentos. Com glicerol, somente 44% dos dados apresentaram esse comportamento.

Feng et al. (2019) estudaram a hidrodinamica das bolhas em um contactor G-L

sob altas temperaturas e pressdes utilizando diferentes gases e liquidos. Foi possivel
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observar que o aumento da velocidade superficial do gas promoveu um aumento do
didmetro médio da bolha em fungdo da maior coalescéncia. As caracteristicas das bolhas
ndo foram influenciadas significativamente pelo tipo de gas, mas sim pela composicao da

fase liquida.
e Area interfacial de transferéncia de massa (a)

A eficiéncia da transferéncia de massa é geralmente determinada em reatores gas-
liquido através do coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (k.a). No entanto,
para um melhor entendimento dos fendmenos envolvidos no processo € muitas vezes
necessario a separacdo dos termos que compde o k.a, no caso o coeficiente convectivo
(ko) e a area interfacial de transferéncia de massa (a).

Conforme descrito anteriormente, a area interfacial de transferéncia de massa (a)
depende da reteng¢do gasosa (¢) e do diametro da bolha (dg), e pode ser descrita pela
Equagéo 2.4 (CALDERBANK, 1958).

qo_ 0 (2.4)
dg-(1-¢)

Através da determinacdo da area de interfacial de transferéncia de massa é

possivel identificar qual termo controla o processo de transferéncia de massa (k. ou a), 0

que pode auxiliar no projeto do reator e na defini¢do das condicdes operacionais.
2.6 Arraste mecanico

O arraste mecanico é um fendmeno caracteristico de sistemas nos quais liquidos
e gases encontram-se em movimento relativo, sendo comum em processos quimicos que
envolvem aeracéo, ebulicdo, evaporacéo e destilacdo (ZHANG; CHEN; ZHOU, 2012).
Quando as bolhas de um gés injetado na base de uma coluna de liquido alcangam a
superficie livre, o filme liquido existente ao redor dessas bolhas acaba se rompendo,
resultando na formacdo de goticulas que podem ser arrastadas pela fase gasosa
ascendente. Algumas dessas goticulas podem retornar a superficie liquida devido a agédo
da gravidade e outras acabam sendo carregadas pela corrente gasosa até a saida da coluna,

0 que pode em alguns casos comprometer a funcionalidade de equipamentos a jusante e
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reduzir a eficiéncia de separacdo em evaporadores e em colunas de destilacdo ou absorcao
(BAGUL et al., 2013).

Diversos trabalhos reportados na literatura avaliaram o arraste mecanico em
diferentes condigcdes operacionais e observaram que a ocorréncia desse fendmeno
depende principalmente da vazao de gas e da altura entre a superficie do liquido e a saida
do equipamento (GARNER; ELLIS; LACEY, 1954; GUNTHER; WALCHLI; VON
ROHR, 2003; NEWITT; DOMBROWSKI; KNELMAN, 1954; STERMAN, 1958).
Segundo Bagul et al. (2002), o arraste das goticulas formadas na superficie do liquido
depende também do tamanho e da velocidade dessas goticulas, da natureza das forcas
atuando nas goticulas que se movem em relacdo a fase gasosa e das propriedades da fase
liquida, o que inclui tensdo superficial, viscosidade e densidade.

Newitt, Dombrowski & Knelman (1954) conduziram estudos experimentais sobre
0 mecanismo de formacao das goticulas utilizando &gua como fase liquida e ar como fase
gasosa. O arraste mecénico foi determinado em diferentes alturas acima da superficie
livre, sendo possivel verificar a formacao de duas classes distintas de goticulas: as film
drops e as jet drops. As primeiras correspondem aos minusculos fragmentos formados a
partir da ruptura do filme liquido existente ao redor da parte da bolha projetada sobre a
superficie. J& as jet drops sdo goticulas maiores lancadas por uma coluna de &gua
microscopica (jato) que se eleva para fora do centro da cavidade deixada apds a ruptura
da bolha de ar na interface. Essa elevacdo da coluna de dgua ocorre porque a energia
liberada ap6s o colapso da bolha é convertida em energia cinética (GONCALVES, 2014).

Garner, Ellis & Lacey (1954) determinaram a distribuicdo de tamanho das
goticulas dentro de um aparato evaporador para diferentes velocidades da fase vapor.
Além disso, esses autores mediram a quantidade de liquido arrastada para fora do
equipamento e investigaram o efeito do tamanho da bolha na producdo de varios
tamanhos de goticulas. Os resultados mostraram que 95% das goticulas eram menores
que 20 um, sugerindo que houve maior formacdo de goticulas menores. No entanto, a
massa de liquido arrastado aumentou com o aumento do diametro das goticulas, sendo
que as goticulas com didmetros maiores que 100 um contribuiram de maneira mais
significativa para o aumento da quantidade de liquido carregado para fora do
equipamento. Foi observado ainda que as goticulas maiores estavam mais proximas a
superficie de separacdo e, portanto, o arraste foi maior nessa regido. Acima da superficie,
préximo a saida do equipamento, o arraste mecanico foi menor uma vez que o tamanho

médio das goticulas diminuiu.
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Com relacdo ao efeito do tamanho da bolha na formacdo das goticulas, Garner,
Ellis & Lacey (1954) observaram dois comportamentos distintos. Para bolhas com
didmetro de até 5 mm, houve um aumento do didmetro médio das goticulas produzidas
com o aumento do diametro da bolha. No entanto, para bolhas maiores que 5 mm, o
diametro médio das goticulas diminuiu consideravelmente (abaixo de 25 um),
predominando entdo a formacdo das film drops através da fragmentac&o do filme liquido.

Sterman (1958) avaliou a remocéo de goticulas de agua (jet drops e film drops)
por arraste mecanico a partir de uma coluna de liquido, utilizando uma pressédo de 185
atm e diferentes vazdes de gas, sendo que para cada condicdo operacional observou-se
uma altura da interface de separacao distinta. Os resultamos mostraram que em baixas
vazdes de gas, as jet drops acabam retornando a coluna de liquido devido a acdo da
gravidade, enquanto as film drops sdo carregadas pela corrente gasosa até a saida do
equipamento. Dessa forma, a quantidade de liquido removido é pequena, uma vez que
nessa condicdo o arraste mecanico é composto majoritariamente por goticulas menores.
O aumento da vazdo de gas promoveu uma expansdo da mistura gas-liquido e
consequentemente, um aumento da altura da interface de separacéo, reduzindo o espaco
de vapor no headspace da coluna. Nesse caso, as jet drops também sdo capazes de
alcancar a saida da coluna e acabam sendo removidas do sistema, resultando em um
aumento quantitativo do arraste mecanico. Em altas vazdes de gas, a altura do espaco de
vapor diminui significativamente e a interface de separacdo encontra-se muito proxima
da saida da coluna, resultando em um aumento consideravel do arraste mecénico, com as
film drops e jet drops sendo carregadas para fora do equipamento pela corrente gasosa.

Gunther, Waélchli & Von Rohr (2003) conduziram experimentos relacionados a
producdo de goticulas em um sistema composto por agua e ar, utilizando bolhas simples
e multiplas com didmetro médio de 3,0 mm, determinado experimentalmente pelo método
fotogréfico. Foi observado que o numero de goticulas produzidas pela desintegracao do
filme liquido apds o colapso da bolha é maior do que o nimero de goticulas geradas
através do jato liquido formado pelo retorno das correntes de liquido a cavidade restante.
Além disso, as jet drops produzidas a partir de bolhas simples foram maiores do que
aquelas geradas a partir de bolhas multiplas. Com o aumento da vazdo de gas houve a
formagéo de bolhas maiores devido a coalescéncia das bolhas originais, o que caracteriza
o regime de bolhas multiplas. Nesse casso, houve um aumento na produgdo das film

drops, acompanhado de uma diminuigdo no numero de jet drops geradas.
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No processo de stripping de etanol por COz, objeto de estudo do presente trabalho,
quando as bolhas de gas atingem a superficie de liquido, ocorre a formacao de goticulas
que sdo carregadas pela fase gasosa ascendente até a saida do reator, caracterizando a
ocorréncia do fendbmeno de arraste mecanico. Nesse caso, a remocdo da fase liquida
através desse mecanismo resulta na diluicdo em etanol da corrente de saida, uma vez que
as goticulas de liquido arrastadas apresentam a mesma composi¢do da solugdo que lhe
deu origem. Conforme relatado por Bagul et al. (2013), o arraste mecéanico pode ser
reduzido através do uso de equipamentos como eliminadores de névoa. No entanto, é
importante compreender os fatores que controlam o fendbmeno de arraste das goticulas a
fim de se selecionar o dispositivo mais adequado. A seguir sera descrito o principio de

funcionamento dos eliminadores de névoa.

2.7 Eliminadores de névoa

Os eliminadores de névoa sdo dispositivos projetados para promover a separacao
das goticulas arrastadas pela corrente gasosa em movimento. Eles possuem ampla
aplicacdo em todos os tipos de processos nos quais existe contato entre uma fase liquida
e uma fase gasosa, com a ocorréncia, portanto, do fenébmeno de arraste mecanico. Esses
anteparos funcionam como um obstaculo para a fase liquida, mas ndo impedem o
escoamento da fase gasosa, que ao passar ao redor dos fios da malha que compdem o
eliminador de névoa, tem suas linhas de escoamento desviadas (EL-DESSOUKY et al.,
2000).

O controle do arraste mecanico atraves dos eliminadores de névoa pode ser
realizado de forma eficiente em diversos processos quimicos, tais como na recuperacao
de sacarose arrastada pela corrente de vapor na concentracdo do caldo de cana de agucar,
em plantas de dessalinizacdo térmica para a remocéo das goticulas antes da condensacéo
do vapor e em usinas termoelétricas movidas a carvao para dessulfurizacdo umida dos
gases de combustdo (BRUNAZZI; PAGLIANTI, 1998; XU; YANG; ZHANG, 2017). Os
eliminadores de névoa podem ser fabricados a partir de uma ampla variedade de
materiais, incluindo aco inoxidavel, niquel, aluminio, cobre, aco carbono, polietileno e
fluoropolimero, o que acaba possibilitando a sua utilizagdo em ambientes corrosivos
(COKER, 2007).

O principal mecanismo de separacéo das goticulas que ocorre nos eliminadores

de névoa é chamado de impacto inercial (Figura 2.4). A corrente de gas ascendente bem
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como as goticulas mais leves sdo capazes de se mover livremente através da malha ou da
aleta do dispositivo. Por outro lado, a inércia das goticulas maiores permite que elas
permanecam em sua trajetoria de escoamento, e acabem atingindo a superficie do
eliminador de névoa, onde sdo capturadas. Em seguida, ocorre o fenbmeno de
coalescéncia dessas goticulas, formando gotas maiores que, devido a acdo da gravidade,
sdo drenadas de volta para a solugédo (AL-DUGHAITHER; IBRAHIM; AL-MASRY,
2010). A tensdo superficial é a forca que mantem as goticulas aderidas aos fios da malha
que compdem o eliminador de névoa. O desprendimento dessas goticulas ocorre quando
elas se tornam grandes o suficiente de forma que a for¢a da gravidade atuando seja capaz
de superar tanto a forca de tenséo superficial quanto a forca de arrasto (KAZI et al., 2020).
No projeto de um eliminador de névoa deve-se levar em consideracdo que
caracteristicas como alta eficiéncia de remocao, baixa perda de carga e vida util longa do
separador, podem ser alcancadas individualmente, mas ndo simultaneamente. Dessa
forma, para se obter o melhor desempenho em uma determinada aplicacdo é geralmente
necessario selecionar e projetar o eliminador de forma a se obter um equilibrio entre essas
caracteristicas (WENTEN; CHANDRANEGARA, 2016).

Figura 2.4 - Mecanismo de separacdo nos eliminadores de névoa de malha
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Fonte: Acervo pessoal do autor.
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Dentre as classes existentes de eliminadores de névoa, destacam-se 0s
eliminadores de malha (wire mesh) e o de aletas (vane-pack), sendo que a principal
diferenca entre eles ¢é a faixa de didmetro que cada um pode coletar de forma eficiente. O
eliminador de aletas € projetado para coletar goticulas maiores que o eliminador de
malhas. No entanto, € possivel utilizar os dois tipos de separadores em serie, empregando
0 de aletas para capturar as goticulas maiores e o de malha para coletar as menores
(FONTE et al., 2009).

Os eliminadores de malha (Figura 2.5) consistem em uma manta porosa de fios
entrelacados utilizados para reter as goticulas de liquido carregadas pela corrente gasosa.
Essa classe de eliminadores de névoa é capaz de promover de forma eficiente a separacao
de goticulas com diametros entre 3-10 um. Além disso, sdo de fécil instalacdo e
apresentam alta eficiéncia com baixa perda de carga. J& os eliminadores de aletas (vane-
pack) (Figura 2.6) permitem a separacdo de goticulas com diametros na faixa de 10-40
um e apresentam um bom desempenho em altas vaz@es de gas, condi¢do na qual tem-se
uma grande quantidade de liquido arrastada (WENTEN; CHANDRANEGARA, 2016).

Figura 2.5 - Eliminador de névoa de malha.

Fonte: Jaeger (2019).

Para um certo didmetro de goticula o desempenho de um eliminador de malha
depende principalmente do material de construcdo do dispositivo, do didmetro dos fios
que compdem a malha, da espessura da manta porosa e da velocidade do gas. Quanto
menor o tamanho do didmetro do fio, maior é a eficiéncia de remocdo das goticulas
pequenas. Com relacdo a espessura do eliminador, quanto maior o nimero de camadas
adicionais da malha de fios, maior serd a chance das goticulas arrastadas se chocarem

com os fios e ficarem aderidas a sua superficie, resultando em uma maior eficiéncia de
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separacdo. O aumento da vazao de gas forca a coliséo das goticulas arrastadas com os fios
da malha. Por outro lado, em baixas vazdes de gés, as goticulas sdo mais propensas a
desviar as suas linhas de escoamento, contornando os fios do eliminador de névoa
juntamente com a corrente gasosa e reduzindo, portanto, a eficiéncia de separacao
(POPPELE, 1958).

Figura 2.6 - Eliminador de névoa de aletas.

Fonte: Amacs (2019).

Os eliminadores de aleta forcam o escoamento de gas a ser laminar entre as placas
paralelas que se apresentam dispostas de forma que haja mudancas de direcdo do
escoamento. As mudancas de direcdo combinadas com a inércia das goticulas de liquido
arrastadas promovem a colisdo dessas gotas na superficie das placas. Quando a
quantidade de liquido € suficientemente grande ocorre a formacdo de um filme que acaba
sendo drenado de volta para a solucdo pela acdo da gravidade (NARIMANI;
SHAHHOSEINI, 2011; WENTEN; CHANDRANEGARA, 2016).

No presente estudo, os eliminadores de névoa foram avaliados em relago a sua
capacidade de reduzir o arraste mecanico, como também como dispositivos de contato,
capazes de criar novas interfaces para o transporte de massa, possibilitando um arraste
termodinamico mais eficiente. Assim, o processo de remocdo de etanol pode ser
intensificado fora da coluna de liquido, através do contato da fase gasosa ascendente seja
com o filme liquido retido na superficie do eliminador de névoa ou com as goticulas que

séo drenadas de volta para a solucéo.
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2.8 Equilibrio liquido-vapor

Segundo os critérios de equilibrio de Gibbs, em um sistema multifasico e
multicomponente em equilibrio, a temperatura (T) e presséo (P) sdo uniformes em todo o
sistema e o potencial quimico () de cada componente é igual em todas as fases
(CALLEN, 1985; TESTER; MODELL, 1996). Para um sistema no qual uma fase liquida
encontra-se em equilibrio com uma fase vapor, esses critérios podem ser representados

pelas seguintes equacoes:

T-=T=T (2.5)
P-=P'=pP (2.6)
luiL:yiV ) | = 1, N (27)

onde i € o potencial quimico, N ¢ o nimero de componentes, “L” e “V” representam as

[13%2]
1

fases liquida e vapor e o subscrito “i” representa o componente i.

Dessa forma, quando duas fases estdo em equilibrio ndo ha transferéncias de
massa e energia entre elas, sendo importante ressaltar que o potencial quimico do
componente i em cada fase esta relacionado a troca de massa, uma vez que a for¢ca motriz
para a transferéncia do componente i de uma fase para a outra ¢ a diferenga entre pi em
cada fase.

Para descrever o problema no equilibrio é necessario entdo relacionar pj com T, P
e a composicao das fases do sistema (xi e yi), onde x; € a fracdo molar do componente i
na fase liquida e yi é a fracdo molar do componente i na fase gasosa. Entretanto, em
calculos envolvendo equilibrio, normalmente utiliza-se outra grandeza, denominada
fugacidade (fi), ao invés de utilizar o potencial quimico (TESTER; MODELL, 1996).

Nesse caso, por analogia com a Equacéo 2.7, pode-se definir a seguinte expresséo:
fr=f",i=1N (2.8)
A fugacidade pode ser relacionada com T, P e a composicao das fases através da

utiliza¢ao de outra propriedade, chamada de coeficiente de fugacidade (¢), 0 qual pode

ser definida pela seguinte equacao:
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o fia
¢’ = y P

(2.9)

onde i representa 0 componente, o pode representar a fase liquida ou a fase vapor, sendo
que yi pode ser substituido por x; quando se tratar da fase liquida.

Para um gés ideal, ou uma mistura de gases ideais, @ = 1. Ja para gases reais, 0
coeficiente de fugacidade deve ser calculado através de alguma Equacdo de Estado
(PVT).

Substituindo a Equacédo 2.9 na Equacéo 2.8, tem-se:

% =@Y, (2.10)

Assim, o calculo do equilibrio depende da resolucdo da Equagéo 2.10, sendo essa
abordagem conhecida como método @-¢ (“fi-fi”). No entanto, para o célculo de ¢@" é
necessario encontrar uma Equacdo PVT que represente bem a mistura desde a pressao
zero até a fase liquida, ou seja, deve ser integrada desde um estado de gés ideal, passando
pelo vapor saturado, transicdo de fases até liquido saturado a temperatura do sistema. No

entanto, poucas equacdes sdo precisas em toda esta faixa.

Outra abordagem, mais comum, para se obter ¢ depende da definicdo de outra

grandeza: coeficiente de atividade (y), dado pela Equagado 2.11.

y=— (2.11)

onde fi° é a fugacidade de referéncia.

O estado de referéncia é definido por: T° = T do sistema; P° = P do sistema, ou P°
= P fixa (normalmente 0 ou 1 atm) ou P° = P (pressdo de saturacdo de i puro a T do
sistema); xi = 1 (componente i puro) ou xi — 0 (componente i a diluicdo infinita). Se todos
0s componentes forem condensaveis, ou seja, existirem em estado condensado (liquido,
no caso) nas proximidades do estado de referéncia, a referéncia sera a solugéo ideal de
Lewis-Randall e fi° é igual a fugacidade de i puro (convencédo simétrica). Entretanto, se
algum dos componentes for incondensavel (T de saturacdo muito menor que T do
sistema), entdo a referéncia serd a solucéo ideal de Henry e i é igual & constante de Henry

do componente incondensavel a dilui¢do infinita no outro componente.
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Se a referéncia for a solucédo de Lewis-Randall, T e P do sistema, a fugacidade de
referéncia pode ser calculada a partir da Equacgéo 2.12, baseada na presséo de saturacao

para 0 componente i puro.

fio — Rsat 'ﬂsat (FC) (212)

onde ¢i** é o coeficiente de fugacidade do componente i no estado de vapor saturado.
O fator de correcdo de Poynting (FC) é empregado para corre¢do do efeito da
pressdo na fugacidade, sendo considerado igual a 1 para pressdes baixas e moderadas.
Dessa forma, o equilibrio pode ser calculado através da Equacao 2.13. Nesse caso,
vi depende de T, P e xi, sendo que o efeito de P pode ser desprezado quando se trata de

um liquido incompressivel e utiliza-se baixas presséo de trabalho:

Y- @ -P=X -7 o P (2.13)

Quando a referéncia é a solucdo de Henry, a fugacidade de referéncia pode ser
determinada pela Equacédo 2.14, sendo que o equilibrio pode ser descrito pela Equacéo
2.15:

fO_H. (2.14)

y,-@'-P=x-H, -5 -(FC) (2.15)

onde yi" é o coeficiente de atividade do componente i a diluicdo infinita, o qual é
normalmente considerado igual a 1.

Para a referéncia da solucdo de Lewis-Randall, supondo que a fase vapor é ideal
(¢i¥ = 1) e que 0 componente i puro no estado de vapor saturado se comporta como gas
ideal (¢i** = 1), a Equacéo 2.13 pode ser simplificada para Equacéo 2.16, conhecida como
Lei de Raoult modificada (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

Yi-P=X-7-R® (2.16)

Para a referéncia da solucdo de Henry, utilizada para componentes

incondensaveis, considerando que a fase vapor € ideal (@i’ = 1), que 0 componente i
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apresenta baixa solubilidade (yi = 1) e, desprezando o efeito da pressdo (pressdes baixas,

FC =1), a Equacdo 2.15 pode ser simplificada para a Equagéo 2.17, descrita a seguir:

y,-P=x-H, (2.17)

Conforme descrito anteriormente, a influéncia de P sobre yi ndo € significativa, ja
que a compressibilidade da fase liquida pode ser desprezada e, consequentemente, 0
coeficiente de atividade € funcdo apenas da temperatura do sistema e da composicao da
fase liquida.

Conforme descrito por Smith; Van Ness; Abbott, (2007), o coeficiente de
atividade é funcdo do excesso da energia livre de Gibbs (Gg), o qual corresponde a
diferenga entre a energia livre de Gibbs da mistura e energia livre de Gibbs que a mistura
teria se fosse ideal. Dessa forma, yi pode ser obtido a partir de modelos para o excesso de
energia livre de Gibbs da fase liquida da mistura, Ge (T, xi). Os modelos de Margules,
Van Laar, Wilson, NRTL e UNIQUAC se baseiam nessa abordagem e sdo compostos por
parametros binarios obtidos a partir de dados experimentais. Existem ainda modelos que
se baseiam em contribui¢cbes de grupo, que tem como principal exemplo o modelo
UNIFAC. Nesse caso, a molécula de cada componente é construida a partir de grupos
funcionais tabelados, 0s quais possuem parametros caracteristicos, sendo que uma regra
combinatéria permite obter os pardmetros binarios dos coeficientes de atividade de cada

par de componentes.
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Capitulo 3 : Estudo da hidrodinamica e da transferéncia de massa envolvidas no
processo de stripping de etanol por CO2 em diferentes modelos de reatores

pneumaticos

3.1 Introducéo

O processo de remocéo de etanol por stripping com CO> foi avaliado em diversos
trabalhos utilizando uma solucéo hidroalcoolica como fase liquida, bem como diferentes
condicdes de temperatura, concentracdo inicial de etanol na solucéo e vazao especifica de
gés, sendo que o coluna de bolhas foi o modelo de biorreator pneumatico
predominantemente empregado para a conducgdo dos ensaios. Entretanto, os reatores
airlift tem se apresentado como uma alternativa interessante aos reatores coluna de
bolhas, 0 que esta relacionado a sua elevada capacidade de mistura e de transferéncia de
oxigénio (expressa pelo coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio — kia)
(CHISTI, 1989; ESPERANCA, 2018). Esses biorreatores proporcionam um escoamento
ciclico do fluido, o que promove mudancas significativas na hidrodindmica e na
transferéncia de massa. Dessa forma, os reatores air/ift apresentam potencial de aplicacdo
no stripping de etanol com COz, ja que sdo capazes de promover uma transferéncia de
massa eficiente, o que pode contribuir para um melhor desempenho do processo.

Embora a literatura apresente muitos estudos relacionados ao desempenho de
reatores pneumaticos em sistemas que envolvem a transferéncia de oxigénio, ndo existem
trabalhos que abordam a hidrodinamica e a transferéncia de massa envolvidas no processo
de remocao de etanol por stripping com CO; em diferentes modelos e escalas de reatores
pneumaticos. Uma melhor compreensdo de tais aspectos ¢ essencial para selecionar o
modelo de reator mais adequado e, posteriormente, implementar o design, operacao,
otimizagcdo e aumento de escala do processo. Dessa forma, no presente capitulo sdo
avaliadas as caracteristicas hidrodinamicas e de transferéncia de massa do processo de
remogao de etanol por stripping com CO2 em reatores coluna de bolhas e airlift, operados

nas escalas de 2,0; 5,0 € 10,0 L.

3.2 Estado da arte

A fim de estudar os sistemas que promovem o0 arraste gasoso, na qual a

transferéncia de massa ocorre da fase liquida para a fase gasosa, os trabalhos reportados
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na literatura abordaram parametros como a constante de velocidade de remocao de etanol,
o fator de arraste de etanol e o fator de concentragéo para avaliar a capacidade de remogéo
de etanol em diferentes condi¢es operacionais, utilizando solucGes hidroalcodlicas.

Furigo (1986) estudou a influéncia de variaveis hidrodinamicas e fisicas na
transferéncia de massa no processo de remocado de etanol por stripping a partir de uma
solugdo alcoodlica em reator airlift de 20,0 L, utilizando ar como géas de arraste. Os
resultados mostraram que o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa para o
etanol depende basicamente da vazao de ar borbulhada no reator airlift, sendo os efeitos
da retencdo gasosa despreziveis. No entanto, o etanol foi removido de forma mais
eficiente quando se utilizou baixas vazdes do gas, o que se deve ao tempo de contato entre
as fases. Além disso, o autor ressaltou que a concentracdo de etanol na fase liquida ¢ uma
variavel importante no processo, pois define a concentragao de equilibrio na fase vapor
e, portanto, controla a forga motriz para a transferéncia de massa.

Sonego et al. (2014) investigaram a remocdo de etanol por arraste gasoso com
CO2 em um reator coluna de bolhas de de 5,0 L de volume util utilizando uma solugédo
hidroalcodlica 10 % (v.v't) como fase liquida, em diferentes condigGes de temperatura da
solucdo e vazdo especifica de gas. O processo foi descrito através de um modelo de
primeira ordem que leva em consideracdo a variacdo da concentragdo de etanol com o
tempo, sendo que o ajuste modelo aos dados experimentais permitiu a obtencdo das
constantes de remocdo de etanol (ke) e de agua (kw). Foi possivel observar que o aumento
da temperatura da solu¢do promoveu um aumento de ke e kw, uma vez que a pressao de
vapor depende da temperatura. A vazao especifica de CO» também apresentou um efeito
positivo sobre ke e kw, 0 que esta relacionado a diminuicdo da resisténcia a transferéncia
de massa e a0 aumento da &rea interfacial.

Silva et al. (2015) avaliaram a influéncia da temperatura inicial da solucao (Tsolo),
da vazdo especifica de gas (¢co2) e da razdo entre a altura e o diametro do reator (h/D) no
desempenho do processo de stripping de etanol utilizando CO2 como gas de arraste. Os
resultados mostraram que o fator de arraste de etanol (Fag) foi afetado positivamente pelas
variaveis TsoL o€ ¢co2 e negativamente pela razdo h/D. A temperatura inicial da solucéo
e a vazdo especifica de CO2 ndo apresentaram efeitos sobre o fator de concentragdo na
escala de bancada. Por outro lado, nos ensaios realizados em escala piloto, aumentos de
TsoLo € dco2 promoveram aumentos significativos da remocao de agua, o que resultou
em uma corrente de saida mais diluida em etanol, reduzindo, portanto, o fator de

concentracdo (Fc). Além disso, os valores de Fc foram superiores na escala piloto em
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comparagdo com a escala de bancada, indicando que houve maior remocdo de agua nos
ensaios conduzidos na escala de bancada.

Rodrigues et al. (2018) propuseram um modelo para a descrever o comportamento
do processo de remocgao de etanol por stripping com CO», o qual leva em consideragao
as variagOes das concentragdes de etanol e dgua, bem como do volume de solucao ao
longo do tempo. O ajuste do modelo aos dados experimentais possibilitou a determinagao
das constantes de remoc¢do de etanol (ke) e de agua (kw). Os autores utilizaram um
planejamento experimental a fim de determinar os efeitos da vazao especifica de gas
(dco2), da temperatura (Tso) € concentragéo inicial da solugdo hidroalcoolica (Ceo) nos
parametros ke e kw, utilizando um reator coluna de bolhas de 2,0 L de volume util. O
modelo proposto foi capaz de descrever de forma satisfatoria 0 comportamento do
processo, sendo que 0s parametros ¢coz € Tsol apresentaram efeitos positivos, enquanto
Ceo néo influenciou os parametros ke e kw na faixa experimental avaliada.

Com relagdo aos reatores pneumaticos, conforme descrito anteriormente, a
maioria dos estudos em termos de hidrodinamica e transferéncia de massa foram
conduzidos em sistemas aerdbios, em que o transporte de massa ocorre da fase gasosa
para a fase liquida.

Moraveji, Sajjadi & Davarnejad (2011) avaliaram as influéncias de diferentes
alcoois (metanol, etanol, propanol e butanol) e suas concentragcdes na retencdo gasosa,
velocidade de circulacdo do liquido, tempo de mistura e no coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio num reator pneumatico airlift split-cylinder operado com ar. Os
resultados experimentais mostraram que os alcoois reduziram o tamanho médio das
bolhas, o que resultou no aumento da retencdo gasosa, da area interfacial e do coeficiente
de transferéncia de massa gas-liquido. Além disso, esses compostos reduziram a
velocidade de circulacdo do liquido através da reducdo da tensao superficial.

Mendes & Badino (2014) investigaram o efeito da velocidade superficial do gas,
de propriedades fisicas, da escala (5,0 e 10,0 L) e dos modelos de biorreatores
pneumaticos (coluna de bolhas, airlift de cilindros concéntricos e airlift split-cylinder) na
retencdo gasosa global (sg) e no coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
(kra), utilizando agua e ar como fases liquida e gasosa, respectivamente. Foi observado
que ambos os parametros de transferéncia de oxigénio (ec e kira) foram maiores nos
reatores airlift, particularmente nos airlift de cilindros concéntricos e que 0s reatores de

10,0 L apresentaram os maiores valores em todos 0s casos.
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3.3 Materiais e Métodos

3.3.1 Reatores

Os experimentos foram conduzidos utilizando biorreatores pneumaticos de 2,0 L
do tipo coluna de bolhas (CB), airlift de cilindros concéntricos (ACC) e airlift split-
cylinder (ASC) (Fig. 3.1), bem como biorreatores coluna de bolhas com volumes Gteis de
2,0, 5,0 e 10,0 L. As caracteristicas geomeétricas dos reatores empregados no presente

estudo encontram-se apresentadas na Tabela 3.1.

Figura 3.1 - Esquema dos modelos de biorreatores pneumaticos: (a) coluna de bolhas
(CB); (b) airlift de cilindros concéntricos (ACC); (c) airlift split-cylinder (ASC).
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Fonte: Acervo pessoal do autor.

Os reatores pneumaticos utilizados no presente estudo sdo constituidos por um
cilindro externo confeccionado de vidro borosilicato transparente, acoplado a uma base
encamisada e a uma tampa superior de aco inoxidavel 316L. O reator ACC apresenta um
cilindro interno (espessura de 1 mm), enquanto o reator ASC possui uma placa interna

(espessura de 1 mm), ambos foram fabricados em aco inoxidavel 316L. Os reatores CB e
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ACC foram operados utilizando um aspersor tipo cruzeta, e o reator ASC apresentou um
aspersor tipo espinha-de-peixe, ambos com didmetro do orificio (do) de 0,5 mm e
confeccionados de aco inoxidavel 316L.

Tabela 3.1 - Dimens6es dos reatores pneumaticos utilizados nos experimentos.

Airlift
Dimens6es Coluna de Bolhas Cilindros Concéntricos  Split-cylinder
20L 50L 100L 20L 20L
Hi (mm) 31,6 40 50 31 31
H> (mm) - - - 258 258
Hz (mm) - - - 31 30
Ha (mm) 338 405 525 344 339
Hs (mm) 562 668 765 450 450
De1 (Mmm) 97,4 125 160 97,4 97,5
Di1 (mm) - - - 61 -
do (mm) 0,50 0,75 0,45 0,50 0,50
Ap.As? - - - 1,48 1,64

Ap.As: relacdo entre as areas de secdo transversal das regides de descida (downcomer) e de subida (riser).

3.3.2 Procedimento Experimental

Os experimentos para estudo do arraste de etanol e agua por CO. foram
conduzidos utilizando-se uma solucdo alcodlica com concentragdo 80 g.L™* (10% v.v1)
nas diferentes configuracGes de reatores pneumaticos. A fase gasosa utilizada foi o
dioxido de carbono (CO2) armazenado em cilindro comercial (pureza de 99,8%), sendo a
vazdo controlada por um fluxdmetro de massa da marca AALBORG, modelo GFC 37. A
temperatura foi fixada em 34 °C e controlada por um banho termostatico. O
monitoramento da mesma foi através de termdmetro digital imerso na solugdo alcodlica.
Os ensaios tiveram duracdo de 6 h, sendo que a cada 1 h o volume da fase liquida foi
medido e amostras de 2 mL foram retiradas para a determinacdo da concentragcdo de
etanol no liquido (Cg) por espectroscopia de infravermelho médio com transformada de
Fourier (FT-MIR). O aparato experimental utilizado na realizagdo dos experimentos

encontra-se ilustrado na Figura 3.2.
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Figura 3.2 - Aparato Experimental: (1) Biorreator, (2) Banho termostatico, (3) Cilindro
de CO: e (4) Fluxdmetro de massa.
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Fonte: Acervo pessoal do autor.

3.3.3 Vazdo especifica de gas (¢)
A vazdo especifica de gas (¢) corresponde a relacdo entre a vazao volumétrica de
CO:2 (Qg) e o0 volume de liquido ndo gaseificado (VL), conforme apresentado na Equacédo

3.1. No presente trabalho, a unidade utilizada para esta variavel foi “vvm” (volume de

gas/volume de liquido/min)

=1t (3.1)

3.3.4 Modelagem do processo

A remocéo de etanol e agua por arrase gasoso foi descrita pelo modelo proposto
por Rodrigues et al. (2018).
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1 dv
[kE+\7 d_j i (32)

dc, 1 dv
dt (k‘”v dtj (3:3)
O =k Ce vk Cy) 3.9

onde, Ce e Cw so as concentragdes de etanol e dgua na fase liquida (g.L™?), ke e kw sdo
as constantes de velocidade de remocio de etanol e agua (s*), V é o volume da fase
liquida (L) e ps € a densidade da solugéo (g.L™).

As equacdes diferenciais ordinarias que compdem o modelo (Equages 3.2-3.4)
foram resolvidas utilizando o método Runge-Kutta de 4% ordem, implementado em
planilha do Excel (Microsoft Office 2019). O método de resolucdo ndo linear GRG
(Generalized Reduced Gradient) foi empregado para estimar os valores de ke e kw. O
critério utilizado para obter o melhor ajuste foi a minimizagdo da soma quadrados dos

residuos entre os dados calculados e experimentais.

3.3.5 Retencio gasosa global (gc)

A retencdo gasosa global (eg) foi determinada pelo método de expansdo de
volume, no qual foram realizadas medidas visuais da altura de liquido ndo gaseificado
(hp) e da altura da disperséo gas-liquido (hp) com o sistema gaseificado (CHIST]I, 1989),

conforme ilustrado na Figura 3.3.

Figura 3.3 - Esquema para a determinag@o da Retencdo gasosa global (gg).

............

Fonte: Acervo pessoal do autor.
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Para os reatores que apresentam area de secdo transversal constante, a retencdo

gasosa pode ser descrita matematicamente pela Equagéo 3.5:

(3.5)

3.3.6 Diametro médio de bolha (ds)

A determinacdo do diametro médio da bolha foi realizada através do método
fotografico descrito previamente por Ruen-Ngam et al. (2008) e Moraveji; Sajjadi;
Davarnejad, (2011). As imagens foram obtidas utilizando uma camera digital (Nikon®
D5200), posicionada na regido superior acima do riser, e foram processadas utilizando o
software ImageJ®. Foram selecionadas manualmente e de forma aleatéria 100 bolhas
para cada condicdo de vazdo especifica de gas. Considerando o formato elipsoidal das
bolhas, foi possivel determinar os diametros maximo (dii) e minimo (dzi) de cada bolha e
utilizando a Equagéo 3.6, calculou-se o didametro equivalente (deqi), 0 qual consiste no

didmetro equivalente ao de uma esfera com mesmo volume da elipse.
1/3
deqi =(d1i2'd2i) (3.6)

O didmetro médio das bolhas (dg) foi determinado a partir da Equagdo 3.7

(Diametro médio de Sauter).

ideqi 3
i=1

d_l

B~ n
2
zdeqi
i=l

3.7)

onde degi € 0 didmetro equivalente de cada bolha e i € o nimero de bolhas (de 1 a n).
3.3.7 Fator de concentracéo (Fck)

O fator de concentracdo em etanol (Fce) representa quanto o vapor que deixa o

reator encontra-se mais concentrado em etanol em relagéo a solucdo inicial. Fce foi obtido
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através da Equacdo 3.8.

CEO 'Vo _CEF 'VF
V, -V,

F =
CE CEO

(3.8)

onde Cgo e Cer s30 as concentragOes inicial e final de etanol (g.L?) na solugdo,
respectivamente, e Vo e Vr séo 0s volumes inicial e final da solucéo (L).

3.4 Resultados e Discussao

3.4.1 Constante de remogéo de etanol (ke)

A Figura 3.4a apresenta o perfil da constante de remocao de etanol (kg) em funcédo
da vazdo especifica de gas (dcoz) para os trés modelos de reatores pneumaticos. Os
resultados indicam que ke aumenta com ¢coz na faixa experimental estudada. Com o
aumento de dco2, a resisténcia a transferéncia de massa diminui, aumentando a velocidade
de transferéncia de massa. Além disso, 0 aumento da vazéo especifica de gas resulta no
aumento da area interfacial de transferéncia de massa, uma vez que um maior nimero de
bolhas de gas sdo formadas. Sonego et al. (2014) e Rodrigues et al. (2018) reportaram
comportamentos semelhantes utilizando uma solugéo hidroalcodlica em reatores coluna

de bolhas com volumes Uteis de 5,0 e 2,0 L, respectivamente.
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Figura 3.4 - (a) Constante de remogé&o de etanol (ke) em fungdo da vazéo especifica de
CO2 (dco2) para os trés modelos de reatores pneumaticos: () CB (2,0 L), (A) ACC
(2,0 L), e (m) ASC (2,0 L). (b) Constante de remogéo de etanol (ke) em fungéo de ¢co2
para as trés escalas de reatores CB: (¥)CB (2,0L), (¢)CB (5,0L), e (w) CB (10,0 L).
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Os valores de ke foram muito similares para as trés classes de reatores
pneumaticos, indicando que o desempenho do reator ACC em termos de transferéncia de
massa no processo de remogédo de etanol por stripping com CO2 ndo foi superior em
comparagdo com os modelos CB e ASC. Mendes e Badino (2014) observaram maiores

valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kiLa) para os reatores
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ACC nas escalas de 5,0 e 10,0 L, utilizando fluidos Newtonianos. Esses resultados estéo
relacionados aos maiores valores de retencéo gasosa global obtidos nos biorreatores ACC,
quando comparados aos reatores CB e ASC.

Os trés tipos de biorreatores pneumaticos exibiram um desempenho semelhante
em termos de remocdo de etanol. No entanto, o reator CB apresenta uma configuracédo
interna mais simples, comparado aos modelos ACC e ASC, o que possibilita a realizagdo
de estudos relacionados a fermentacdo extrativa conduzida em batelada alimentada.
Dessa forma, o0 modelo coluna de bolhas foi selecionado para a conducgéo de ensaios de
stripping de etanol por CO; em trés escalas diferentes. Conforme apresentado na Figura
3.4b, os valores de ke foram muitos similares para as trés escalas de reatores CB,
especialmente para os biorreatores de 2,0 e 5,0 L. Os valores de ke aumentaram quase
linearmente com o aumento de ¢co. para as trés escalas estudadas, exceto para o reator
de 10,0 L, o qual exibiu um comportamento distinto para uma vazao especifica de gas
maior que 2,5 vvm. Mendes e Badino (2014) reportaram maiores valores de k.a para a
escala de 10,0 L, em comparacdo com a escala de 5,0 L, para os trés modelos de reatores
pneumaticos operados com fluidos Newtonianos. Cerri et al. (2010) avaliaram a
transferéncia de oxigénio em trés escalas de reatores airlift de cilindros concéntricos (2,0,
5,0 e 10,0 L) e verificaram que as curvas do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (k.a) foram praticamente coincidentes, independente da escala do biorreator, o
que pode ser explicado pela semelhanca geométrica dos reatores. Na maxima vazéo
especifica de gas utilizada (7,0 vvm) nos trés modelos de reatores pneumaticos, em média,
73% do etanol foi removido por arraste gasoso. Para as trés escalas de reatores coluna de
bolhas investigadas, para ¢co2 de 3,5 vvm, 49, 46 e 38% do etanol foi removido nas

escalas de 2,0, 5,0 e 10,0 L, respectivamente.

3.4.2 Retencéo gasosa global (gc)

Os resultados para a retengdo gasosa global (ec) em funcdo da vazéo especifica de
CO2 encontram-se apresentados na Figura 3.5a para os trés modelos de reatores
pneumaticos. E possivel observar que es aumenta com o aumento de ¢coz, na faixa
experimental estudada. Os valores de ez foram maiores para 0 modelo ACC em
comparagdo com os reatores CB e ASC na faixa de ¢co. de 4,0 a 7,0 vwvm. Esse
comportamento é devido ao fato de que 0 aumento de ¢co2 acima de 4,0 vvm levou a um

aumento da recirculacdo do gas na regido de descida do reator ACC, resultando em um
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maior tempo de residéncia das bolhas nesse modelo de biorreator. No entanto, 0 aumento
de ¢co2 ndo resultou em um aumento da retencdo gasosa global no reator ASC, em
comparagdo com o reator CB. Mendes e Badino (2014) determinaram a reten¢do gasosa
no riser (er) e downcomer (ep) de reatores airlift operados com fluidos Newtonianos e ar,
e observaram que os valores de er para 0 modelo ASC foram, em média, 6,5% maiores
em relacdo aos valores verificados na configuragdo ACC. Por outro lado, os valores de ep
para 0 modelo ACC foram, em média, 40% maiores quando comparados aos valores
obtidos no reator ASC. Dessa forma, a geometria ACC promoveu um aumento da
recirculacdo das bolhas de gas na regido de descida, o que resultou em altos valores de
retencdo global nos reatores ACC, apesar dos valores ligeiramente baixos de er
verificados nesse modelo. Cerri et al. (2010) também reportou maiores valores de £ para
o0 reator ACC, em comparacdo com o modelo ASC, ambos com volume util de 2,0 L,

operados com agua e ar como fases liquida e gasosa, respectivamente.

Figura 3.5 - (a) Retengédo gasosa global (eg) em funcdo da vazdo especifica de CO:
(dco2): () CB(2,0L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0 L). (b) Retencdo gasosa global
(ec) em funcgdo da vazéo especifica de COz (¢pco2) para as trés escalas de CB: (V) CB
(20L),(¢)CB(50L), e (m) CB (10,0 L).
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Embora os valores de s tenham sido maiores para o reator ACC na faixa de 4,0
a 7,0 vvm, ndo foi possivel obter um aumento no ke, conforme descrito anteriormente. As
bolhas de gas que recircularam pela da regido de descida do reator ACC provavelmente
ja encontravam-se saturadas em etanol. Portanto, o aumento do tempo de residéncia das
bolhas, e consequentemente o aumento da area interfacial de transferéncia de massa nao
promoveu uma maior remog&o de etanol por arraste gasoso.

A Figura 3.5b apresenta os valores de retencdo gasosa global (ec) obtidos nas trés
escalas de reatores coluna de bolhas em funcio da vazdo especifica de CO2 (¢coz). E
possivel observar que os valores de g foram maiores para o reator de 10,0 L, em
comparagdo com os reatores de 2,0 e 5,0 L na faixa experimental investigada. Assim, o
aumento da escala resultou em um aumento do tempo de residéncia das bolhas em
reatores coluna de bolhas utilizando uma solu¢éo hidroalcodlica e CO2 como fase gasosa.
Cerri et al. (2010) avaliaram o comportamento da retencdo gasosa em trés escalas (2,0,
5,0 e 10,0 L) de reatores airlift de cilindros concéntricos operados com agua e ar, e
observaram que os valores de e foram muito semelhantes para as trés escalas. Por outro
lado, Mendes e Badino (2014) reportaram que para as trés configuracdes de reatores
pneumaticos (CB, ACC e ASC), os maiores valores de g foram obtidos na escala de 10,0
L, em comparagdo com o reator de 5,0 L, sendo que o efeito do volume do reator foi
menos significativo no modelo coluna de bolhas. Embora o reator de 10,0 L tenha

proporcionado os maiores valores de e, ndo houve um aumento da constante de remogéo
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de etanol (ke) nessa escala. Dessa forma, a retencdo gasosa ndo apresentou um efeito

positivo na remogéo de etanol por stripping com COx.

3.4.3 Diametro médio das bolhas (dg)

A Figura 3.6 apresenta o diametro médio das bolhas (dg) em funcéo da velocidade
especifica de CO2 (dco2) para os reatores pneumaticos com operados com uma solugéo
hidroalcodlica com concentragdo 80 g.L™ (10% v.v1). Os valores de dg apresentaram uma
ligeira variacdo com ¢co2 entre 2,9 e 4,0 mm, e foram muito semelhantes para as trés
classes de biorreatores estudadas (Fig. 3.6a). Para o reator ACC, ds aumentou
ligeiramente com ¢co2, enquanto para o reator CB foi observado comportamento oposto.
Cerri et al. (2010) reportaram um novo método para previsdo do didmetro médio das
bolhas em reatores pneumaticos operados com agua e ar, e verificaram que os valores de
ds para o reator CB foram ligeiramente maiores em comparagao com aqueles observados
para os modelos ACC e ASC. De acordo com esses autores, o fenébmeno de coalescéncia
das bolhas é mais significativo em reatores coluna de bolhas, uma vez que ndo ocorre a
recirculacdo da fase liquida, o que resulta em bolhas maiores. No entanto, no presente
trabalho, o uso de uma solucdo alcodlica como fase liquida evitou a coalescéncia das
bolhas (SIJACKI et al., 2013), e por isso ndo houve diferencas expressivas entre 0s

valores de dgs obtidos para os trés modelos de reatores pneumaticos investigados.
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Figura 3.6 - (a) Diametro médio das bolhas (ds) em funcéo da vazéo especifica de CO:

(dco2): () CB(2,0L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0 L). (b) Diametro médio das

bolhas (ds) em fungdo da ¢co2 para as trés escalas de CB: (V) CB (2,0 L), (¢) CB (5,0
L), e (m) CB (10,0 L).
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Os valores de dg para as trés escalas de biorreatores coluna de bolhas (Figura 3.6b)
apresentaram uma pequena variagao, na faixa de 3,2 a 4,5 mm, com 0 aumento da vazéao
especifica de gas. Os valores de ds foram ligeiramente maiores para a escala de 5,0 L,

comparados aos valores obtidos nas escalas de 2,0 e 10,0 L, o que pode ser explicado pelo



62

maior didametro dos orificios do aspersor utilizado no reator de 5,0 L. Jamialahmadi et al.
(2001) avaliaram o didmetro das bolhas em uma larga faixa de vazdo de gas em reatores
coluna de bolhas, utilizando &gua e ar como fases liquida e gasosa, respectivamente. Os
resultados mostraram gque o tamanho da bolha aumentou com o aumento do didametro dos
orificios do aspersor de 0,5 a 3,0 mm. Por outro lado, o didmetro das bolhas permaneceu
praticamente constante com o aumento da altura de liquido de 0,60 a 2,1 m. Assim, o
didmetro das bolhas parece ser fortemente dependente do didmetro dos orificios do
aspersor, embora seja independente da altura de liquido no reator. Cerri et al. (2010)
reportaram maiores valores de dg para o reator ACC de 5,0 L, em comparagdo com as
escalas de 2,0 e 10,0 L, utilizando &gua e ar como fases liquida e gasosa, respectivamente.
Os valores de ds determinados no presente estudo foram menores do que aqueles obtidos
por esses autores. Esse comportamento esta relacionado a utilizacdo de uma solucao
hidroalcodlica como fase liquida, uma vez que o etanol promove uma diminuicdo da
tensdo superficial, resultando na formagéo de bolhas menores. Wilkinson; Haringa; Van
Dierendonck (1994) observaram que o didmetro das bolhas aumenta com o aumento da
tensdo superficial, ao passo que diminui com o aumento da densidade do liquido.

As Figuras 3.7a e b apresentam imagens das bolhas de CO, em solucgéo alcodlica
nas escalas de 5,0 e 10,0 L utilizando uma vazio de gas de 0,5 vvm. E possivel observar
que para essa condicdo operacional as bolhas exibiram um formato predominante
elipsoidal. Mendes (2016) observou que bolhas de ar em agua apresentam um formato
distorcido, enquanto as bolhas de ar em solucéo de glicerol exibiram formato elipsoidal,

com algumas tendendo a um formato esférico.

Figura 3.7 - Imagens de bolhas de CO, em solucdo alcodlica com concentragdo 80 g.L™
(10% v.v'Y) nos reatores coluna de bolhas de 5,0 L (a) e (b) 10,0 L, operados a 0,5 vvm.

(@) (b)
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3.4.4 Enriguecimento em etanol

A remocéo de etanol por arraste gasoso com CO, também foi avaliada em termos
do fator de concentracdo em etanol (Fce), 0 qual é uma medida da capacidade do reator
de remover etanol, em comparacdo com a quantidade de dgua removida. Os resultados
mostraram que os perfis de Fce em fungdo da vazao especifica de CO2 (¢pco2) foram muito
similares para as trés classes de biorreatores pneumaticos (Figura 3.8a), com 0s maiores
valores de Fce obtidos para baixas vazdes especificas de gas. Os reatores CB e ASC
proporcionaram, em média, 0os maiores valores de Fce, quando comparados aqueles
obtidos no modelo ACC. Como as trés configuracGes de reatores pneumaticos
promoveram a remoc¢do de quantidades semelhantes de etanol, entdo o modelo ACC
promoveu maior remogao de agua por arraste gasoso, em comparagdo com os reatores
CB e ASC. Esse comportamento pode ser devido aos maiores valores de ec observados
para essa geometria, 0 que permitiu um maior enriquecimento de agua na fase gasosa.
Quanto maior o teor de agua na corrente de gas que sai do reator, maior sera a quantidade
de energia necessaria para a recuperacdo do etanol. Dessa forma, os reatores CB e ASC
apresentaram melhor desempenho no processo de stripping de etanol por CO2, uma vez
que uma menor quantidade de agua foi removida juntamente com o etanol nessas

configurac0es.
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Figura 3.8 - (a) Fator de concentracdo em etanol (Fce) em funcéo da vazéo especifica de
CO2 (¢pco2): () CB(2,0L), (A) ACC (2,0L), e (m) ASC (2,0 L). (B) Fator de
concentracdo em etanol (Fce) em funcéo de ¢co2 para as trés escalas de CB: (V) CB
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A Figura 3.8b apresenta os valores do fator de concentracdo em etanol (Fcg)

obtidos para as trés escalas de reatores coluna de bolhas em funcéo de ¢co.. A escala de

10,0 L proporcionou os maiores valores de Fce, especialmente em baixas vazOes

especificas de gas, sendo que para esse reator os valores de Fce foram, em média, 21 e
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16% maiores, em comparacdo com os obtidos nas escalas de 2,0 e 5,0 L, respectivamente.
Assim, o aumento de escala permitiu um aumento do fator de concentracdo em etanol,
resultando em uma maior seletividade do etanol em relacdo a 4gua para 0 modelo coluna
de bolhas. Os valores de ke foram muito proximos para as trés escalas de CB na faixa
experimental investigada. Dessa forma, os maiores valores de Fce verificados no reator
de 10,0 L indicaram que essa escala promoveu a remog¢édo de uma menor quantidade de
agua, comparada as escalas de 2,0 e 5,0 L. Silva et al. (2015) reportaram que um aumento
de ¢co2 proporcionou uma maior remocdo de agua, resultando em uma corrente de saida
mais diluida. Esses autores observaram maiores valores do fator de concentracdo em
etanol para o reator em escala piloto contendo vinho delevedurado em comparagédo com
o reator em escala de bancada contendo uma solucéo hidroalcoodlica. Esse comportamento
foi relacionado a menor razdo entre a altura e o diametro verificada para o reator de escala
piloto em comparagdo com o reator de escala de bancada. No presente trabalho, a escala
de 10,0 L apresentou 0 menor valor da razéo entre a altura e o didmetro quando comparada
as escalas de 2,0 e 5,0 L. Outro aspecto que deve ser ressaltado é que na escala de 10,0 L
a altura do headspace € menor em relacéo a altura total do reator, em comparagdo com as
escalas menores. Dessa forma, pode-se considerar que tenha ocorrido algum fenémeno
no headspace dos reatores de 2,0 e 5,0 L que promoveu maior remocao de &gua,
resultando em menores valores do fator de concentragdo em etanol.

Conforme descrito anteriormente, em processos nos quais liquidos e gases
encontram-se em movimento relativo, o rompimento das bolhas de gas na interface gas-
liquido resulta na formagé&o de goticulas (ZHANG; CHEN; ZHOU, 2012). Essas goticulas
podem ser carregadas pela corrente gasosa até a saida do reator, 0 que caracteriza o
fendmeno de arraste mecéanico. Parte dessas goticulas pode ainda se chocar com a
superficie interna da coluna, formando uma fina camada de liquido, que devido a acéo da
gravidade pode ser drenada de volta para a fase liquida. Esse arraste das goticulas depende
principalmente da vazédo de gas e desempenha um papel importante na transferéncia de
massa entre as fases (ZHANG; CHEN; ZHOU, 2012).

A remogdo de etanol e agua no processo de stripping com CO2 ocorre devido a
vaporizacao desses compostos volateis (arraste termodindmico) e ao arraste mecénico das
goticulas formadas na interface gas-liquido. As goticulas arrastadas possuem a mesma
composicdo da solugdo hidroalcoolica, enquanto a corrente gasosa contendo 0s
compostos vaporizados apresenta uma composicdo mais rica em etanol quando

comparada aquela verificada na solucéo presente no reator. Dessa forma, com o0 aumento



66

da vazdo especifica de gas, houve um aumento da quantidade de goticulas removidas por
arraste mecanico, resultando em menores valores de Fcg, e consequentemente, em uma
corrente de saida mais diluida em etanol. Na Figura 3.8a é possivel observar que com
aumento de ¢co. de 1,0 para 2,0 vvm houve um aumento de Fcg, 0 que esta relacionado
ao fato de que quanto menor é a vazdo especifica de gas, maior é o tempo de residéncia
das bolhas e, portanto, maior serd o enriquecimento da fase gasosa em &gua. O mesmo
comportamento pode ser verificado na Figura 3.8b, com aumento de ¢co. de 0,5 para 1,5
vvm. No entanto, para vazfes iguais ou acima de 2,0 vvm, mais significativa é a
ocorréncia do fendmeno de arraste mecanico e, portanto, menor é o fator de concentragédo
em etanol. Assim, é importante garantir a operacao do reator em vaz@es especificas de
gas adequadas, a fim de promover maior remocao de etanol por vaporizacgdo e reduzir o
arraste mecanico das goticulas pela corrente gasosa, o que também pode ser alcangado

através do uso de eliminadores de névoa.
3.4.5 Correlacéo para a constante de remocéao de etanol

Os efeitos do didmetro interno da coluna (De1), da velocidade superficial do gas
(Ug), do diametro dos orificios do aspersor (do), da altura de liquido no reator (Ha), da
difusividade do etanol na agua (DL) e da retencdo gasosa global (eg) na constante de
remocao de etanol (ke), foram avaliados para as trés escalas de reatores coluna de bolhas
(2,0,5,0 e 10,0 L). A fim de se prever o comportamento ke foi proposta uma correlacao
matematica baseada em numeros adimensionais, sendo entdo ajustada aos dados
experimentais do presente trabalho. A correlacdo foi determinada por analise dimensional
e relaciona o nimero de Sherwood modificado (Sh), o qual incorpora o parametro
desejado (ke), ao numero de Froude (Fr), a razdo H/do, e a retencéo gasosa global ().

Sh=a-Fr’-(H/d) &' (3.9)

O ajuste do modelo (Eq. 3.9) aos dados experimentais foi realizado atraves da
analise de regressdo ndo linear utilizando-se o software Origin 8.0, sendo a qualidade do
ajuste verificada através do coeficiente de determinacdo (R?). As Equagdes 3.10 e 3.11
apresentam a correlacéo ajustada nas formas expandidas e condensadas, respectivamente,

para as trés escalas de biorreatores CB.
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Sh=8,20x10° - Fr***-(H /d,)** - g, ** R2=0,97 (3.11)

O modelo proposto baseado em nimeros adimensionais proporcionou um bom
ajuste aos dados experimentais, com R2 de 0,97. E possivel observar que a transferéncia
de massa, representada pelo nimero de Sherwood (Sh), foi mais influenciada pela
velocidade superficial do gas do que pela raz&o H/do. No entanto, o efeito da altura de
liquido (H) sobre o ke é importante para o aumento de escala desse tipo de reator, uma
vez que o aumento do tamanho do reator resulta em um maior nimero de Sherwood (Sh),
e consequentemente, em um maior valor de Ke.

Além disso, de acordo com a Equacdo 3.11, a retencdo gasosa global (eg)
apresentou um efeito negativo sobre o numero de Sherwood. Por outro lado, Mendes e
Badino (2014) reportaram um efeito positivo de e sobre o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kra) para duas escalas (5,0 e 10,0 L) de reatores pneumaticos
contendo fluidos Newtonianos viscosos. Cerri e Badino (2010) observaram um
comportamento semelhante em biorreatores airlift de cilindros concéntricos com volumes
uteis de 2,0, 5,0 e 10,0 L. Dessa forma, quando o transporte de massa ocorre da fase
liquida para a fase gasosa, €c apresenta um efeito distinto sobre Sh.

A Figura 3.8 apresenta a comparacdo entre os valores do numero de Sherwood
obtidos experimentalmente (Shexp) € 0s valores previstos pela Equacgdo 3.11 (Shcaic) para
as trés escalas de reatores CB. Os resultados mostraram que os desvios foram menores
que 10%, indicando uma boa concordancia entre os dados experimentais e os dados
calculados. Assim, caso o ke seja escolhido como critério de aumento de escala para o
processo de stripping de etanol por CO., a correlagdo descrita pela Equacéo 3.10 pode

ser util para a definicdo das condi¢Ges operacionais em uma escala maior.
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Figura 3.9 - Comparacdao entre niumero de Sherwood experimental (Shexp) € calculado
(Shcaic) para as trés escalas de reatores CB: (V) CB (2,0L), (¢) CB (5,0L), e (w) CB

(10,0 L).
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3.5 Concluses

O principal objetivo desse capitulo foi investigar a hidrodinamica e transferéncia
de massa no processo de stripping de etanol por CO2 em biorreatores pneumaticos. Os
resultados mostraram que o aumento da retencdo gasosa global nédo promoveu uma maior
remocao de etanol nos trés modelos de reatores pneumaticos e nas trés escalas de reatores
coluna de bolhas (CB).

N&o houve diferencas significativas no diametro médio das bolhas (dg) com o
aumento da vazdo especifica de gas (dco2). O mesmo comportamento foi observado entre
as trés configuracdes de reatores pneumaticos e para as trés escalas de reatores coluna de
bolhas estudadas. Dessa forma, pode-se considerar que o diametro médio das bolhas foi
praticamente constante nos trés modelos e nos trés volumes de biorreatores pneumaticos,
além de néo variar de forma significativa na faixa de vaz&o de gés investigada.

Os valores da constante de remocéo de etanol (kg) foram muito semelhantes nos
reatores CB e airlift, bem como nos reatores coluna de bolhas com volumes Uteis de 2,0,
5,0 e 10,0 L. A fim de prever o ke em diferentes escalas e condi¢des operacionais, foi
proposta uma correlacdo que relaciona o adimensional Sherwood modificado (Sh) com
os adimensionais nimero de Froude (Fr), reten¢do gasosa (gg) e razdo (H/do). Essa

correlagéo apresentou excelente ajuste aos dados experimentais e pode servir como base
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para futuros estudos de projeto e ampliacdo de escala do processo de remocao de etanol
por stripping com CO, em reatores coluna de bolhas.

Os perfis de Fce em funcdo da vazdo especifica de CO2 (dco2) foram muito
similares para os trés modelos de biorreatores pneumaticos, com os maiores valores de
Fce obtidos nos reatores coluna de bolhas (CB) e airlift split-cylinder (ASC) para baixas
vazdes especificas de CO.. Com relagdo a escala, os maiores valores de Fce foram
encontrados no reator de 10,0 L. Dessa forma, o aumento da escala do biorreator permitiu
0 aumento de Fcg, resultando em um maior enriquecimento em etanol da corrente de gas
que sai do reator, o que é vantajoso para 0 aumento de escala do processo de remocéo de

etanol por stripping com COx.
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Capitulo 4 : Estudo do desempenho de eliminadores de névoa na fermentacgdo

alcodlica extrativa

4.1 Introducéo

Os eliminadores de névoa sdo dispositivos projetados para reduzir a ocorréncia do
fendmeno de arraste mecénico em processos quimicos nos quais liquidos e gases
encontram-se em movimento relativo. Esses anteparos funcionam como um obstaculo
para as goticulas liquidas, mas ndo impedem o escoamento da fase gasosa que, ao passar
ao redor dos fios da malha do eliminador de névoa, tem suas linhas de escoamento
desviadas.

A ocorréncia do arraste mecanico no processo de stripping de etanol por CO2 pode
resultar na diluicdo da corrente de saida, uma vez que as goticulas retiradas do reator
apresentam a mesma composi¢do do caldo fermentativo rico em agua. Por outro lado,
quando o etanol é vaporizado através do borbulhamento da fase gasosa, o que caracteriza
o0 arraste termodinamico, a corrente de saida se encontra mais concentrada em etanol
guando comparada a solucéo presente no reator. Quanto maior é a concentracao de etanol
na fase gasosa, maior sera a facilidade na etapa de recuperacédo e concentracdo do produto
removido até as especificacdes necessarias. Dessa forma, para uma maior eficiéncia e
melhor desempenho do processo de remocao de etanol por arraste gasoso é necessario
controlar a ocorréncia do arraste mecanico das goticulas e incrementar o arraste
termodinamico.

Diante do que foi exposto, o presente capitulo teve como objetivo avaliar o
potencial de aplicacdo de eliminadores de névoa no processo de remocdo de etanol por
stripping com CO», ndo apenas com o intuito de reduzir a ocorréncia do arraste mecanico,
mas também a fim de criar novas interfaces para o transporte de massa, promovendo um
arraste termodinamico mais eficiente, de forma que se possa obter correntes gasosas de

saida mais concentradas em etanol.
4.2 Estado da arte
Estudos anteriores investigaram o potencial de aplicacdo dos eliminadores de

névoa no controle do arraste mecanico, utilizando diversas condi¢cBes operacionais e

parametros de projeto. El-Dessouky et al. (2000) avaliaram experimentalmente o
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desempenho de eliminadores de névoa tipo wire mesh em termos da eficiéncia de
separagdo das goticulas e da perda de carga. Os resultados indicaram que a eficiéncia de
separagdo aumenta com o didametro das goticulas capturadas e com a velocidade
superficial do gas, mas diminui com o didmetro do fio que comp&e a malha. A perda de
carga para o eliminador ainda seco € relativamente baixa e depende apenas da velocidade
superficial do g&s. No entanto, com o aumento da carga de liquido retido na malha do
eliminador, a perda de carga aumenta significativamente, mesmo quando ocorre apenas
um ligeiro aumento da velocidade superficial do gas.

Xu; Yang & Zhang (2017) propuseram um novo modelo de eliminador de aletas
contendo uma camada de espuma de carboneto de silicio com o objetivo de evitar que as
goticulas de liquido aderidas a superficie do separador fossem arrastadas novamente.
Além disso, os autores estudaram os efeitos dos parametros geométricos da camada de
espuma (espessura, porosidade, nimero de poros por polegada linear) na eficiéncia de
separagdo das goticulas. Os resultados mostraram que o0 uso da camada de espuma no
eliminador de aletas evitou a ocorréncia do fenbmeno de re-arraste das goticulas. Além
disso, houve um aumento da eficiéncia de separa¢do com o aumento tanto da espessura
da camada de espuma como da porosidade.

Kazi et al. (2020) avaliaram a eficiéncia de um eliminador tipo wire mesh com
espessura de 100 mm, didmetro do fio variando de 0,15 a 0,5 mm, em uma faixa de
pressdo de 20 a 140 bar com goticulas de diferentes tamanhos. Os autores observaram
que a eficiéncia do eliminador é proporcional ao diametro da goticula em qualquer
pressdao. Quanto maior o tamanho da goticula, maior é sua massa e, portanto, maior € a
sua inércia. Consequentemente, maior € chance de a goticula colidir com os fios da malha,
0 que resulta no aumento da eficiéncia de separacdo. Para um didmetro da goticula fixo e
a uma dada pressdo de operacdo, a eficiéncia de separacdo do eliminador de névoa
aumenta com a diminuicdo do didmetro do fio que compde a malha. Quanto menor o
diametro do fio, maior é a area superficial disponivel para a captura da goticula. No
entanto, fios de diametros muito pequenos podem ndo ter resisténcia suficiente para serem
utilizados com sistemas que operam com altas vaz0es de gas.

Contudo, ndo existem trabalhos disponiveis na literatura que investigaram a
utilizacdo dos eliminadores de névoa como dispositivos de contato, capazes de criar novas
interfaces para o transporte de massa entre uma fase liquida e uma fase gasosa que se
encontram em movimento relativo, como no processo de stripping de etanol por COx.

Assim, a remoc&o de etanol pode ocorrer fora da coluna de liquido através do contato da
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fase gasosa ascendente seja com o filme liquido retido na superficie do eliminador de
névoa ou com as goticulas que sdo drenadas de volta para a solugdo, o que pode resultar
em um arraste termodindmico mais eficiente, contribuindo para uma maior retirada de

etanol do meio sem necessariamente empregar maiores vazdes especificas de gas.

4.3 Materiais e métodos

4.3.1 Aparato e procedimento experimental

Os experimentos para estudo do arraste de etanol e &gua por CO. foram
conduzidos utilizando-se uma solucdo hidroalcodlica com concentragdo 80 g.L™* (10%
v.v'1) em reator pneumatico coluna de bolhas encamisado. A fase gasosa utilizada foi o
dioxido de carbono (CO2) armazenado em cilindro comercial, sendo a vaz&do controlada
por um fluxdmetro de massa da marca AALBORG modelo GFC 37. A temperatura foi
fixada em 34 °C e controlada por um banho termostatico. O monitoramento da mesma foi
feito através de termdmetro digital imerso na solucdo alcodlica. Os ensaios tiveram
duracdo de 6 h, sendo que a cada 1 h o volume da fase liquida foi medido e amostras de
2 mL foram retiradas para a determinacdo da concentracdo de etanol no liquido (Ce) por
espectroscopia de infravermelho médio com transformada de Fourier (FT-MIR).

Os eliminadores de névoa avaliados no presente estudo foram fabricados a partir
de aco inoxidavel, esferas de vidro e de &cido polilactico (PLA), sendo o ultimo
classificado como um polimero constituido por moléculas de &cido lactico. O eliminador
de aco inoxidavel consiste em um conjunto de fios tricotados que sdo encaixados em um
eixo central com grades sobre as quais a malha se apoia. Esse anteparo pertence a classe
dos eliminadores de névoa de malha e foi utilizado com uma espessura de 70 mm. O
eliminador de névoa composto por esferas de vidro apresentou uma espessura de 100 mm
e foi montado a partir de um suporte sobre o qual foram colocadas esferas de vidro com
didmetros variando entre 3,68 e 4,38 mm. Os eliminadores de PLA foram obtidos através
de uma impressora 3D, sendo produzidos em dois diametros diferentes (97 e 160 mm),
uma vez que foram instalados em reatores de 2,0 e 10,0 L de volume util. Além disso,
apresentaram uma espessura de 20 mm, com abertura da malha de 2,0 mm. Os
eliminadores de névoa foram inseridos no topo do reator e posicionados a uma distancia
de 140 mm da superficie do liquido quando um volume de solucdo de 10,0 L foi utilizado.

A Figura 4.1 ilustra o principio de funcionamento dos eliminadores de névoa.
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Figura 4.1 - Principio de funcionamento dos eliminadores de névoa.
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Fonte: acervo do préprio autor.

Inicialmente foram conduzidos ensaios de arraste gasoso com CO2 em solugédo
hidroalcoolica em reator coluna de bolhas com volume util de 10,0 L utilizando os
eliminadores de névoa de aco inoxidavel, de esferas de vidro e de PLA empregando
vazOes especificas de gas de 1,0 e 2,0 vwm. A seguir, a fim de avaliar o efeito da
velocidade superficial do gas, foi conduzido um experimento de arraste gasoso em reator
coluna de bolhas com volume atil de 2,0 L, empregando o eliminador de névoas de PLA
com 20 mm de espessura e uma vazao especifica de CO2 de 2,0 vvm, sendo que o
resultado foi comparado com o obtido no ensaio realizado na escala de 10,0 L nas mesmas
condicGes operacionais, usando o mesmo modelo de eliminador de névoas.

Além disso, foram realizados ensaios de arraste gasoso em reator coluna de bolhas
de 10,0 L com diferentes volumes solucéo (5,0, 7,5 e 10,0 L) utilizando o eliminador de
névoas de aco inoxidavel, mantendo-se fixa a velocidade superficial do gas (Ug) em
0,02487 m.s™. Para que Ug fosse a mesma nas trés condicGes avaliadas, foi necessario
utilizar vazdes especificas de gas de 6,0; 4,0 e 3,0 vvm para 0s volumes de solugédo de
5,0; 7,5 e 10,0 L, respectivamente. Por fim, foram conduzidos experimentos de stripping

em solugdo hidroalcoolica empregando o reator coluna de bolhas com volume de solugéo
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de 10,0 L e diferentes vazdes especificas de CO- (2,0; 3,0 e 3,5 vvm), sendo que no topo

do reator foi inserido o eliminador de névoa de aco inoxidavel.

4.3.2 Molhabilidade dos eliminadores de névoa

Conforme descrito anteriormente, os eliminadores de névoa utilizados no presente
estudo foram fabricados a partir de &cido polilactico (PLA) e aco inoxidavel. Esses
materiais foram avaliados quanto a sua molhabilidade por uma solucéo hidroalcodlica
com concentracio 80 g.L™* (10% v.v'1), sendo que esta capacidade do material pode ser
expressa quantitativamente pela magnitude do angulo de contato, o qual foi determinado
através do método da gota séssil.

Primeiramente, através do uso de uma microseringa, foi depositada uma gota de
solucdo alcodlica sobre a superficie do material sélido a ser avaliado e em seguida o
angulo de contato foi medido com o auxilio de um gonidmetro CAM 101 (KSV
Instruments LTD, Finland), acoplado a uma cdmera de video e um software de analise da
forma da gota. Este procedimento foi realizado em triplicata para cada material, sendo o

valor do angulo de contato calculado pela média das trés medidas efetuadas.

4.3.3 Parametros de desempenho

No presente capitulo, a remocdo de etanol por arraste gasoso com CO; a partir de
uma solucdo alcodlica foi avaliada utilizando-se os parametros fator de arraste de etanol
(FaE), fator de arraste de dgua (Faw), além dos parametros fator de concentracdo (Fce) em
ke e kw j& descritos anteriormente no Capitulo 3.

O fator de arraste de etanol (Fag), definido como a percentagem de etanol
arrastada durante o experimento de arraste gasoso em relacdo a condicdo inicial, foi
calculado pela Equacdo 4.1.

C,V,-C.. -V
FAE _ ~E0 Y0 EF F .100 (41)

EO 'Vo

onde Cgo e Cer s30 as concentragOes inicial e final de etanol (g.L™?) na solucdo,
respectivamente, e Vo e Vr séo 0s volumes inicial e final da solucéo (L).
O fator de arraste de &gua (Faw) corresponde & percentagem de &gua arrastada

durante os ensaios em relacdo a condicdo inicial, sendo determinado de acordo com a
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Equacéo 4.2.

_ Cwo 'Vo _Cwo -V
Cuw -V,

Faw F..100 (4.2)

onde Cwo e Cew Sd0 as concentracdes inicial e final de agua (g.L™) na solugio,
respectivamente.

4.3.5 Fermentacdes alcodlicas convencional e extrativa

4.3.5.1 Equipamento

FermentacGes convencional e extrativa, com e sem o eliminador de névoa, foram
conduzidas em batelada utilizando o biorreator pneumatico coluna de bolhas com volume
uatil de 2,0 L descrito no Capitulo 3. Foi adaptado um sistema de agitagdo mecénica no
reator para garantir a mistura adequada do meio durante o processo fermentativo antes do

inicio do stripping com COz, conforme aparato experimental ilustrado na Figura 4.2.

Figura 4.2 - Desenho ilustrativo do aparato experimental utilizado nas fermentagdes
alcoolicas.
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Fonte: acervo do proprio autor.
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4.3.5.2 Microrganismo

O microrganismo empregado nas fermentaces alcoolicas foi a levedura industrial
Saccharomyces cerevisiae Y-904 na forma liofilizada, cedida pela empresa AB Brasil

Industria e Comércio de Alimentos.

4.3.5.3 Meio de cultura

O meio de cultura utilizado nas fermentacGes teve composicdo semelhante ao
mosto de cana-de-agucar empregado nas destilarias brasileiras, sendo constituido por uma
fonte de carbono e de nitrogénio, além de outros compostos necessarios para atender 0s
requisitos nutricionais da levedura. A composicdo do meio de cultura utilizado nas

fermentacgdes esta apresentada na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - Composicéo do meio de cultura empregado nas fermentacdes.

Componentes Concentragéo (g.L ™)
Sacarose 200,0
Extrato de levedura 6,8
Ureia 5,32
KH2PO4 5,6
MgSO4 1,4

4.3.5.4 Procedimento experimental empregados nas fermentagdes convencional e

extrativas

As fermentacOes alcodlicas convencional e extrativas foram conduzidas em
batelada, sendo a levedura inoculada na forma seca na concentragéo inicial de 15 g.L ™.
No inicio dos cultivos e apés o inicio do stripping nas fermentacGes extrativas foi feito o
uso de antiespumante (Qualifoam, diluido 1:10) a fim de evitar a formacdo excessiva de
espuma. Foi adotado um tempo de aclimatacdo da levedura de 20 min, antes de ser
retirada a primeira amostra. A frequéncia de agitacao foi mantida em 250 rpm, sendo que
na fermentacdo extrativa a agitacdo mecénica foi utilizada apenas antes do inicio do
arraste por CO. Foram retiradas amostras de 5,0 mL a cada 1 h para acompanhar a

evolucgéo do processo fermentativo. A temperatura das fermentacGes foi mantida em 34
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°C através do uso de um banho termostatico conectado a camisa do reator, e 0
monitoramento da mesma foi realizado por meio um termometro digital imerso no caldo
de cultivo. O pH inicial do meio foi ajustado em 4,6 através da adicdo de uma solucdo de
HCI (1,0 M).

Nas fermentacOes extrativas, a vazao especifica de CO; utilizada foi de 2,0 vvm e
0 processo de arraste gasoso foi iniciado ap6s 3 h de experimento. O eliminador de névoa
empregado foi o fabricado a partir de PLA, com espessura de 20 mm, inserido no topo do

reator. As fermentacdes convencional e extrativas foram realizadas em duplicata.
4.3.5.5 Metodologias Analiticas

A concentragdo de celulas vidveis (Cx) foi determinada pelo produto entre a
concentracdo total de células e a porcentagem de células vidveis. A concentracéo total de
células foi estimada pelo método da massa seca. As amostras retiradas do caldo
fermentativo foram centrifugadas a 10.000 rpm e 4° C por 10 minutos. O corpo de fundo
foi lavado com agua destilada e colocado em estufa a 80 °C por 24 h para secagem. A
porcentagem de células viaveis foi obtida pelo método de coloragdo com azul de metileno
(LEE; ROBINSON; WANG, 1981). Uma aliquota foi retirada do caldo de cultivo e
diluida com 1 mL de solugdo de EDTA (4cido etilenodiamino tetra-acético, 0,1 mol.L™).
A suspensdo foi entdo agitada por 1 min e deixada em repouso por 1 min. A seguir,
realizou-se uma segunda diluicdo através da adicdo de 1 mL de solucdo azul de metileno
(0,02% m.vl) e citrato de sodio (2% m.v?!), sendo a suspensdo formada novamente
agitada por 1 min e deixada em repouso por 5 min. Por fim, a suspensdo obtida foi
colocada em camara de Neubauer (Bright Line, Boeco Germany) e através de um
microscopio optico (BX 50F-3, Olympus) foi realizada a contagem das células viaveis
(ndo coradas) e ndo viadveis (coradas), sendo a porcentagem de células vidveis

determinada a partir da Equacdo 4.3 que segue.

_n°de células vivas
n° total de células

(4.3)

As concentragOes de sacarose, glicose, frutose e etanol no sobrenadante foram
determinadas por HPLC (Water, USA) equipado com detector de indice de refracéo e
coluna Sugar-Pak I (300x6,5 mm, Waters) operada a 80 °C. O eluente utilizado foi agua
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ultrapura a vazdo 0,5 mL.min. Os padrdes utilizados foram solugbes de sacarose,

glicose, frutose, etanol e glicerol com concentragdes entre 0,1 e 8,0 g.L™.

4.3.5.6 Fermentacdo convencional

Foi conduzida uma fermentagéo convencional (sem remocé&o de etanol por arraste
gasoso com COz) em batelada para fins de comparagdo com as fermentacOes extrativas
conduzidas sem e com eliminador de névoa instalado no topo (headspace) do reator. A

partir dos dados experimentais foi ajustado 0 modelo cinético e estimados os parametros.

Modelagem matematica da fermentagéo convencional

Na modelagem da fermentacdo convencional foi assumido que a geracdo do
produto é associada ao crescimento celular. A modelagem foi realizada de acordo com as
equacdes de balanco de massa para as células viaveis (X), substrato (S) e etanol (E), as

quais resultam em um sistema de equacdes diferenciais ordinarias.

dC,

=u-C 4.4
at H-Cy (4.4)
dC, 1

=———1u-C 4.5
at Y, . H-Lx (4.5)
dCe  Ygs

=—L.,4.C 4.6
at Y, . H-Lx (4.6)

onde Cx é a concentracdo celular (g.L 1), Cs é concentracéo de substrato limitante (g.L™),
Y xss € 0 coeficiente de rendimento de substrato a células (gx.gs™), Yess € o coeficiente de
rendimento de substrato a etanol (ge.gs?), n € a velocidade especifica de crescimento
celular (h) e Ce é a concentragéo de etanol (g.L™?).

O modelo cinético hibrido de Andrews-Levenspiel (ANDREWS, 1968;
LEVENSPIEL, 1980) foi selecionado para representar o crescimento celular, uma vez

gue o mesmo considera as inibigdes pelo substrato e produto.
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luzlumax ’ CS C2 [1_ CCE ] (47)
[KS +C, +S] E max

1S

onde pmax € a velocidade especifica méxima de crescimento celular (h™), Ks é a constante
de saturacdo (g.L™%), Kis é a constante de inibicdo pelo substrato (g.L™t), Cenx € a
concentragio maxima de etanol a partir da qual cessa o crescimento celular (g.L ) en é
a constante adimensional.

Os coeficientes de rendimento de substrato a células e a produto (etanol), Yxss e
Yess, foram determinados pelas Equacgdes 4.8 e 4.9, utilizando os dados experimentais de
Cx, Cse Ck.

YX/S :CXF VF _Cxo Vo (4.8)
Coo'Vo—Cosr Ve

YE/S — CEF VF _CEO 'Vo (4.9)
S0 Vo _CSF 'VF

onde os subscritos “0” e “F” se referem aos tempo inicial e final, respectivamente.

Ajuste do modelo cinético

Os parametros cinéticos (umax, Ks, Kis, Cemax € n) foram estimados através do
método de regressao ndo-linear de Nelder e Mead (NELDER e MEAD, 1965) e do
algoritmo de Runge-Kutta para obter a solu¢cdo numérica das equacgdes diferenciais que
representam o modelo, usando o software Scilab 6.0.2. O critério utilizado para obter o
melhor ajuste entre os dados calculados e experimentais foi a minimizacdo da soma dos

quadrados dos residuos.
4.3.5.7 Fermentacéo extrativa
Foram realizadas duas fermentagdes extrativas utilizando o reator coluna de

bolhas de 2,0 L de volume util, sendo a primeira conduzida sem o eliminador de névoa e

a a segunda realizada com o eliminador de névoa de PLA de espessura de 20 mm.
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Modelagem matematica da fermentacao extrativa em batelada com arraste por CO>

Na modelagem matematica da fermentacdo extrativa foi realizado o balanco de
massa para as células viaveis (X), substrato (S) e etanol (E). Entretanto, nesse caso foram
consideradas as remogdes de etanol (E) e de 4gua (W) e as varia¢des do volume de caldo
(V) em fungdo do arraste por CO2. O processo de remocdo do etanol e agua do caldo
fermentativo foi representado através do modelo proposto por Rodrigues et al. (2018)
(Equacdes 3.2-3.4) descrito no Capitulo 3. A seguir, encontram-se as equacg0es utilizadas

para descrever o comportamento da fermentacédo extrativa:

dc, 1 dv
=u-C,-C,-=— 4.10
at OV T (4.10)
dC, 1 1 dv
=—— .4.C,-C,-=— 4.11
dt Y. TV (#.11)
dCe :YEA. C.—-C .l.d_v_kE.CE (4.12)

o ' (4.13)

onde V é o volume de caldo (L), ke é a constante de velocidade de remocao de etanol (h-
1, kw é a constante de velocidade de remocao de agua (h™) e ps é a massa especifica da
solucdo (g.L ™).

O sistema de equacOes diferenciais (4.10-4.13) foram resolvidas através da
aplicacdo do algoritmo de Runge-Kutta, utilizando o software Scilab 6.0.2. Atraves dos
pardmetros cinéticos estimados para a fermentacdo convencional e dos parametros ke e
kw determinados nos ensaios de stripping com solucdo hidroalcodlica, foi possivel
simular o comportamento da fermentacédo extrativa e, posteriormente, comparar com 0s

dados experimentais de Cs, Cx e Ce obtidos ao longo do tempo.
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4.4 Resultados e discussao

4.4.1 O efeito da tampa do reator na remocéao de etanol por stripping com COz2

Anteriormente ao estudo do eliminador de névoa foram conduzidos ensaios de
stripping em reator pneumatico coluna de bolhas com volume til de 2,0 L a fim de avaliar
o0 efeito da tampa do reator sobre o arraste termodindmico e o arraste mecanico das
goticulas langadas pela corrente gasosa a partir da superficie do liquido. A Tabela 4.2
apresenta os parametros ke, kw, Fag, Faw e Fce obtidos nos experimentos realizados sem

e com a presenca da tampa do reator.

Tabela 4.2 - Parametros de desempenho obtidos nos ensaios de stripping de etanol com
CO2 conduzidos sem e com a tampa do reator em um volume de 2,0 L, utilizando uma
vazdo especifica de gas de 2,0 vvm.

Parametros de Condicéo experimental
desempenho Sem a tampa Com a tampa
ke (hh) 0,0660 + 4,54.10* 0,0572 + 1,00.10*
kw (h™) 0,00955 + 1,76.10* 0,00776 + 2,30.10*
Fae (%) 32,70 £ 0,25 29,28 £ 0,36
Faw (%) 5,57 £ 0,09 4,56 + 0,04
Fce (-) 4,18 + 0,04 4,47 +0,01

Através da analise da Tabela 4.2 foi possivel verificar que os valores de ke e Fae
obtidos no experimento realizado sem a tampa foram 154 e 11,7% maiores,
respectivamente, em comparacdo com aqueles obtidos no ensaio conduzido com a
presenca da tampa, 0 que se deve a maior vaporizacao do etanol que ocorre no primeiro
caso. Por outro lado, embora o etanol apresente maior volatilidade que a d4gua, houve um
aumento de 23,1 e 22,1% nos valores de kw e Faw, respectivamente. Isso significa que na
auséncia da tampa uma maior quantidade de agua foi removida do reator em relagdo ao
etanol, indicando que a ocorréncia do fendmeno de arraste mecanico foi mais significativa
nesse caso. Conforme descrito anteriormente, no processo de remocao por arraste
mecanico as goticulas que deixam o sistema apresentam a mesma composi¢éo da solugéo
presente inicialmente no reator, e, portanto, sdo mais ricas em agua do que em etanol.

Com relagéo ao fator de concentracdo em etanol (Fce), observou-se que 0 mesmo
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foi maior no experimento realizado no reator com tampa, o que pode estar associado tanto
a menor remocao de dgua observada nessa condicdo devido ao menor arraste mecanico,
quanto a maior eficiéncia do arraste termodindmico, uma vez que ao reter as goticulas
carregadas pela fase gasosa, a tampa pode ter criado novas interfaces para a transferéncia
de massa. Dessa forma, nos ensaios de stripping de etanol a tampa do reator funciona
como um obsticulo para a remocdo das goticulas arrastadas pela corrente de gas,
minimizando o arraste mecanico, bem como constitui um segundo estagio de equilibrio
para o enriquecimento da fase gasosa em etanol. Portanto, frente a esses resultados
concluiu-se que a insercéo do eliminador de névoa no topo do reator possibilitaria ampliar
o efeito da presenca da tampa, minimizando o arraste mecanico, além de promover um
aumento da area interfacial de transferéncia de massa, o que poderia favorecer o arraste

termodinamico.

4.4.2 Molhabilidade dos eliminadores de névoa

A Figura 4.3 ilustra a determinacdo do angulo de contato e o valor médio obtido

para os materiais PLA e aco inoxidavel.

Figura 4.3 - Angulo de contato entre uma soluc&o alcodlica 10 % (v/v) e a superficie
solida de uma placa de: (a) poliacido lactico (PLA) e (b) de ago inoxidavel.

(a) (b)

Angulo médio = 51,28° Angulo médio = 68,27°

Observando-se a Figura 4.3, verifica-se que o PLA teve maior afinidade com a
solugdo alcoolica em comparagdo ao ago inoxidavel, uma vez que a fase liquida
apresentou maior espalhamento nesse material. Esse resultado pode ser comprovado

guantitativamente através dos valores dos angulos de contato obtidos para cada material.
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Dessa forma, o menor angulo de contato observado para o PLA (51,28°) indica que a
solugdo hidroalcoodlica apresentou maior molhabilidade nesse material em relacéo ao aco
inoxidavel, sugerindo que os eliminadores de névoa fabricados a partir de &cido
polilactico provavelmente irdo reter as goticulas de liquido arrastadas pela corrente
gasosa em movimento de forma mais eficiente, possibilitando um incremento maior no
arraste termodinamico. Por outro lado, quanto menor a molhabilidade do material, mais
facilmente as goticulas de solucdo alcodlica se desprendem do eliminador de névoa e sdo

drenadas de volta para a solucéo.

4.4.3 Avaliacdo do desempenho de eliminadores de névoa no stripping de etanol por
CO2

A fim de investigar o desempenho de eliminadores de névoa no processo de
remocao de etanol por stripping com CO> foram realizados experimentos empregando
eliminadores de PLA, a¢o inoxidavel e composto por esferas de vidro, utilizando vazdes
especificas de COz (dcoz) de 1,0 vvm e 2,0 vvm em reator coluna de bolhas com volume
atil de 10,0 L. Os eliminadores de névoa foram avaliados quanto aos parametros
desempenho ke, kw, Fag, Faw, € Fce, descritos anteriormente.

A partir dos dados da Tabela 4.3 verifica-se que na vazao especifica de gas de 1,0
vvm o0s valores de ke e Fae obtidos no ensaio realizado com o eliminador de névoa de ago
inoxidavel (EXP2) foram 12,3 e 10,8% maiores, respectivamente, em compara¢do com
os dados observados no experimento conduzido sem o eliminador de névoa (EXP1). A
comparacdo das médias usando o teste de Tukey indicou que os valores de ke € Fae
obtidos para os experimentos EXP1 e EXP3 (eliminador de névoa de PLA) foram
estatisticamente iguais, a um nivel de confianca de 90%, sendo que 0 mesmo
comportamento foi observado nos ensaios EXP2 e EXP3. Em relacdo a remocéo de dgua
e ao fator de concentracdo em etanol, a comparagdo das médias mostrou que o0s
parametros kw, Faw e Fce foram estatisticamente iguais para os ensaios EXP1, EXP2 e
EXP3. Dessa forma, operando com ¢co. de 1,0 vvm foi possivel obter um incremento na
remocao de etanol, embora ndo tenha sido verificado um aumento de Fce, uma vez que a
vazdo especifica empregada ndo foi alta o suficiente para que o arraste mecanico fosse

significativo e, portanto, o efeito do eliminador de névoa nesse aspecto néo foi relevante.



stripping de etanol por CO> conduzidos em reator coluna de bolhas de 10,0 L, utilizando vazdes especificas de 1,0 e 2,0 vvm.

) ) dco2 Espessura
Experimento  Material ke (h™) kw (h™) Fae (%) Faw (%) Fce
(vwvm) (mm)
Sem
EXP1 - 1,0 o 0,0305 + 3,50.10*  0,00307 + 6,50.10° 16,68 +0,22 1,88+0,04 6,09+0,29
eliminador
EXP2 Aco Inox 1,0 70 0,0342 +8,00.10* 0,00326 + 8,00.10° 18,48+0,48 1,92+0,06 5,60+0,18
EXP3 PLA 1,0 20 0,0322 +£5,75.10* 0,00358 + 7,25.10° 17,99+0,47 2,05+0,05 5,32+0,10
Sem
EXP4 - 2,0 o 0,0550 +9,50.10* 0,00584 + 1,40.10* 28,30+0,51 3,47 +0,14 4,99 +0,04
eliminador
EXP5 Aco Inox 2,0 70 0,0592 + 8,37.10° 0,00621 +1,20.10* 30,61 +0,58 3,63+0,02 5,20+ 0,06
Esferas de
EXP6 " 2,0 100 0,0605 + 1,50.10°  0,00606+ 4,00.10% 30,93+0,60 3,65+0,13 5,22 +0,04
vidro
EXP7 PLA 2,0 20 0,0608 +5,00.10* 0,00646 + 2,45.10* 30,46 +0,01 3,80+0,04 5,060,02
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Tabela 4.3 - Pardmetros de desempenho obtidos para os eliminadores de névoa de aco inoxidavel e PLA de diferentes espessuras, em ensaios de
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Com ¢coe de 2,0 vvm, 0s resultados mostraram que o uso dos eliminadores de
névoa, seja 0 de aco inoX, de esferas de vidro ou o de PLA, promoveram maiores
remocdes de etanol da solucdo hidroalcodlica, sendo observados valores de ke e Fag, em
média, 9 e 8% superiores, respectivamente, em compara¢do aos valores obtidos no
experimento realizado sem eliminador de névoa (EXP4). Com relacdo a remocéo de agua,
comparando-se as médias através do teste de Tukey a um nivel de confianca de 90%,
verificou-se que os valores de kw e Faw foram estatisticamente iguais nos ensaios EXP4,
EXP5, EXP6 e EXP7, 0 que sugere que a vazdo especifica de 2,0 vvm ndo houve uma
reducdo da remocdo de agua do reator com o uso dos eliminadores de névoa. Nos
experimentos conduzidos com os eliminadores de névoa de aco inoxidavel e de esferas
de vidro foi possivel observar, em média, um aumento de 4,4% no valor Fcg, em
comparagdo ao obtido no ensaio EXP4 (sem eliminador). Por outro lado, a comparagéo
das médias pelo teste de Tukey indicou que os valores de Fce para 0s experimentos EXP4
e EXP7 foram estatisticamente iguais.

Os resultados observados com os eliminadores de névoa confeccionados com
diferentes materiais revelaram que os valores de ke e Fae foram estatisticamente iguais
para os experimentos EXP5, EXP6 e EXP7, a um nivel de confianga de 90%. Em relacéo
ao parametro Fce, o teste de Tukey indicou que os valores verificados nos ensaios
realizados com os eliminadores de aco inox e de esferas de vidro foram maiores do que
aqueles obtidos para o experimento conduzido com o anteparo de PLA. E importante
ressaltar que nos ensaios EXP5, EXP6 e EXP7, os eliminadores de névoa utilizados, além
de serem confeccionados a partir de materiais diferentes, também apresentavam
espessuras diferentes, sendo este efeito aparentemente irrelevante em termos de remogéo
de etanol na condicdo de vazdo especifica estudada. El-Dessouky et al. (1999) avaliaram
a eficiéncia de separa¢do variando a espessura do eliminador de névoa de 100 a 200 mm,
em diferentes velocidades superficiais do gas. Os resultados mostraram gque o aumento da
espessura ndo apresentou efeito sobre a eficiéncia de separagéo do dispositivo em questao.
Segundo esses autores, foi possivel observar que uma fina camada de liquido se
acumulava na superficie inferior dos fios da malha que compde o eliminador, atuando
como um meio extra para a coleta de goticulas. No entanto, essa camada nao penetrava
através da malha bem como néo era afetada pela espessura do eliminador de névoa, o que
explica a ndo dependéncia da eficiéncia de separacdo em relacao a espessura do anteparo.

Dessa forma, o uso de eliminadores de nevoa permitiu um incremento na remogao

de etanol a partir de uma solugéo alcodlica por stripping com COz, sendo este efeito mais
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pronunciado com o aumento da vazdo especifica de gas. Além disso, os eliminadores de
névoa de aco inox, de esferas de vidro e de PLA promoveram a remogdo de quantidades
semelhantes de etanol. Portanto, a diferenga entre a molhabilidade do aco inoxidavel e do
PLA ndo foi capaz de influenciar de maneira significativa os resultados obtidos nos
ensaios de stripping nessas condicOes de vazdes especificas estudadas e para essa
geometria do eliminador de PLA, o qual apresenta menor area superficial em comparacéao
com o eliminador de névoa de ago inox.

Os dados obtidos a partir do monitoramento da fase liquida sugerem que 0s
eliminadores de névoa foram capazes de reduzir o arraste mecanico bem como de criar
novas interfaces para a transferéncia de massa. Por outro lado, é importante ressaltar que
também pode ocorrer a condensacdo dos vapores de etanol e &gua na superficie do
eliminador de névoa, uma vez que esse dispositivo foi inserido em uma regido do reator
(headspace) na qual a temperatura ndo é controlada, além de ser menor do que a
temperatura da solucéo, sendo que esse fendmeno também pode ser visualizado na parede
e na tampa do reator. Essa fase liquida condensada se encontra mais rica em etanol em
comparagdo com a solucdo inicialmente presente no reator e em contato com a corrente
gasosa ascendente pode ser vaporizada. Dessa forma, deve haver outros estagios
intermediérios de equilibrio, seja na tampa ou na parede do reator e até no proprio
eliminador de névoa, com 0s quais 0s vapores de agua e etanol presentes na saida do
reator podem estar em equilibrio termodinamico. Outro aspecto que deve ser considerado
é que ao impedir a retirada das goticulas formadas na superficie do liquido e carregadas
pela fase gasosa, o eliminador de névoa acaba reduzindo a remogéo de agua do sistema.
Ao serem drenadas de volta para a coluna de liquido, as goticulas coletadas pelo anteparo
acabam diluindo a solu¢éo, o que pode resultar no aumento de ke e consequentemente de
Fce. Isso sugere que os eliminadores de névoa podem aumentar a constante de remogao

de etanol, sem necessariamente promover um aumento da quantidade de etanol removida.
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4.4.4 Efeito da velocidade superficial do gas e do volume do reator no desempenho

de eliminadores de névoa

A Tabela 4.4 apresenta os dados obtidos nos ensaios de stripping de etanol com
CO2 conduzidos em reator coluna de bolhas de 2,0 e 10,0 L utilizando eliminadores de
névoa de PLA com espessura de 20 mm e vazdo especifica de gas de 2,0 vwm. O
eliminador de PLA foi escolhido para avaliar o efeito da velocidade superficial e do
volume do reator no desempenho do processo porque encontrava-se disponivel nas
escalas de 2,0 e 10,0 L. Os resultados mostraram que nos dois reatores estudados houve
uma maior remocéo de etanol da solucéo hidroalcodlica com o uso dos eliminadores de
névoa de PLA. A insercao do anteparo no topo dos reatores possibilitou valores de ke, em
média, 10% maiores, em comparacdo com o0s resultados obtidos nos experimentos
realizados sem a presenca do eliminador de névoa. Com relacdo ao fator de concentracao
em etanol, a compara¢do das médias usando o teste de Tukey a um nivel de confianca de
90% indicou que o0 uso do eliminador de névoa de PLA ndo promoveu um aumento de

Fce nos dois reatores estudados.

Tabela 4.4 - Desempenho do eliminador de névoa de PLA com 20 mm de espessura no
stripping de etanol por CO- utilizando diferentes velocidades superficiais de g&s e uma
vazdo especifica de 2,0 vvm em reator coluna de bolhas de 2,0 e 10,0 L.

Condigdo V(L) Ug(ms? ke (h™) Fee ()

Sem eliminador

) 2,0 0,00896 0,0572 +1,40.10* 4,45+ 0,01
de névoa

Com eliminador
) 2,0 0,00896 0,0631 +3,18.10* 4,46 +0,03
de névoa

Sem eliminador .
) 10,0 0,01658 0,0550 + 5,05.10° 4,99 + 0,04
de névoa

Com eliminador
) 10,0 0,01658 0,0608 + 7,57.10* 5,06 + 0,04
de névoa

A variacdo da escala de 2,0 para 10,0 L implicou em um aumento da velocidade
superficial do gas (Ug), mantendo-se fixa a vazdo especifica de gas em 2,0 vvm. No
entanto, o aumento de Ug ndo proporcionou um melhor desempenho do eliminador de

névoa de PLA. Segundo El-Dessouky et al. (1999), quanto maior a velocidade superficial
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do gas, maior a retencdo de liquido uma vez que maior € a inércia das goticulas, e,
consequentemente, maior € a eficiéncia do processo. Contudo, a faixa de velocidade
superficial do gas empregada por esses autores para avaliar a eficiéncia de separacdo do
eliminador de névoa foi muito maior do que a utilizada no presente trabalho (1,0 — 6,0
m.st). Em baixas velocidades superficiais do gas as film drops, podem contornar os fios
da malha que compdem o eliminador de névoa e serem transportadas juntamente com a
corrente de gés até a saida do reator, resultando numa menor eficiéncia de separacdo das
goticulas (AL-DUGHAITHER; IBRAHIM; AL-MASRY, 2010). Dessa forma, quanto
menor a velocidade superficial do gas, menor ¢ a capacidade do eliminador de névoa de
reduzir o arraste mecénico e incrementar o arraste termodindmico, uma vez que menor €
a eficiéncia de retencdo das goticulas nos fios da malha que comp&em o dispositivo.

Nas secOes a seguir serdo descritos os ensaios de stripping de etanol por CO>
realizados com o intuito de compreender melhor o efeito da velocidade superficial (Ug)
e da vazdo especifica de gas (¢coz) no desempenho na remocdo de etanol, utilizando,
nesse caso, o eliminador de névoa de aco inoxidavel com 70 mm de espessura. Além de
Uc € ¢coz, variou-se a altura da coluna de liquido de forma que os volumes finais de
solugdo hidroalcodlica fossem 5,0, 7,5 e 10,0 L. Esses ensaios foram conduzidos com o
eliminador de névoa de aco inoxidavel uma vez que esse modelo apresenta maior area
superficial em funcdo do menor diametro dos fios que compdem a malha, em comparacgéo
com o anteparo fabricado a partir de poliacido lactico. Segundo El-Dessouky et al. (1999),
a eficiéncia de separacdo das goticulas aumenta com area superficial do eliminador de

névoa.

4.4.5 Eficiéncia do eliminador de névoa em diferentes volumes de solugao

A eficiéncia do eliminador de névoa de aco inoxidavel foi estudada em diferentes
vazdes especificas de gas e volumes de solucgdo (diferentes distancias entre a superficie
do liquido e o eliminador de névoa), mantendo-se fixa a velocidade superficial do gas
(Ug) em 0,02487 m.s. Foram realizados ensaios de stripping com eliminador de névoa
no topo do reator e os resultados foram avaliados em termos da constante de remogé&o de
etanol (ke) e do fator de concentragdo de etanol (Fce). Os valores foram comparados com
0s obtidos nos experimentos realizados sem o eliminador de névoa, sendo entdo
determinado o aumento percentual dos parametros em questdo para cada condigédo

investigada.
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A Figura 4.4 apresenta os valores do aumento percentual de ke e Fce obtidos para
os trés volumes de solucédo, para uma mesma velocidade superficial do gas. Como a area
de secdo transversal é a mesma para os trés casos, uma vez que se utilizou o mesmo reator,
variou-se a vazdo especifica de gas de forma que todos os ensaios fossem conduzidos
com Ug constante. Os resultados indicaram que o efeito do eliminador de névoa foi mais
significativo para um volume de 10,0 L em comparagdo com o menor volume avaliado.
Esse comportamento pode estar relacionado ao fato de que quanto mais proximo o
eliminador de névoa se encontra do nivel do.

liquido, maior a probabilidade das goticulas de solucdo que explodem na
superficie atingirem o anteparo, permitindo que o mesmo incremente o arraste
termodinamico e minimize o arraste mecénico, o que resulta em maiores valores de ke e

Fce em comparacgdo com os ensaios realizados sem o eliminador de névoa.

Figura 4.4 - Aumento percentual da constante de remogéo de etanol (ke) e do fator de
concentragdo em etanol (Fce) em fungdo do volume de solugéo em ensaios conduzidos
utilizando o eliminador de névoa de aco inoxidavel e mantendo-se a velocidade
superficial do gas constante.
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Sterman (1958) observou que quanto menor a distancia entre a interface de
separacdo e a saida da coluna de liquido, maior é a remocdo das goticulas por arraste
mecanico, uma vez que nessa condicdo as jet drops sdo capazes de alcancar a saida do
equipamento. Dessa forma, 0 aumento da altura do liquido permite que tanto as film drops

como as jet drops acabem colidindo com a malha de fios do eliminador de névoa inserido
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no topo do reator, e, portanto, a eficiéncia do dispositivo aumenta com o aumento do
volume de solugdo. Para baixos volumes de solucéo, as jet drops, as quais apresentam
didmetros maiores, acabam retornando a solucdo pela acdo da forca da gravidade,
tornando o efeito do eliminador de névoa menos pronunciado.

E importante ressaltar que a ocorréncia do fendmeno de arraste mecanico esta
principalmente relacionada a vaz&o especifica de gas. Conforme descrito anteriormente,
os experimentos foram executados com diferentes vazdes especificas de gas a fim de que
Ug fosse a mesma em todas as condigdes. Para um volume de solugdo de 5,0 L, a vazdo
especifica de CO; foi de 6 vvm, enquanto para 7,5 L foi utilizada uma vazéo de 4 vvm e
para o volume de 10,0 L empregou-se uma ¢co2 de 3 vvm. Dessa forma, tem-se que para
o menor volume de solucdo avaliado, maior foi a quantidade de goticulas formadas na
superficie do liquido devido ao colapso das bolhas, uma vez que maior foi a vazdo
especifica de gas empregada. No entanto, as goticulas maiores ndo sdo capazes de
alcancar a malha do eliminador de névoa e acabam sendo drenadas de volta a solugdo
devido a gravidade. As goticulas menores sdo carregadas pela fase gasosa até o
eliminador de névoa e podem eventualmente também se chocar contra a parede do reator
durante esse percurso. Além disso, quanto maior a vazdo especifica de gas, maior é a
inércia das goticulas transportadas pela corrente gasosa, consequentemente, maior sera a
probabilidade delas se chocarem com os fios do eliminador de névoa. Nesse caso a
eficiéncia do eliminador de névoa depende tanto da distancia entre a superficie do liquido
e 0 anteparo, como da vazdo especifica de gas.

Para um volume de solu¢do maior (10,0 L), a insercdo do eliminador de névoa
impediu a remocdo das jet drops do reator, e consequentemente reduziu a diluicdo da
corrente de saida. Por outro lado, nessa condi¢cdo operacional a vazdo especifica utilizada
foi menor em comparacdo com aquelas empregadas para os outros volumes de solucéo,
0 que promoveu uma reducdo da inércia das film drops carregadas pela fase gasosa
ascendente, resultando em uma menor eficiéncia de captura dessas goticulas menores.
Conforme descrito anteriormente, quando houver maior retirada das jet drops do sistema,
mais significativo sera o arraste mecanico em termos quantitativos, uma vez que essas

goticulas possuem diametro maior em comparagdo com as film drops.

4.4.6 Eficiéncia do eliminador de névoa em diferentes vazdes especificas de gas

O eliminador de névoa também foi avaliado em ensaios de stripping de etanol
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com COz2 nos quais manteve-se o volume de solugdo constante e variou-se a velocidade
superficial, bem como a vazdo especifica do gas. Os resultados foram avaliados em
termos de ke e Fcg, sendo entdo comparados com os valores obtidos nos ensaios
realizados nas mesmas condi¢Bes sem o eliminador de névoa. A Figura 4.5 apresenta o
aumento percentual dos parametros ke e Fce com o uso do eliminador de névoa de ago
inoxidavel com espessura de 70 mm e volume de solugdo de 10,0 L. Os resultados
apresentados na mostram que o aumento da vazao especifica de gas (¢co2), assim como
de Ug, proporcionou um melhor desempenho do eliminador de névoa. Com o aumento
da vazdo, maior € a quantidade de goticulas formadas quando as bolhas de gas alcangam
a superficie do liquido, e, portanto, maior € a quantidade de goticulas carregadas pela fase
gasosa ascendente até o eliminador de névoa. Além disso, quanto maior é a vazao de gas,
maior é a inércia das goticulas carregadas pela fase gasosa, e, portanto, maior é a

probabilidade de elas serem coletadas pelo eliminador de névoa.

Figura 4.5 - Aumento percentual da constante de remocéo de etanol (ke) e do fator de
concentragdo em etanol (Fce) em funcdo da vazdo especifica de CO2 (¢co2) em ensaios
conduzidos em um volume de solucédo de 10,0 L, utilizando o eliminador de névoa de
aco inoxidavel.
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Conforme descrito anteriormente, a eficiéncia do eliminador de névoa no processo
de remocdo de etanol por stripping a partir de uma solucdo hidroalcodlica depende
principalmente da vazdo especifica de gas empregada. Sonego et al (2014) reportaram

que o uso de uma vazao especifica de CO2 de 2,0 vvm na fermentacéo alcodlica extrativa
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foi capaz de reduzir a inibicdo da levedura pelo etanol, o que permitiu a obtencdo de uma
produtividade volumétrica em etanol 25% maior em comparagdo com aquela obtida no
processo convencional. Dessa forma, ndo se justifica o uso de uma vazéo especifica maior
que 2,0 vvm, embora o efeito do eliminador de névoa tenha sido mais pronunciado para
uma vazao especifica de 3,5 vvm, utilizando um volume de 10,0 L.

Para avaliar o uso do eliminador de névoa na fermentacdo extrativa foram
conduzidas inicialmente fermentagdes alcodlicas em reator pneumatico coluna de bolhas
com volume atil de 2,0 L, utilizando o eliminador de névoa de PLA, disponivel para essa
escala de biorreator, e uma vazao especifica de 2,0 vvm. A seguir serdo descritos 0s
resultados obtidos para as fermentagGes convencional e extrativas, sem e com 0
eliminador de névoa, obtidos a partir do monitoramento da fase liquida ao longo do

tempo.

4.4.7 Fermentacao alcoodlica convencional em batelada — Ajuste do modelo cinético

e estimativa dos parametros

Os coeficientes de rendimento celular e de etanol, Yvxis e Yes, foram
determinados a partir das Equacgdes 4.8 e 4.9, utilizando os dados experimentais de
concentracdo de células viaveis (Cx), concentracdo de substrato (Cs) e concentracdo de
etanol (Ce) obtidos na fermentacdo convencional em batelada. Os outros parametros
cinéticos do modelo (pmax, Ks, Kis, Cemax € n) foram estimados através do método Runge-
Kutta para solu¢do numérica do conjunto de equacGes diferenciais e do algoritmo de
Nelder Mead para a otimizacéo.

A Tabela 4.5 apresenta os valores estimados para 0s parametros para a
fermentacdo convencional em batelada. Esses valores encontram-se muito proximos aos
reportados na literatura para fermentacdes conduzidas utilizando a mesma levedura e

condigdes experimentais semelhantes as do presente estudo (VELOSO et al., 2019).
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Tabela 4.5 - Valores estimados dos parametros cinéticos da fermentacéo convencional

em batelada.

Parametro Valor
Yxis (Ox.0s™) 0,0421
Yess (9e.gs™) 0,454
tmax (™) 0,229
Ks (g.L ) 12,72
Kis (g.L™) 140,47
Cemax (0.L™) 103,55
n 0,339

A Figura 4.6 apresenta a comparagdo entre os valores calculados e os dados
experimentais para as concentracdes de células viaveis (Cx), substrato (Cs) e etanol (Cg)
ao longo do tempo de fermentacdo. Foi possivel observar que o modelo cinético
apresentou um bom ajuste aos dados experimentais € 0 modelo hibrido de Andrews-
Levenspiel foi, portanto, adequado para descrever a cinética da fermentacédo
convencional. Verificou-se ainda que o substrato foi totalmente consumido apds 10 h de
cultivo, sendo que a concentracdo final de etanol obtida no caldo fermentativo foi de 92,9
g.L%, 0 que resultou em uma produtividade volumétrica em etanol de 9,29 g.L%.h%. Esses
resultados foram muito semelhantes aos observados por Veloso et al. (2019), os quais
reportaram o consumo completo de 207 g.L™! de substrato em 10 h e a producéo de 92,2
g.L"t em uma fermentacgdo convencional conduzida em batelada alimentada, utilizando a

levedura S. cerevisiae Y904.
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Figura 4.6 - Grafico comparativo entre os valores simulados (--) e experimentais de Cx
(m), Cs (®) e Ce (®) para a fermentacdo convencional em batelada.
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4.4.8 Fermentacgao extrativa em batelada

Foram realizadas duas fermentacdes extrativas em batelada em reator coluna de
bolhas com volume Gtil de 2,0 L utilizando uma vazao especifica de CO2 de 2,0 vvm sem
o eliminador de névoa (FE1) e com a insercdo do eliminador de névoa de PLA (espessura
20 mm) no topo (headspace) do biorreator (FE2). Na Tabela 4.6 sdo apresentados os
principais resultados dessas fermentacdes extrativas (FE1 e FE2) e da fermentacao

convencional (FC).

Tabela 4.6 - Principais resultados das fermentacdes extrativas em batelada realizadas
sem o eliminador de névoa (FE1) e com o eliminador de névoa de PLA (FE2) e da
fermentacdo convencional (FC).

Variaveis FC FE1 FE2
Cso® (g.Lh) 206,9 202,5 201,9
Cem® (g.L ) 92,9 75,0 73,9
Cer®(g.LY) 92,9 91,8 91,4

Ped (g.L1hh 9,3 10,2 10,2

3Cso: concentragdo inicial de substrato no caldo de cultivo, °Cem: concentragédo maxima de etanol
no caldo de fermentacdo, °Cer: concentracdo total de etanol produzido (estimada),
°Pe: produtividade volumétrica em etanol.



95

Os valores experimentais e simulados das concentracdes de células viaveis (Cx),
de substrato (Cs) e etanol (Cg) das fermentacdes FE1 e FE2 s&o apresentados nas Figuras
4.7 e 4.8, respectivamente. O consumo total de substrato ocorreu em 9 h tanto em FE1
como em FEZ2, indicando que a velocidade de consumo de agucar foi muito semelhante
nas duas condicdes estudadas, o que resultou em produtividades em etanol praticamente
idénticas (Pe = 10,2 g.L.h™%). Foi possivel observar que a partir da 32 hora de fermentacao,
a concentragdo de etanol no caldo fermentativo para FE2 foi ligeiramente menor em
comparagdo com os valores verificados em FEL, o que sugere que o eliminador de névoa
pode ter promovido uma maior remoc¢do de etanol. No entanto, esse incremento na
retirada do produto inibidor ndo foi suficiente para que houvesse uma maior
produtividade. Pode-se ainda considerar que o eliminador de névoa tenha proporcionado
menor remoc¢do de dgua do reator, uma vez que esses dispositivos sao capazes de reduzir
aocorréncia do arraste mecanico, o que pode ter resultado em um caldo fermentativo mais

diluido em etanol.

Figura 4.7 - Grafico comparativo entre os valores simulados (--) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (@) para a fermentacéo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa
(FE1) em reator coluna de bolhas de 2,0 L de volume util, utilizando uma vazéo
especifica de CO. de 2,0 vvm.
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A produtividade de etanol verificada na fermentacéo convencional (FC) foi de 9,3
g.L1.h?, enquanto na fermentacdo extrativa (FE1) esse valor foi de 10,2 g.L.h?,

indicando que a remocdo de etanol por arraste gasoso com CO: reduziu a inibi¢do da
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levedura, o que resultou em uma produtividade 9,7% superior em compara¢do com 0
processo convencional. Para uma concentracdo de substrato de 180 g.L™, Sonego et al.
(2014) reportaram um aumento de 25% na produtividade de etanol na fermentacdo
extrativa em batelada em comparacdo com a fermentacdo convencional. Esse
comportamento pode estar relacionado ao fato de que esses autores utilizaram uma
linhagem comercial de levedura mais sensivel a inibicao pelo etanol, quando comparada
a linhagem industrial empregada no presente estudo (S. cerevisiae Y904), e por isso 0

efeito do stripping foi mais significativo e evidente nesse caso.

Figura 4.8 - Grafico comparativo entre os valores simulados (--) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (@) para a fermentacéo extrativa conduzida com o eliminador de névoa
de PLA (FE2) em reator coluna de bolhas com volume til de 2,0 L, utilizando uma
vazdo especifica de CO de 2,0 vvm.
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A partir dos dados de concentracdo maxima de etanol no caldo fermentativo (Cem)
e de concentracéo total de etanol produzido (Cer), verifica-se que houve remocéo de 16,8
g de etanol através do arraste gasoso com CO2 em FE1, enquanto em FE2 esse valor foi
de 17,5 g. Dessa forma, como a linhagem da levedura utilizada no presente trabalho é
menos suscetivel ao efeito inibitorio do etanol, o ligeiro incremento na retirada de etanol
observado na fermentacdo extrativa com o eliminador de névoa ndo foi suficiente para
promover o consumo de substrato em um menor tempo e, consequentemente, obter uma

maior produtividade em etanol.
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4.5 Conclusotes

No presente capitulo foi investigado o potencial de aplica¢do dos eliminadores de
névoa no processo de stripping de etanol por CO2 em reatores pneumaticos coluna de
bolhas. Os experimentos realizados com solucdo hidroalcodlica mostraram que 0s
eliminadores de névoa foram capazes de promover um arraste termodindmico mais
eficiente, o que resultou na obtencdo de maiores valores da constante de remocdo de
etanol (ke) e do fator de arraste de etanol (Fag) em comparagéo com os ensaios realizados
sem o eliminador de névoa.

Os trés eliminadores de névoa avaliados no presente estudo apresentaram
desempenhos semelhantes em relacdo aos parametros ke e Fae para uma vazao especifica
de gés de 2,0 vvm, embora os eliminadores de névoa de aco inoxidavel e de esferas de
vidro tenham permitido a obtencdo de maiores valores do fator de concentracdo em etanol
(Fce), 0 que sugere que esses dispositivos promoveram um maior enriquecimento em
etanol da fase gasosa na saida do biorreator em comparacdo com a fase liquida. Esse
comportamento pode estar relacionado a maior espessura e area superficial disponiveis
nesses modelos de eliminadores para a captura das goticulas carregadas pela fase gasosa.

O efeito do eliminador de névoa de aco inoxidavel foi mais significativo para um
maior volume de solucdo hidroalcodlica, o que sugere que quanto mais proxima se
encontra a superficie do liquido em relacdo ao dispositivo de separagdo, maior é a
capacidade do mesmo de reter as goticulas carregadas pela corrente gasosa. No entanto,
o desempenho do eliminador de névoa depende principalmente da vazdo especifica de
gas empregada, uma vez que maior serd a inércia das goticulas formadas na superficie do
liquido e transportadas pela fase gasosa ascendente e, portanto, maior é a possibilidade
delas se chocarem contra os fios da malha do eliminador de névoa e serem capturadas.

Os resultados observados nas fermentacGes alcodlicas extrativas utilizando o
biorreator coluna de bolhas com volume util de 2,0 L indicaram que o uso do eliminador
de névoa de PLA ndo possibilitou uma maior velocidade no consumo de substrato e,
consequentemente, a obtencdo de uma maior produtividade de etanol em comparagéo
com a fermentacdo extrativa realizada sem o eliminador de névoa. Esse comportamento
pode estar relacionado ao fato de que o incremento na remoc¢do de etanol observado
atraves da insercao desse dispositivo no topo do reator, ndo foi suficiente para promover
um aumento de produtividade em etanol. Além disso, a linhagem de levedura utilizada

no presente trabalho é menos sensivel ao etanol, sendo que o efeito do stripping foi menos
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significativo e evidente quando comparado a outros estudos reportados na literatura
conduzidos com uma linhagem de levedura mais suscetivel ao efeito inibidor de etanol.
Dessa forma, nédo foi possivel constatar o efeito do eliminador de névoa na fermentacéo
extrativa atraveés do monitoramento da fase liquida, o que sugere que € necessario avaliar
a composicdo da fase gasosa na saida do reator a fim de verificar se esse dispositivo é
capaz, de fato, de promover um enriquecimento em etanol da corrente gasosa, embora

néo apresente um efeito positivo na produtividade do processo.
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Capitulo 5 : Avaliacdo da composicéo do gas no processo de stripping de etanol por

CO:g utilizando espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier

5.1 Introducao

No processo de stripping de etanol por COz é necessario considerar dois aspectos,
0s quais envolvem a cinética da transferéncia de massa em um sistema gas-liquido e o
equilibrio termodinamico do etanol e da agua na fase gasosa. A termodinamica determina
a guantidade méaxima de etanol que pode ser removida por arraste gasoso (arraste
termodindmico), enquanto a cinética esta relacionada com a velocidade na qual o
equilibrio pode ser atingido.

No capitulo 3, o arraste gasoso do etanol foi avaliado em termos de transferéncia
de massa, levando em consideracdo os dados obtidos através do monitoramento da fase
liquida. Foi investigado o uso de reatores airlift, uma vez que a literatura reporta que essa
configuracdo apresenta um melhor desempenho em relagéo a transferéncia de massa em
sistemas aerobios. No entanto, conforme discutido anteriormente, os reatores airlift,
especialmente 0 modelo de cilindros concéntricos, embora tenha proporcionado a
obtengéo de maiores retencdes gasosas, ndo promoveu uma maior remocdo de etanol da
fase liquida em comparacdo com o modelo coluna de bolhas na faixa experimental
estudada.

No capitulo 4, os eliminadores de névoa foram investigados quanto a sua
capacidade de promover um arraste termodinamico mais eficiente, bem como de reduzir
a ocorréncia do arraste mecanico, proporcionando uma corrente de saida mais rica em
etanol e menos concentrada em agua. A eficiéncia desses dispositivos foi avaliada em
solucéo hidroalcodlica através dos parametros ke e Fce, determinados a partir de dados
experimentais obtidos pelo monitoramento da fase liquida. Os resultados mostraram que
esses anteparos promoveram um aumento tanto de ke como de Fcg, 0 que sugeriu que 0s
eliminadores de névoa permitem maior retirada de etanol do meio em relacdo a
quantidade de agua removida.

Entretanto, a partir do monitoramento da fase liquida ao longo da fermentacéo
alcoolica extrativa, verificou-se que a utilizagdo do eliminador de névoa nédo possibilitou
uma maior velocidade de consumo de agucar em comparagdo com a fermentacao extrativa
conduzida sem a insercdo do dispositivo no topo do reator, o que resultou em

produtividades em etanol muito proximas nas duas condi¢des estudadas. Assim, 0s
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aumentos de ke e Fce observados nos ensaios realizados com o eliminador de névoa em
solucdo hidroalcodlica ndo foram suficientes para que o consumo de substrato ocorresse
em um menor tempo e, consequentemente, houvesse um aumento de produtividade na
fermentacdo extrativa, uma vez que o uso da operacdo de stripping por si s, sem a
insercdo de eliminadores de névoa no reator, ja representa uma melhoria significativa no
processo de producdo de etanol.

Conforme descrito anteriormente, diversos trabalhos investigaram o uso da
operacdo de stripping na remoc¢do de um composto inibidor, sendo a eficiéncia do
processo avaliada através do monitoramento da fase liquida. No entanto, ndo existem
estudos disponiveis na literatura que avaliaram 0 processo em questdo a partir do
monitoramento da fase gasosa que deixa a coluna de separacdo. A determinacdo da
composicdo da corrente gasosa e 0 estudo do equilibrio termodindmico envolvido no
sistema sao essenciais para verificar se o processo é passivel de melhoria, uma vez que a
forca motriz para a transferéncia de massa depende da concentracdo de equilibrio, bem
como para avaliar se a utilizagdo dos eliminadores de névoa de fato promove um
enriquecimento da fase gasosa em etanol, embora ndo tenha sido possivel observar um
efeito do dispositivo na produtividade do processo fermentativo.

Diante do que foi exposto, no presente capitulo foi avaliada a composicao da fase
gasosa no processo de stripping de etanol por CO2 em diferentes condi¢des operacionais
a fim de compreender melhor a cinética de transferéncia de massa tanto na coluna de
liqguido como no headspace do reator, bem como entender o comportamento do sistema
em relag&o ao equilibrio termodindmico. Primeiramente, investigou-se os efeitos da vazdo
especifica de alimentagdo de gas e do volume de solucdo e, consequentemente, da altura
do headspace na composic¢do da corrente de saida do reator. Os resultados foram entdo
comparados com a composicao de equilibrio, calculada a partir dos dados obtidos pelo
monitoramento da fase liquida. A seguir, com base no comportamento observado nessa
etapa inicial, foi selecionada uma condicao operacional em termos de vazéo especifica de
gés e volume de solugdo para a conducdo de ensaios de stripping em solucéo
hidroalcodlica com os eliminadores de névoa, sendo entdo determinada a composicéo da
corrente gasosa e 0s resultados comparados com 0s experimentos realizados sem a
presenca do dispositivo. Por fim, o desempenho do eliminador de névoa foi avaliado
numa fermentacdo alcodlica extrativa através do monitoramento tanto da fase liquida

como da fase gasosa.
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5.2 Estado da arte

O desempenho do processo de stripping para a remogao de um composto inibidor
é normalmente avaliado através do monitoramento da fase liquida ao longo do tempo, o
que permite a determinacdo de pardmetros referentes a transferéncia de massa da fase
liquida para a fase gasosa. Ezeji et al. (2005) estudaram o processo de remocéo de butanol
por stripping com nitrogénio em tanque agitado sob diferentes vazdes volumétricas de
alimentacdo de gas, a fim de investigar o efeito do didmetro da bolha na eficiéncia de
transferéncia de massa. Os resultados mostraram que as bolhas de gas na faixa de
didmetro estudada saturavam rapidamente em butanol durante o tempo de contato no
biorreator. Os autores testaram matematicamente essa hipo6tese e verificaram que as
bolhas com diametro de 5,0 mm levavam cerca de 0,14 s para se tornarem 95% saturadas
em butanol, indicando que o uso de bolhas menores ndo permitiria a obtencdo de maiores
coeficientes de transferéncia de massa.

Calverley et al. (2020) avaliaram o uso de microbolhas para a remocgéo de etanol
de solucgbes alcoolicas diluidas em um reator mantido a 60 °C, utilizando diferentes alturas
da coluna de liquido e temperaturas de entrada do gas. Para cada ensaio foram
determinadas as concentracOes de etanol na fase liquida e no condensado, sendo também
calculadas as concentragdes de etanol no equilibrio. A partir dos resultados verificou-se
que o aumento da temperatura do gas de arraste bem como a reducdo da altura inicial do
liquido na coluna de separacdo promoveram um aumento da velocidade de remocéo de
etanol. Além disso, para a maior altura da coluna de liquido investigada (50 mm), foi
possivel observar que o vapor ndo se encontrava saturado em etanol, especialmente
quando a temperatura de entrada do gas de arraste foi de 150 °C. Nesse caso, ndo houve
monitoramento do vapor de saida da coluna de stripping, sendo as concentracdes de
etanol na fase vapor determinadas a partir da concentracdo de etanol obtida no
condensado recuperado em intervalos de 5 minutos.

Embora a literatura ndo reporte trabalhos que realizaram o monitoramento da
corrente gasosa no processo de remocao de etanol por arraste gasoso com COg, existem
estudos que abordaram o uso de diferentes sistemas de monitoramento para determinagéo
da composicéo da fase gasosa na saida do equipamento. CRIPPS et al. (2009) avaliaram
0 processo de producdo de etanol lignocelulosico a partir de uma cepa de Geobacillus
thermoglucosidasius modificada geneticamente, utilizando um espectrometro de massa a

fim de determinar o teor de etanol na corrente gasosa de exaustdo. Os cultivos foram
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realizados em reator convencional tipo tanque agitado e aerado, operado com uma
frequéncia de agitacdo de 300 rpm e uma vazdo especifica de aeracdo de 0,2 vvm. A cepa
modificada foi capaz de produzir etanol de forma eficiente e rapida quando uma
temperatura de 60 °C foi utilizada, sendo possivel obter um rendimento de 90% em
relacdo ao tedrico.

Abdulrazzaq et al. (2016) investigaram o processo de separagdo de misturas
azeotropicas de etanol e 4gua a partir do uso de microbolhas de ar, sendo a concentracéo
de etanol no vapor determinada utilizando um sensor de vapor de etanol (MQ-3), o qual
foi calibrado através de correntes de vapor de etanol geradas a partir de solu¢des com
concentragdes conhecidas. Foi observado que quanto maior a temperatura das
microbolhas de ar e menor a altura da coluna de liquido, maior foi a eficiéncia de

separacao do etanol a partir de uma solucgéo hidroalcodlica.

5.3 Materiais e métodos

5.3.1 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios de stripping

O monitoramento da fase gasosa no processo de stripping por CO- foi realizado
através da técnica de espectroscopia de infravermelho médio (MIR) com a calibracdo
multivariada pelo método de regressdo de minimos quadrados parciais (PLS). Para a
obtencdo de um modelo PLS capaz de quantificar o etanol na presenca de interferentes,
no caso agua e CO», foi empregado um conjunto de calibracdo composto por correntes
gasosas com diferentes fraches molares. Essas correntes foram obtidas através da
passagem do gés de arraste, CO», a pressao de 93,219 kPa, por saturadores encamisados
contendo solucdes de etanol anidro ou agua destilada em diferentes temperaturas. A fase
gasosa proveniente dos saturadores foi conduzida através de uma tubulacdo de ago
inoxidavel, aquecida a 80 °C, até a cdmara de amostragem gasosa, a qual se encontrava a
110 °C, onde os espectros foram obtidos. Além das amostras provenientes da mistura das
correntes gasosas de saida dos saturadores de etanol e agua, foram utilizadas na calibracéo
amostras contendo fragdes molares de etanol obtidas a partir da passagem da corrente de
CO; através de um unico saturador contendo solugdes hidroalcoolicas de composic¢oes
conhecidas.

Os espectros amostrais foram adquiridos utilizando uma célula gasosa conectada

a um espectrometro infravermelho médio com transformada de Fourier (FT-MIR) através
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de um cabo de fibra Optica (ReactIR 45m, Mettler-Toledo AutoChem, Inc.). O sistema
foi equipado com um detector de mercurio-cddmio-telureto (MCT), resfriado com
nitrogénio liquido e um sistema de purga que injetava nitrogénio gasoso como gas de
purga para remover etanol, &gua e CO> do compartimento dptico. No inicio dos ensaios
de calibracdo, os espectros foram coletados na faixa de 3335 a 15411 nm, na resolucéo
de 4,2 nm com 256 varreduras por amostra, a 110 °C (temperatura da célula de
amostragem), sem pré-tratamento ou manipulagdo manual das amostras. Antes de iniciar
a amostragem das correntes gasosas, foi coletado um espectro de nitrogénio para ser
utilizado como sinais de fundo (background).

As fracbes molares de etanol e dgua foram obtidas a partir da aplicacdo de
premissas termodindmicas e balangos de massas para o etanol, agua e CO>, utilizando
como volumes de controle as saidas dos saturadores e o ponto de mistura das correntes
gasosas. Admitiu-se que o CO2 se comportava como gas ideal e sua solubilidade foi
desprezada tanto em &gua, como em etanol. As fracbes molares de etanol e &gua nas
correntes de saida do saturador contendo solucGes hidroalcodlicas com concentracdes
conhecidas (de 10 a 100 g.L!) foram calculadas assumindo a condigdo de equilibrio
termodinamico, utilizando a Lei de Raoul Modificada combinada com a Equacdo de
Antoine. Nesse caso também foi negligenciada a solubilidade do CO: na solucdo
hidroalcodlica no saturador e admitido que a fase gasosa se comporta como gas ideal,

uma vez que a pressdo do sistema era menor que 1 atm.

5.3.2 Andlise e processamento dos dados obtidos por espectroscopia FT-MIR

A partir da aspersdo de CO2 nos saturadores contendo etanol anidro, &gua
destilada e solucdes hidroalcoodlicas, espectros da fase gasosa obtidos por FT-MIR foram
relacionados com as fragBes molares de etanol (ye) e &gua (yw), obtendo-se modelos de
calibracdo compreendendo um range 0 até 0,04 para ye e 0 até 0,10 para yw. O erro
quadrado médio de validagdo cruzada (RMSECV) dos modelos, calculado pela Equacéo
(5.1), foi um parametro utilizado para avaliar estatisticamente os valores preditos e
escolher o melhor modelo de calibragdo, sendo determinado através do procedimento
leave one out cross validation (LOOCV). Nesse método, obtém-se diferentes curvas de
calibracdo, excetuando-se sempre uma das amostras. A seguir, cada calibracdo é validada
utilizando a amostra inicialmente excluida do conjunto de dados, sendo entdo calculado

o0 erro entre o valor de referéncia dessa amostra e o valor predito pelo modelo. Dessa



104

forma, o software utilizado para aquisicdo e processamento dos dados (IC IR v. 4.3.35
SP1/Mettler-Toledo AutoChem, Inc.) calculou a somatdria desses erros para cada uma
das calibracGes validadas excetuando-se uma das amostras e, por fim, determinou o valor
de RMSECV. Os modelos apresentaram baixos valores RMSECYV para agua (0,00299) e
etanol (0,00068). Conforme reportado na literatura (VELOSO et al., 2020; RODRIGUES

etal., 2018), baixos valores de RMSECYV indicam que os modelos apresentaram excelente

ajuste.
RMSECV = \/ii(ck ~6.) (5.1)
ncal k=1

onde nca € 0 nUmero de amostras utilizadas na calibragdo e c, e ¢, séo as concentracoes

de referéncia e preditas da amostra k, respectivamente.

5.3.3 Aparato e Procedimento experimental

No presente capitulo, os ensaios de stripping de etanol com CO. em solucao
hidroalcoolica e as fermentagdes extrativas foram conduzidos com monitoramento da fase
gasosa por espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-
MIR). A corrente gasosa de saida do reator foi conduzida através de uma tubulacdo de
aco inoxidavel aquecida a 80 °C até a célula de gas do FT-MIR, sendo entdo possivel
obter os espectros da agua e etanol para cada condi¢do operacional estudada. A Figura
5.1 ilustra o aparato experimental utilizado nos experimentos e determinacdo da
composicao da fase gasosa. O procedimento experimental utilizado nos experimentos de

arraste gasoso foi o0 mesmo descrito na secao 3.3.2 do Capitulo 3.
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Figura 5.1 - Aparato experimental utilizado nos ensaios de stripping de etanol com CO-
com monitoramento da fase gasosa: (1) Biorreator, (2) Banho termostatico, (3) Cilindro
de CO, (4) Fluxébmetro de massa, (5) Célula de gas, (6) Espectrometro, e (7)
Computador para aquisi¢do de dados.
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Fonte: Acervo pessoal do autor.

As caracteristicas geométricas dos reatores empregados nesta etapa do trabalho
encontram-se apresentadas na Tabela 5.1. Conforme pode ser verificado, foram
conduzidos ensaios em reatores pneumaticos com volume util de 10,0 L, utilizando os
modelos coluna de bolhas (CB), airlift de cilindros concéntricos (ACC) e airlift split-
cylinder (ASC). O esquema das trés configuracdes de reatores investigadas nessa etapa
do trabalho é idéntico ao dos reatores pneumaticos utilizados na primeira etapa, conforme
descrito na Figura 3.1 do Capitulo 3. O reator ACC apresenta um cilindro interno,
enquanto o reator ASC possui uma placa interna, ambos fabricados em aco inoxidavel
316L. Os reatores CB e ACC foram operados utilizando um aspersor tipo cruzeta e no
reator ASC utilizou-se um aspersor tipo espinha-de-peixe, ambos confeccionados em acgo
inoxidavel 316L e com didmetro do orificio (do) de 0,45 mm. Além dos ensaios
conduzidos nas trés configuracOes de reatores pneumaticos, também foram realizados
experimentos no modelo coluna de bolhas, utilizando o reator com volume atil de 10,0 L,
variando o volume de solucdo em 2,5, 5,0, 7,5 e 10,0 L, a fim de verificar o efeito do
headspace no processo de stripping. A altura de liquido utilizada em cada um desses
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Tabela 5.1 - Dimensdes dos reatores pneumaticos utilizados nos experimentos.

Airlift
Coluna de Bolhas Cilindros
Dimensoes ) Split-cylinder
Concéntricos
25L 50L 75L 10,0L 10,0 L 10,0 L

Hi (mm) - - - - 50 50
Hz (mm)* - - - - 55 50
Hz (mm) - - - - 400 400
Ha (mm)* 125 249 373 525 530 527
Hs (mm) 765 765 765 765 765 765
De1 (Mmm) 160 160 160 160 160 160
Di1 (mm) - - - 102 -
do (mm) 0,45 0,45 0,45 0,45 0,45 0,45

Ap.As - - - 1,54 1,42

*Nivel de liquido sem aeracdo.

5.3.4 Modelagem do processo de stripping de etanol

O processo de remocéo de etanol e 4gua por arraste gasoso com CO; foi descrito

pelas Equacdes 3.2-3.4, conforme apresentado na secdo 3.3.4 do Capitulo 3. A partir dos

dados experimentais de Cg, Cw e V foi possivel a determinar os parametros constante de

remocdo de etanol (ke) e constante de remocdo de agua (kw) para cada condicdo

operacional avaliada no presente capitulo.

5.3.5 Parametros de desempenho do processo de stripping de etanol

O processo de remocgédo de etanol por arraste gasoso com CO2 a partir de uma

solugéo alcodlica foi avaliado com base nos parametros fator de arraste de etanol (Fag),

fator de arraste de agua (Faw), fator de concentracdo em etanol (Fce), eficiéncia de

remoc&o de etanol (Ere) e eficiéncia de remocdo de agua (Erw) , além dos pardmetros ke

e kw descritos anteriormente.
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A eficiéncia de remocéo de etanol (Ere), descrita pela Equagéo 5.2, corresponde
a relacdo entre a fracdo de etanol que foi removida e a fragdo de etanol que poderia ser

removida caso o sistema estivesse na condigdo de equilibrio termodinamico.

E.. (%)=—1E.100 (5.2)

YE_eq
onde ye ¢é a fracdo molar de etanol na fase gasosa que deixa o reator e Yeeq € a fragao
molar de etanol na fase gasosa em equilibrio com a fase liquida.
A eficiéncia de remocdo de &gua (Erw) por arraste gasoso foi determinada

considerando o mesmo principio descrito para a remocao de etanol:

E.., (%)=—%_.100 (5.3)

yW_eq
Os parametros Fae e Faw foram determinados a partir das Equagdes 4.1 e 4.2,
descritas no Capitulo 4, enquanto o pardmetro Fce foi calculado utilizando a Equagdo 3.8,

apresentada no Capitulo 3.

5.3.6 Equilibrio liquido-vapor para o sistema bifasico etanol-agua-CO2

A andlise termodinamica do processo de remocéo de etanol por stripping com CO»
€ necessaria, pois a concentracdo de equilibrio é parte da forca motriz para a transferéncia
de massa, 0 que permite determinar a maxima quantidade de etanol que pode ser removida
por arraste gasoso. A seguir sera descrito o procedimento utilizado para o calculo da
composicdo da corrente gasosa em equilibrio com a fase liquida presente no reator. Esses
dados foram comparados entdo com as fracbes molares de etanol e agua determinadas a
partir do monitoramento da fase gasosa por FT-MIR.

O equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol-agua-CO; pode ser descrito pelas
Equagdes 5.4 e 5.5, utilizando a Lei de Raoult Modificada (Equacdo 2.16, Capitulo 2) e
desprezando a solubilidade do CO:..

YE'F):?/E'XE'PEsat (5.4)

Yo -P =1 Xy RS (5.5)

onde P ¢ a pressao do sistema, ye e yw correspondem as fragdes molares de etanol e &gua
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na fase vapor na condicao de equilibrio, respectivamente, ye ¢ yw Sdo 0s coeficientes de

atividade do etanol e agua, Xe e xw séo as fracbes molares de etanol e agua na fase liquida,
e P™e P sao as pressdes de vapor do etanol e da dgua na temperatura do sistema.

Os coeficientes de atividade para o etanol e para a &gua foram calculados usando
0 modelo de UNIQUAC (ri=2.1055; q:=1.9720; r>=0.9200; 0.=1.4000; a1,=2.0046;
a21=—2.4936; b12=—728.9705 K; b21=756.9477 K) (PERRY et al., 1997).

As pressdes de vapor do etanol e da agua foram calculadas pela Equacgédo de

Antoine:

Bi
T+C,

log P™ = A - (5.6)

onde A, Bi e C;j sdo as constantes da Equacdo de Antoine e T é a temperatura (°C). Na
faixa de temperatura avaliada no presente estudo, tem-se 0s seguintes valores para as
constantes de Antoine (PERRY et al., 1997):

Etanol: Ai=8,11220, Bi=1592,864 °C e C{=226,184 °C

Agua: Ai=8,07131, Bi=1730,630 °C e Ci=233,426 °C

Para descrever o equilibrio termodinamico do sistema etanol-agua-CO utilizou-
se também as EquacgOes 5.7 e 5.8, que representam as somas das fracdes molares dos
componentes nas fases liquida e gasosa, respectivamente. Nesse caso foi desprezada a
solubilidade do CO2 na fase liquida.

Xe +%, =1 (5.7)
Ye +Yw +Yc =1 (5.8)
A composicdo do etanol na fase liquida (xg) foi calculada com base em uma

correlagé@o experimental obtida para solugdes alcodlicas com concentragdes de etanol na

faixa de 0 a 88,6 g.L* para uma temperatura de 34 °C.

X = Ce
£ 24185

R2=0,99 (5.9)

onde Ce é a concentracéo de etanol (g.L™?) e xe é a fragdo molar de etanol na solugio
alcoolica.
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A partir dos valores de xe obtidos pela Equagéo 5.9 e da Equacdo 5.7 foi possivel
determinar os valores de xw. Dessa forma, o sistema composto pelas Equagdes 5.4, 5.5 e
5.8 apresenta trés variaveis desconhecidas (ye, yw e yc) e, portanto, pode ser resolvido.

5.3.7 Calculo da composic¢ado da corrente de saida do reator

As fragdes molares de etanol (ye_m) e &gua (yw_wm) na corrente de saida do reator
também foram estimadas através das Equacdes 5.10e 5.11:

r.]E

= & 5.10

Ye_u ng +n, +n. ( )
r.I\N

= W 5.11

Yw_w Ng +1, +Ng ( )

onde n., n, e n. correspondem as vazdes molares de etanol, dgua e CO2 (mol.h™?),
respectivamente, na saida do reator.
Os valores de n; e n, foram determinados utilizando-se as Equagdes 5.12 e 5.13

obtidas a partir dos balancos de massa para o etanol e para a agua na fase gasosa,

respectivamente. O valor de 1. foi determinado através da Equacéo 5.14, obtida a partir

do balanco de massa para o0 CO> na fase gasosa, assumindo gas ideal e desprezando a
solubilidade do CO2 na solugdo hidroalcodlica do biorreator.

1

. = - ke -C. -V, (5.12)
1

W= Ky -Cy -V 5.13

e = o (519

. P-Q

=—=<C 14

o= (514)

onde MMe e MMy sdo as massas molares de etanol e agua (g.mol™), ke e kw sdo os
coeficientes volumétricos de remocao de etanol e gua por stripping (s), Ce e Cw s&o as
concentracdes de etanol e gua na solugdo alcodlica (g.L™?), Vs € o volume da solugio
alcoolica (L), P € a pressao absoluta (0,934 atm), Qc € a vazdo volumétrica de CO> (L.s°
1, T é a temperatura absoluta (K) e R € a constante dos gases (0,082 L.atm.Kx.mol™?).

Os dados de ye determinados experimentalmente por FT-MIR, e os valores de
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ye_m estimados a partir de ke, foram comparados através do calculo do erro percentual

médio (EPM), descrito pela Equacéo 5.15:

EPM =iz(mj-100% (5.15)
N Ye

onde ye € fracdo molar de etanol determinada pelo monitoramento da fase gasosa, Ye m €
a fracdo molar de etanol estimada através da Equacdo 5.10 e n € o nimero de amostras
coletadas ao longo dos ensaios de stripping, que nesse caso € 7.

O Erro Percentual Médio foi determinado de forma analoga para a agua.

5.3.8 Estimativa das constantes de remocao de etanol (ke) e de 4gua (kw) a partir da
composi¢ao de saida do reator

A vazdo molar total de saida do reator 1, foi determinada pela Equagé&o 5.16:

N =N +n1, +n; (5.16)
onde n., n, e n. correspondem as vazdes molares de etanol, dgua e CO2 (mol.h™?),

respectivamente, na saida do reator.

A fracdo molar de CO2 (yc) na corrente de saida do biorreator é dada por:

n
yo =l (5.17)

A partir da soma das fracdes molares dos componentes na fase gasosa, tem-se:

Yo =1-Ye = Vu (5.18)
Substituindo a Equagéo 5.18 na Equagdo 5.17, tem-se que:

1-ye—yw
As fragBes molares de etanol (ye) e de agua (yw) foram obtidas experimentalmente

nr

a partir do monitoramento da corrente gasosa de saida do reator e n. foi determinada a

partir da Equacéo 5.14.
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Dessa forma, as vazdes molares experimentais de etanol (1 ) e agua (1, ) podem
ser determinadas utilizando o valor de 1, e as Equagdes 5.10 e 5.11.

Ne =Yg Ny (5.19)

Ny =Y Ty (5.20)
A partir dos dados de Cg, Cw e Vs obtidos ao longo das fermentagdes extrativas e
dos valores de n. e n, determinados a partir dos dados experimentais de ye e yw, foi

possivel entdo estimar os valores de ke e kw através de uma regresséo linear simples,

utilizando como base as Equagdes 5.12 e 5.13, respectivamente.

5.3.9 Enriquecimento de etanol no condensado

A fim de compreender melhor o efeito da composicdo da corrente gasosa em
termos de etanol e 4gua na eficiéncia de separagdo do processo de stripping de etanol por
CO,, foi assumido a existéncia de um condensador hipotético na saida do reator,
considerando a condensacéo de todo etanol e &gua removidos por arraste gasoso na forma
de vapor. A Figura 5.2 apresenta um esquema das correntes envolvidas na condensacéo

dos vapores na saida do biorreator.

Figura 5.2 - Correntes envolvidas no processo de condensacao hipotética da corrente de
vapor que sai do biorreator no processo de stripping de etanol por COa.

1

]

i ., Condensador
hipotético

Fonte: Acervo pessoal do autor.
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A corrente N, corresponde a corrente de saida do reator, sendo composta por CO>
e vapores de etanol de agua. A corrente 1, é composta apenas pelo gas ndo condensavel

CO2, enquanto n, é composta por etanol e agua na fase liquida. A Equag&o 5.21 foi obtida

a partir do balango de massa global no condensador hipotético. As Equacdes 5.22-5.24
foram obtidas a partir dos balancos de massa para cada um dos componentes presentes
no sistema, no caso, etanol (E), 4gua (W) e CO2 (C). A fragdo molar de CO- na corrente

2 éigual a 1, pois considerou-se que todo etanol e 4gua sdo condensados no condensador

hipotético.

n =n, +n, (5.21)
Yer My =Xgz Ny (5.22)
Ywe My =Xz N (5.23)
Yer M =Yeo My (5.24)

As fracdes molares de etanol (ye1), &gua (yw1) € CO2 (yc1) na corrente 1 foram

obtidas atraves do monitoramento da corrente gasosa por FT-MIR. A corrente 1, pode

ser calculada a partir da seguinte equacao:

Ne =Y Ny
onde valor de n. foi calculado através da Equagdo 5.14, obtida a partir do balango de
massa para 0 CO; reator, assumindo gas ideal e desprezando-se a solubilidade do COz na
solucéo hidroalcoolica do biorreator.

Dessa forma, o sistema composto pelas Equagbes 5.21-5.24 possui quatro
variaveis desconhecidas (n,, n,, Xc; € X,3) €, portanto, pode ser resolvido.

O enriquecimento do etanol no condensado foi definido como sendo a relagéo

entre a fragdo molar de etanol no condensado (Xe_cond = Xe3) € & fragdo molar de etanol na

solucéo hidroalcoolica (xe), determinada a partir da Equacéo 5.9:
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X
Enr=—=2 (5.25)
X

E

Dessa forma, o parametro enriquecimento do etanol no condensado é analogo ao

fator de concentragdo em etanol (Fce), definido no capitulo 3. No entanto, nesse caso foi
definido em termos molares.

5.3.10 Fermentacdes alcoolicas convencional e extrativas

5.3.10.1 Equipamento

As fermentacdes convencional e extrativas, com e sem o eliminador de névoa,
foram conduzidas em batelada utilizando o biorreator pneumatico coluna de bolhas com
10,0 L de volume util, descrito no Capitulo 3. Foi adaptado um sistema de agitacdo
mecanica no reator para garantir a mistura adequada do meio durante 0 processo
fermentativo antes do inicio do stripping com CO». Na Figura 5.3 é apresentada uma
imagem da bancada de trabalho utilizada nas fermentac@es conduzidas com reator de 10,0
L.

Figura 5.3 - Imagem da bancada de trabalho empregada nos experimentos de
fermentagdo em batelada conduzidas no reator coluna de bolhas com volume util de
10,0 L.

"Fonte: Acervo do préprio autor.
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5.3.10.2 Microrganismo e meio de cultura

Para realizagéo desta etapa da tese foi utilizado o microrganismo descrito no item
4.3.5.2. O meio de cultura empregado apresentou 0s mesmos constituintes descritos

anteriormente (item 4.3.5.3).

5.3.10.3 Determinacdes Analiticas

As concentracdes de células viaveis, sacarose, glicose, frutose e etanol foram

determinadas conforme descrito no item 4.3.5.5.

5.3.10.4 Fermentacao convencional

Foi realizada uma fermentagdo convencional (sem arraste do etanol por CO2) em
batelada em reator coluna de bolhas para fins de comparacdo com as fermentacGes
extrativas. O procedimento experimental utilizado foi 0 mesmo descrito no item 4.3.5.4.

A partir dos dados experimentais de Cx, Cs e Cg foram determinados os
coeficientes de rendimento Yxs e Ygss, utilizando as Equacdes 4.8 e 4.9, respectivamente.
A seguir, através do método de regressdo ndo-linear de Nelder e Mead (NELDER e
MEAD, 1965) e do algoritmo de Runge-Kutta para obter a solu¢do numérica das equacoes
diferenciais que representam o modelo (Equacdes 4.4-4.6), foram estimados o0s
parametros cinéticos (Umax, Ks, Kis, Cemax € n) do modelo de Andrews-Levenspiel,

utilizando o software Scilab 6.0.2

5.3.10.5 Fermentacdes extrativas

Foram conduzidas trés fermentacdes extrativas em reator coluna de bolhas com
volume util de 10,0 L, das quais duas foram realizadas sem o eliminador de névoa,
utilizando 2,5 e 10,0 L de volume de trabalho a fim de avaliar o efeito do headspace no
desempenho do processo. Além disso, foi realizada uma fermentagdo extrativa
empregando um volume de meio de cultivo de 10,0 L e utilizando o eliminador de névoa
composto por esferas de vidro no topo do reator. Esses ensaios foram realizados em
duplicata, sendo que o arraste gasoso com CO: foi iniciado apds 3 h de fermentacéo. A

vazdo especifica de alimentacdo de gas empregada nas trés fermentacdes foi de 2,0 vvm.
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Ao longo das fermentagfes extrativas foram realizados os monitoramentos das
fases liquida, para a obtencdo dos dados de Cx, Cs e Ck, e gasosa na saida do biorreator,
utilizando o FT-MIR, conforme apresentado no item 5.3.1. As fermentagdes extrativas
foram modeladas utilizando as Equac6es 4.10-4.13, as quais foram resolvidas utilizando
o software Scilab 6.0.2, atraveés da aplicacdo do algoritmo de Runge-Kutta, dos
parametros cinéticos estimados para a fermentacdo convencional e dos parametros ke e
kw, determinados através da resolucdo das Equagdes 3.2-3.4 e dos dados experimentais

de Cg, Cw e Vs obtidos nos ensaios de stripping com solugdo hidroalcoolica.

5.4 Resultados e discussao

5.4.1 Avaliacdo da constante de remocéao de etanol em diferentes volumes de solucéo

e vazoes especificas de gas

Nesta etapa do trabalho foi investigado o efeito do headspace no processo de
remocéo de etanol por stripping com COg, utilizando em um mesmo reator diferentes
volumes de solucdo hidroalcoodlica (2,5; 5,0; 7,5 e 10,0 L) e vazdes especificas de
alimentacdo de gas (2,0; 3,0 e 4,0 vvm). A altura do headspace variou para cada condicéo
estudada, com valores de 640, 516, 392 e 240 mm, referentes aos volumes de 2,5; 5,0;
7,5e 10,0 L, respectivamente, sendo que a area da secao transversal foi a mesma em todos
0s ensaios. A Figura 5.4 apresenta os resultados da constante de remocéo de etanol (kg)
em funcdo da vazdo especifica de alimentagdo de gas (dcoz) para os quatro volumes de

solucdo avaliados.
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Figura 5.4 - Constante de remocéo de etanol (ke) em funcdo da vazdo especifica de
alimentacdo de CO2 (¢co2) para os diferentes volumes de solucdo estudados.

0,16

WL [ Jsor 227510 IR ooL

0,14

0,10

0,08

k. (h™)

0,06
0,04

0,02

0,00

2 3 4

$CO, (vvm)

Foi possivel observar que para a faixa de vazao especifica estudada, quanto menor
o0 volume de solucgéo utilizado e, consequentemente, maior a altura do headspace, maior
foi o valor de ke obtido. Para ¢co2 de 2,0 vvm, o valor de ke verificado no ensaio
conduzido com volume de 2,5 L foi cerca de 40% maior do aquele obtido para um volume
de solucgdo de 10,0 L. Esse comportamento pode estar relacionado a maior area de parede
molhada existente para o menor volume de solugdo empregado. Com a passagem de gas
através da coluna de liquido, ocorre o lancamento de goticulas a partir da superficie. As
goticulas maiores (jet drops) acabam retornando a solucdo devido a acdo da gravidade,
enquanto as goticulas menores (film drops) séo carregadas pela corrente gasosa e podem
acabar se chocando contra a parede interna do reator, formando um filme liquido
descendente. Nos ensaios conduzidos com volume de 2,5 L de solucdo, a altura dessa
parede molhada € maior quando comparada aquelas verificadas nos ensaios realizados
com 5,0; 7,5 e 10,0 L. Consequentemente, maior é a area especifica disponivel para o
transporte de massa entre a pelicula liquida descendente e a fase gasosa ascendente, o que
pode ter contribuido para o0 aumento de ke.

O principio do filme liquido descendente, também conhecido como coluna de
parede molhada, é utilizado em diversas aplicacdes que envolvem a transferéncia de
massa entre fluidos, incluindo torres de resfriamento, condensadores, evaporadores e
maquinas de refrigeracdo por absorcao (BATTISTI; MACHADO; MARANGONI, 2020;

NIELSEN et al., 1998). Trata-se de um sistema de concepgéo simples, no qual o filme
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liquido descendente assume uma area interfacial fixa e conhecida (NIELSEN et al., 1998).
Geralmente, os filmes liquidos descendentes apresentam uma espessura variando de 0,5-
1,0 mm e escoam ao longo de uma superficie vertical ou inclinada. Esse tipo de
escoamento gravitacional proporciona uma grande area interfacial e torna a coluna de
parede molhada um dispositivo promissor a ser empregado em processos nos quais ocorre
0 contato gas-liquido (BATTISTI; MACHADO; MARANGONI, 2020).

Outro aspecto que deve ser ressaltado € que nem todo o reator encontra-se
envolvido pela camisa e, portanto, existe uma regido onde a temperatura nao pode ser
controlada e mantida em 34 °C, o que pode promover a condensacdo do vapor de etanol
e agua quando em contato com a parede do reator, a qual encontra-se em uma temperatura
menor (temperatura ambiente). Dessa forma, quanto maior é a altura do headspace, maior
¢ a possibilidade de que parte da corrente de vapor ascendente, ao colidir com uma
superficie mais fria, acabe condensando e formando um filme liquido mais rico em etanol
em comparagdo com a solucdo inicialmente presente no reator. A condensacdo dos
vapores na parede do reator acaba promovendo a formacao de um estagio intermediario
de equilibrio, uma vez que pode ocorrer a vaporizacdo dos componentes dessa pelicula
liquida descendente em contato com a corrente gasosa ascendente.

Calverley et al. (2020) avaliaram o processo de stripping de etanol com
microbolhas, variando a altura da coluna de liquido e a temperatura de entrada do gas.
Foi observado que a velocidade de reducdo da concentracao de etanol na fase liquida foi
inversamente proporcional a altura inicial de liquido. No entanto, a concentracdo de
etanol no condensado foi maior para os ensaios conduzidos com maiores alturas da coluna
de liquido. Segundo os autores, esse resultado pode estar relacionado ao fato de que
baixas alturas da coluna de liquido aumentam o headspace, bem como o tempo de
residéncia do vapor na unidade de separacdo, aumentando a condensacao nas paredes do
reator, o que pode reduzir a concentragio de etanol no condensado. E importante ressaltar
nesse caso que as alturas de liquido avaliadas pelos autores (5, 10, 25 e 50 mm) foram
muito menores do que as investigadas no presente estudo. Para as alturas de liquido de 5
e 10 mm, todo o etanol foi removido por arraste gasoso dentro de 20 a 30 min de operacéo,
enquanto para as alturas de 25 e 50 mm, apdés 30 mim a remocdo de etanol ainda ndo
havia se completado.

Os ensaios de stripping de etanol com CO2 em diferentes volumes de solugéo
tambeém foram avaliados em termos da seletividade, definida aqui como sendo a relagéo

entre os fatores de arraste de etanol e de agua (Fae/Faw) e que representa a capacidade do
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processo de remover mais etanol em comparagdo com a quantidade de d&gua removida em

cada uma das condicGes operacionais investigadas.

Figura 5.5 - Seletividade (Fae/Faw) em fungéo da vazéo especifica de alimentacédo de
CO2 (dco2) para os diferentes volumes de solucédo estudados.
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A partir da analise da Figura 5.5, verificou-se que, em média, os maiores valores
de seletividade foram encontrados para uma vazdo de 3,0 vvm, enquanto as menores
seletividades foram observadas para uma vazdo de 4,0 vvm. Foi possivel observar ainda
que os resultados apresentaram comportamento semelhante para as vazoes de 2 e 4 vvm,
uma vez que nessas condi¢es os maiores valores da seletividade foram obtidos nos
ensaios realizados com os maiores volumes de solu¢édo (7,5 e 10,0 L), embora os maiores
valores de ke tenham sido observados para um volume de 2,5 L. Isso sugere que para o
menor volume de solucdo avaliado a proporgdo entre a quantidade de etanol e a
quantidade de agua removida foi menor em comparacdo com os volumes de solucdo de
7,5 e 10,0 L. Dessa forma, a maior altura do headspace pode ter favorecido tanto a
remocao de etanol quanto a remoc¢do de adgua. De maneira geral, na faixa de vazao
estudada, os maiores valores de seletividade foram encontrados nos ensaios conduzidos
com 7,5 L de solugéo, enquanto os menores foram obtidos para um volume de solugéo de
2,5L.

Os efeitos da velocidade superficial do gas (Ug), da altura de liquido no reator
(Hiiquido), da altura do headspace (Hneadspace) € da difusividade do etanol na agua (Dv), na

constante de remocdo de etanol (ke) foram avaliados em reator coluna de bolhas,
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utilizando volumes de solucdo variando de 2,5 a 10,0 L. A fim de se prever o
comportamento ke foi proposta uma correlagdo matemética baseada em numeros
adimensionais, sendo entdo ajustada aos dados experimentais do presente trabalho. A
correlacdo foi determinada por analise dimensional e relaciona o nimero de Sherwood
modificado (Sh), o qual incorpora o parametro desejado (ke), ao nimero de Froude (Fr)

e & razdo Hheadspace/Hiiquido-

Sh=a-Fr’-(H IH ) (5.26)

headspace liquido

O ajuste do modelo (Eq. 5.26) aos dados experimentais foi realizado através da
analise de regressdo ndo linear utilizando-se o software Origin 9.0, sendo a qualidade do
ajuste verificada atraves do coeficiente de determinacdo (R?). As Equacbes 5.27 e 5.28
apresentam a correlagdo ajustada nas formas expandida e condensada, respectivamente,

para reator coluna de bolhas com volumes de solucéo de 2,5a 10,0 L.

k D2 U 0,83 H 0,58
E ~ |=13076,21-| ——< | —Ladspace. (5.27)
{ D, J (\/g -D j [ H iquido j

Sh=13076,21- Fr®®.(H /H

headspace quuido)oyss R2=10,86 (5.28)

O modelo proposto baseado em nimeros adimensionais proporcionou um bom
ajuste aos dados experimentais (R2 = 0,86). Esse resultado sugere gque a transferéncia de
massa, representada pelo ndmero de Sherwood (Sh), foi mais influenciada pela
velocidade superficial do gas do que pela razao Hneadspace/ Hiiquido- Verificou-se ainda que
a altura do headspace apresenta um efeito positivo sobre kg, indicando que ocorre algum
fendmeno nessa regido do reator que resulta em uma maior transferéncia de massa de
etanol da fase liquida para a fase gasosa.

A Figura 5.6 apresenta a comparagdo entre os valores do nimero de Sherwood
determinados atraves de dados experimentais (Shexp) € 0s valores previstos pela
correlagdo dada pela Equagdo 5.28 (Shcac) para os quatro volumes de solugdo. Os
resultados mostraram que os desvios foram menores que 20%, indicando uma boa
concordancia entre os dados experimentais e os dados calculados. Assim, a relacdo entre

a altura do headspace e altura do liquido deve ser definida de forma a se obter um maior
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valor de ke. No entanto, deve-se considerar que, conforme descrito anteriormente, a
menor seletividade foi obtida para 0 menor volume de solucgéo estudado, o qual apresenta

0 maior valor da raz&o Hheadspace/Hiiquido-

Figura 5.6 - Comparacdao entre nimero de Sherwood experimental (Shexp) € calculado
(Shcaic) para os quatro volumes de solugéo avaliados em reator coluna de bolhas.
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5.4.2 Composicdo da fase gasosa em diferentes condi¢des operacionais

Nessa secdo serdo apresentados os resultados obtidos a partir do monitoramento
da fase gasosa por espectroscopia de infravermelho médio com transformada de Fourier
(FT-MIR) em diferentes volumes de solucéo e vazdes especificas de alimentacdo de COa.
A Figura 5.7 apresenta os dados de fracdo molar de etanol na fase gasosa em funcéo do

tempo para as vazoes especificas de CO2 de 2,0 e 4,0 vvm.
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Figura 5.7 - Fracdes molares de etanol na fase gasosa (ye) ao longo do tempo para as
vazdes especificas de (a) 2,0 vvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por
COy, utilizando (V) 2,5L, (#)5,0L, (e) 7,5 L e (m) 10,0 L de solucéo hidroalcodlica.
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A partir da andlise da Figura 5.7, verifica-se que as fragdes molares de etanol (ye)
diminuiram com o tempo, além de terem sido muito semelhantes nos quatro volumes de
solucéo avaliados, especialmente para a vazédo especifica de 4,0 vvm. Para a vazéo de 2,0
vvm foi possivel distinguir os valores de ye para 2,5 e 10,0 L nos tempos iniciais e finais

dos experimentos, sendo que para t = 0 h os valores de ye foram 0,01845 e 0,01758,
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enquanto para t = 6 h, as fragdes molares de etanol na fase gasosa foram 0,01365 e
0,01434, para os volumes de 2,5 e 10,0 L, respectivamente. Dessa forma, no ensaio
conduzido com 2,5 L de solugdo houve uma maior redugédo de ye com o tempo. De fato,
qguanto maior € a remocao de etanol, menor € a fracdo molar de etanol na fase gasosa,
uma vez que menor é a concentracdo de etanol na fase liquida. Isso significa que ao longo
dos ensaios de stripping ndo ocorre um enriquecimento em etanol da fase gasosa.
Entretanto, caso 0s vapores de etanol e &gua removidos do reator forem condensados sera
possivel observar que houve enriquecimento em etanol dessa por¢éo liquida removida em
relacdo a fase liquida inicialmente presente no reator. Conforme reportado por Calverley
et al. (2020), quanto maior € altura do headspace, maior € a chance de ocorrer a
condensacdo dos vapores de etanol e 4gua na parede do reator, o que resulta em menores
valores de ye e yw ha corrente gasosa de saida do reator. Nesse caso, a diminuicao de ye
no ensaio realizado com 2,5 L pode ser resultado também da ocorréncia do fenbmeno de
condensacéo na parede do reator.

Os resultados observados para 2,0 vvm estdo de acordo com o observado através
da constante de remocéo de etanol (ke), a qual foi maior para um volume de solucédo de
2,5 L, indicando que houve maior arraste gasoso de etanol para uma maior altura do
headspace. No entanto, a 4,0 vvm os valores de ye foram estatisticamente iguais para 0s
quatro volumes de solugédo estudados, embora o valor de ke para 2,5 L tenha sido 21%
maior em compara¢do com o aquele determinado no ensaio realizado com 10,0 L.

A Figura 5.8 apresenta a fragdo molar de agua (yw) na corrente gasosa de saida do
reator para os diferentes volumes de solugcdo estudados nos ensaios conduzidos com
vazdes especificas de 2,0 e 4,0 vwvm. Os resultados mostraram que 0s experimentos
apresentaram um comportamento distinto nas duas vazdes investigadas, sendo que a 2,0
vvm o ensaio realizado com 7,5 L apresentou os menores valores de yw, enquanto para
o0s outros volumes de solucdo os valores de yw foram muito semelhantes entre si ao longo
do tempo. Esses resultados estédo de acordo com o verificado através do monitoramento
da fase liquida, uma vez que conforme apresentado na Figura 5.2, a vazao de 2,0 vvm foi
observado o maior valor de seletividade (Fae/Faw) para 7,5 L, indicando que nessa
condicio houve menor remocéo de agua. A vazdo de 4,0 vwm, os menores valores de yw
foram encontrados para o volume de solucédo de 5,0 L, sendo que nos ensaios conduzidos
com 2,5; 7,5 e 10,0 L as fracdes molares de agua foram muitos similares. No entanto,
nessa condicdo de vazdo (4,0 vwvm) o experimento realizado com 5,0 L de solucdo

apresentou o menor valor de seletividade em comparagdo com os outros volumes. Outro
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aspecto que deve ser ressaltado é que na maior vazao especifica de gas, os valores de yw
foram maiores, o que esté relacionado ao fato de que quanto maior é a vazdo, maior é a

remoc&o de etanol e 4gua por arraste mecanico.

Figura 5.8 - Fracdes molares de agua na fase gasosa (yw), ao longo do tempo para as
vazdes especificas de (a) 2,0 vvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por
COy, utilizando (V) 2,5L, (¢)5,0L, (e) 7,5 L e (m) 10,0 L de solucédo hidroalcodlica.
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A fim de compreender melhor o efeito da composi¢do da corrente gasosa em

termos de etanol e 4gua na eficiéncia de separagéo do processo de stripping de etanol por
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CO,, foi assumido a existéncia de um estagio de equilibrio representado por um
“condensador hipotético” na saida do reator, o qual foi capaz de promover a condensagao
de todo etanol e &gua removidos do reator na forma de vapor. Através da resolugdo do
sistema composto pelas Equagdes 5.21-5.24, foi possivel determinar as fragdes molares
de etanol (xes) e &gua (xws) no condensado. As vazfes molares de etanol e 4gua na saida
do reator foram calculadas a partir dos valores de ye, yw € yc obtidos pelo monitoramento
da fase gasosa por FT-MIR, utilizando as Equacbes 5.19 e 5.20. Por fim, através da
Equacdo 5.25 foi determinado o enriquecimento de etanol no condensado (Enr) em
relacdo a concentracdo no reator.

De acordo com os resultados apresentados na Figura 5.9a, a vazdo especifica de
alimentacdo de gés de 2,0 vvm houve um maior enriquecimento de etanol no condensado
ao longo do tempo no ensaio conduzido com volume de solucdo de 7,5 L. Esse
comportamento pode estar relacionado ao fato de que nessa condi¢ao de vazdo 0os menores
valores de yw foram obtidos para esse volume de solucdo (Figura 5.8a), embora os valores
de ye tenham sido muito semelhantes para todos os volumes estudados. A vazdo de 4,0
vvm, 0s maiores valores de enriquecimento em etanol no condensado (ENnr = Xg_cond/Xe0)
foram obtidos para 5,0 L de solucdo, o que de se deve também aos menores valores de
yw Verificados nessa condicdo (Figura 5.7b). Dessa forma, apesar das fragdes molares de
etanol na corrente gasosa na saida do reator terem sido muito proximas em todos os
volumes investigados, especialmente para a vazdo especifica de 4,0 vvm, a menor fracao
molar de &gua na corrente de saida determinou o enriquecimento em etanol no
condensado em relacdo a concentracdo presente na solucao hidroalco6lica no reator. Em
geral, os valores do enriquecimento foram em média maiores para a vazao especifica de
alimentacdo de gas de 4,0 vvm, em compara¢do com vazao de 2,0 vvm, exceto para o
volume de soluc¢do de 7,5 L, o qual proporcionou o maior enriquecimento dentre todos 0s
ensaios.

Furigo (1986) avaliou experimentalmente a relagdo entre as concentracGes de
etanol no condensado e no reator airlift ao longo de ensaios de stripping conduzidos com
diferentes vazdes volumétricas de gas. Foi observado que o enriguecimento na
concentracdo alcodlica foi proporcional a vazdo de gas, sendo que houve uma vazao
Otima, acima da qual nédo foi possivel verificar mais o enriquecimento em etanol no
condensado. Verificou-se ainda que houve uma relagéo linear entre as concentracdes de
etanol no condensado e no airlift, indicando que a propor¢do do enriquecimento

independe da concentragdo de etanol no reator, mas depende apenas da vazéo volumétrica
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de alimentacéo de gas utilizada no experimento.

Figura 5.9 - Enriquecimento de etanol no condensado calculado para as vazes
especificas de (a) 2,0 vvm e (b) 4,0 vvm nos ensaios de stripping de etanol por CO»,
utilizando (¥)2,5L, (¢)5,0L, (¢) 7,5L e (m) 10,0 L de solucéo hidroalcodlica.
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5.4.3 Composigado da fase gasosa em relacdo a composicédo de equilibrio

A composicéo da fase gasosa na saida do equipamento, determinada por FT-MIR,
foi comparada com a composicdo da fase gasosa em equilibrio com a solucao alcodlica

presente no reator, a qual foi calculada a partir dos valores de concentracgéo de etanol na
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fase liquida ao longo do tempo e através da solucdo do sistema composto pelas Equacfes
5.4,5.5 e 5.8. A fim de proporcionar melhor visualizagdo do comportamento dos dados
de ye e yw em relagdo a composicao de equilibrio para os dois volumes de solugdo em
questdo (2,5 e 10,0 L), foram determinadas as eficiéncias de remocdo de etanol e gua,
utilizando as Equacdes 5.2 e 5.3, respectivamente.

A Tabela 5.2 apresenta a variagdo da fracdo molar de etanol na fase liquida (xe) e
das eficiéncias de remocao de etanol (Ere) e de dgua (Erw) em funcdo do tempo para 2,5
e 10,0 L de solucdo a vazdo de 2,0 vvm. Os resultados indicaram que os valores de Ye se
aproximaram de Ye eq 80 longo do tempo. Para um volume de solucéo de 2,5 L, ye se
encontra mais proximo de Ye_eq, €m comparacao com o volume de 10,0 L, o que resultou
em maiores valores de Ere para 0 menor volume estudado. A mesma tendéncia foi
verificada em relacdo a eficiéncia de remocdo de agua (Erw), a qual foi menor para o
maior volume de solucdo. Calverley et al. (2020) reportaram um comportamento
semelhante em ensaios de stripping de etanol com microbolhas, nos quais foi possivel
observar que no experimento conduzido com a maior altura de liquido avaliada (50 mm),
0 gas claramente ndo se encontrava saturado em etanol, sendo que para as outras alturas
investigadas os autores ndo foram capazes de afirmar se o0 gas ja havia atingido a condicao
de equilibrio termodindmico, dado as medidas e suposi¢Oes feitas para estimar a
composicdo do vapor de saida da coluna de stripping. Ezeji et al. (2005) estimaram 0
tempo necessario para a saturacao das bolhas no processo stripping de butanol a partir de
uma solucdo contendo acetona, butanol e etanol (ABE), utilizando nitrogénio como gas
de arraste. Os resultados mostraram que foi necessario apenas um tempo 0,14 s para que
as bolhas maiores (raio = 2,5 mm) se tornassem saturadas em butanol, indicando que as
bolhas formadas no biorreator possuem tempo suficiente para atingir a condicdo de
equilibrio termodinamico.

Os maiores valores de eficiéncia de remocdo de etanol verificados para 2,5 L de
solugé@o podem ser devido ao maior valor de ke obtido para essa condicdo. No geral, Ere
e Erw diminuiram ligeiramente com aumento da fracdo molar de etanol na fase liquida
(xe), além de terem sido muito proximas de 100%, o que sugere a fase gasosa na saida do
reator se encontrava muito proxima da saturacdo em etanol. No entanto os valores de Ere
foram maiores que os de Erw, indicando que o etanol foi removido de forma mais
eficiente que a agua durante o processo de stripping com CO., 0 que pode estar
relacionado a maior volatilidade deste componente.

Furigo (1986) determinou a eficiéncia de remocao de etanol em um reator airlift
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de 20,0 L para diferentes concentracdes de etanol e vazdes volumetricas de gas. Foi
observado que para concentragcdes constantes a eficiéncia de transferéncia de alcool é
tanto maior quanto menor a vazao volumétrica de gas. Para vaz0es constantes, em baixas
concentracdes, como € o caso do presente estudo, a eficiéncia ndo variou de forma
significativa com a concentracdo de etanol, enquanto para altas concentracdes a eficiéncia
de remocdo de etanol foi proporcional & concentracdo. Embora para vazfes mais altas
tenha ocorrido maior retirada de etanol, para baixas vazdes volumétricas essa remogao se
deu com maior eficiéncia, sendo possivel obter concentracdes mais proximas ao

equilibrio.

Tabela 5.2 - Eficiéncia de remocé&o de etanol (Ere) e eficiéncia de remocéo de agua
(Erw) para os volumes de solugdo de 2,5 e 10,0 L, utilizando uma vaz&o especifica de
CO2 de 2,0 vwm.

V(L) 25L 10,0 L

t (h) XE Ere Erw XE Ere Erw
0 0,03437 95,60 98,48 0,03387 91,93 87,62
1 0,03225 97,51 88,98 0,03236 94,21 89,24
2 0,03028 97,77 88,36  0,03085 94,79 90,88
3 0,02832 98,19 88,07 0,02953 95,12 91,97

4 0,02649 99,52 94,28 0,02794 94,86 92,74

5

6

0,02446 100,13 91,29 0,02651 96,29 94,55
0,02290 100,38 92,38 0,02532 96,54 98,25

A Tabela 5.3 apresenta as fracbes molares de etanol (ye) e dgua (yw), determinadas
a partir do FT-MIR, e as fragdes molares de etanol (Ye_eq) € 4gua (Yw_eq) N0 equilibrio nos
ensaios conduzidos com 2,5 e 10,0 L, utilizando uma vazédo especifica de gas de 4,0 vvm.
Foi possivel observar que nessa condicdo de vazdo os valores de ye foram ligeiramente
maiores que os valores de Ye ¢q para 0s dois volumes investigados, exceto para o tempo
de 0 h. Esse comportamento pode estar relacionado ao fato de que com o aumento da
vaz&o ocorre maior arraste mecéanico das goticulas lancadas na superficie do liquido. Ao
sair do reator essa parcela de liquido é conduzida através de uma tubulacdo aquecida e
acaba vaporizando antes de passar pela célula de gas do FT-MIR. Dessa forma, a fragdo
molar de etanol na fase gasosa na saida do reator determinada experimentalmente

corresponde a soma do etanol vaporizado e do etanol removido por arraste mecanico, o
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que acaba resultando em valores de ye maiores do que a fragdo molar de etanol no

equilibrio.

Tabela 5.3 - FragBes molares de etanol (ye) e agua (yw) na corrente gasosa de saida do

reator determinadas pelo FT-MIR, e fracdes molares de etanol (Ye eq) € dgua (Yw eq) NO

equilibrio, para os volumes de solucédo de 2,5 e 10,0 L, utilizando uma vazéo especifica
de COz de 4,0 vwvm.

V (L) 2,5 10,0

t(h) Ye Ve eq yw Yw_eq ye YE_eq yw Yw_eq
0 0,01857 0,01916 0,04731 0,05455 0,01863 0,01901 0,05103 0,05394
1 0,01777 0,01753 0,05357 0,05471 0,01773 0,01772 0,05193 0,05438
2 0,01653 0,01582 0,05447 0,05488 0,01647 0,01629 0,05273 0,05452
3 0,01479 0,01418 0,05567 0,05504 0,01517 0,01507 0,05461 0,05495

4 0,01353 0,01270 0,05753 0,05518 0,01404 0,01378 0,05467 0,05507

5

6

0,01233 0,01132 0,05886 0,05530 0,01293 0,01253 0,05630 0,05519
0,01121 0,01015 0,06043 0,05541 0,01196 0,01135 0,05635 0,05530

Com relagdo as fracGes molares de agua no gas, verificou-se que os valores de yw
e Yw_eq foram muitos proximos nessa condicdo de vazéo especifica, especialmente para o
volume de 2,5 L de solucdo. Nesse caso também foi possivel observar que no tempo de 0
h, a composi¢do em termos de dgua estava mais distante da saturacdo. Dessa forma, o
aumento da vazdo de 2,0 para 4,0 vvm resultou em concentracdes de etanol e 4gua na
corrente gasosa mais proximas da condicdo de equilibrio termodinamico, o que pode ser
devido a maior ocorréncia do fenémeno de arraste mecanico. Esses resultados sugerem
ainda que as bolhas de gas sdo facilmente saturadas, principalmente em etanol, mesmo
em altas vazdes de gés.

5.4.4 Estudo da capacidade do modelo de prever a composicao da fase gasosa

A partir dos valores de concentragdo de etanol (Cg) e volume da solucgéo e dos
parametros ke e kw, obtidos pelo ajuste do modelo aos valores experimentais de Cg, Cw
e V ao longo do tempo, foi possivel estimar a composicéo da fase gasosa que sai do reator
para cada condicdo operacional, utilizando as Equagdes 5.9 e 5.10. Os valores de ye m €
yw m calculados foram comparados com os valores medidos experimentalmente (FT-

MIR), sendo entdo determinado o erro percentual médio para cada condi¢do operacional,
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conforme descrito na Equacéo 5.15. A Figura 5.10 apresenta os valores do erro percentual
médio (EPM), em mddulo, referentes ao etanol e a 4gua, obtidos para um volume de
solucdo de 2,5 L em trés vazdes especificas diferentes de alimentagdo de CO- (2,0, 3,0 e
4,0 vvm), bem como os valores de EPM determinados para 0s quatro volumes de solugéo

investigados (2,5; 5,0; 7,5 e 10,0 L) na vazdo especifica de CO de 2,0 vvm.

Figura 5.10 - Erro percentual médio referente as fragbes molares de etanol e dgua
estimadas pelo balanco de massa, em comparacdo com a composi¢do da fase da gasosa
obtida experimentalmente: (a) para um volume de solucgdo de 2,5 L em diferentes
vazoes especificas de CO, (b) para ¢co2 de 2,0 vvm em diferentes volumes de solugéo.
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Conforme descrito anteriormente, os valores do erro percentual médio (EPM)
foram apresentados em modulo, o que significa que as fragdes molares de etanol (Ye m) €
agua (yw m) estimadas a partir dos valores de ke e kw foram maiores do que as fracoes
determinadas experimentalmente por FT-MIR, sendo que para um volume de solugédo
fixo essa diferenca diminuiu com o aumento da vazéo (Figura 5.10 a). Dessa forma, para
um volume de 2,5 L de solucéo e uma vazéo de 2,0 vvm, os valores de ke e kw podem ter
sido superestimados, 0 que gerou maiores erros percentuais em relacdo aos dados
medidos experimentalmente. Os valores de EPM foram maiores para agua nos dois
cenarios avaliados, ou seja, quando o volume de solucdo foi constante, variando-se a
vazdo especifica de gas e quando fixou-se a vazao e variou-se 0 volume estudado. Esse
comportamento pode estar associado ao fato de que existe um erro relativo maior
associado a determinacdo de kw, uma vez que se trata de um pardmetro com um valor
muito pequeno, o que resultou em maiores erros nos valores de yw-m estimados. A vazdo
de 2,0 vwvm (Figura 5.10b), o EPM diminuiu com o aumento do volume de solucéo,
sugerindo que o aumento da altura do headspace promove um aumento de ke e kw e,
consequentemente, maior é a diferenca entre os valores de ye e yw medidos
experimentalmente (monitoramento da fase gasosa) e os dados calculados através dos
parametros obtidos pelo ajuste do modelo aos dados experimentais (monitoramento da

fase liquida).

5.4.5 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios conduzidos com os eliminadores de

névoa

Conforme descrito no Capitulo 4, a partir do monitoramento da fase liquida ao
longo das fermentagdes extrativas foi possivel verificar que ndo houve um aumento da
produtividade em etanol no cultivo conduzido com o eliminador de névoa em comparacgao
com a fermentagéo extrativa realizada sem a insercdo do dispositivo no topo do reator.
Dessa forma, a fim de compreender melhor o efeito do eliminador de névoa no processo
de remocdo de etanol por stripping com COy, foram conduzidos ensaios nos quais a
corrente gasosa que deixa o reator foi monitorada por espectroscopia do infravermelho
médio com transformada de Fourier (FT-MIR), a fim de determinar a sua composicao em
termos de etanol e dgua. Esses resultados encontram-se apresentados na Figura 5.11, e
foram comparados com os dados obtidos nos experimentos conduzidos sem o eliminador

de névoa.
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Os ensaios realizados com os eliminadores de névoa, tanto o de ago inoxidavel
como o de esferas de vidro, permitiram a obtencdo de maiores valores de ye em
comparagao ao ensaio conduzido sem o dispositivo (Figura 5.11a). Através da anélise da
Figura 5.11b, verificou-se que os valores de yw no experimento realizado sem o
eliminador de névoa foram maiores quando comparados com aqueles obtidos nos ensaios
conduzidos com os eliminadores de névoa, indicando que esses dispositivos sdo capazes
de reduzir o arraste mecanico e, consequentemente, a remog¢do de &gua do reator,
resultando em uma corrente mais concentrada em etanol. A partir dos valores do
RMSECV (Equacéo 5.26), representados pelas linhas pontilhadas, que correspondem ao
erro associado aos valores experimentais determinados pelo FTIR, verificou-se que néo
houve diferenca significativa entre os valores de ye e yw observados para ambos o0s
eliminadores de névoa, 0 que sugere que esses anteparos apresentaram desempenhos
muito semelhantes em termos de incremento de ye e reducdo de yw em relagdo ao ensaio

realizado sem a insercdo do eliminador de névoa no topo do reator.

Figura 5.11 - Fragdes molares de (a) etanol (ye) e (b) agua (yw) obtidas a partir do
monitoramento da fase gasosa por FT-MIR nos ensaios de stripping de etanol por CO-
conduzidos sem o eliminador de névoa (e), com o eliminador de névoa de aco
inoxidavel (o) e com o eliminador de névoa composto por esferas de vidro (e),
utilizando o reator de 10,0 L e uma vazdo especifica de gas de 2,0 vvm. As linhas
pontilhadas representam o RMSECYV (raiz quadrada do erro médio de validacao
cruzada).
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Nesse caso tambem assumiu-se a existéncia de um condensador hipotético na
saida do reator a fim de determinar a fracdo molar de etanol no condensado, 0 que permite
o calculo do enriquecimento (Equacdo 5.25), em relacdo a concentracdo de etanol
presente no reator. A Figura 5.12 apresenta os valores do enriquecimento de etanol no
condensado ao longo do tempo para 0s ensaios conduzidos com os eliminadores de névoa
bem como no ensaio realizado sem a presenca do anteparo. Os resultados mostraram que
houve um maior enriquecimento de etanol nos ensaios realizados com os eliminadores de
névoa em compara¢do com 0 experimento realizado sem o eliminador de névoa,
indicando que esses dispositivos proporcionaram maiores valores de Xe € menores valores
de xw no condensado. Além disso, foi possivel observar que os eliminadores de ago
inoxidavel e composto por esferas de vidro apresentaram desempenhos semelhantes em

termos de enriquecimento de etanol no condensado.
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Figura 5.12 - Enriquecimento de etanol no condensado em relagdo a concentracao
presente no reator nos ensaios de stripping de etanol por CO> conduzidos sem o
eliminador de névoa (e) , com o eliminador de névoa de aco inoxidavel (e) e com o
eliminador de névoa composto por esferas de vidro (e), utilizando o reator de 10,0 L e
uma vazdo especifica de gas de 2,0 vvm.
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5.4.6 Monitoramento da fase gasosa nos ensaios de stripping realizados em diferentes

modelos de reatores pneumaticos

No capitulo 3 foram conduzidos ensaios de stripping de etanol em reator com
volume atil de 2,0 L, operado nas seguintes configurac6es: coluna de bolhas (CB), airlift
de cilindros concéntricos (ACC) e airlift split-cylinder (ASC). Os resultados mostraram
que o modelo ACC promoveu maior remocdo de agua, uma vez que foram obtidos
menores valores do parametro fator de concentracdo em etanol (Fce) em comparacdo com
as outras duas configuracdes.

Conforme descrito anteriormente, essa tendéncia pode estar relacionada a maior
retencdo gasosa verificada nesse modelo, o que favoreceu a retirada de agua, uma vez que
néo foi observada maior remocéo de etanol. Nesse sentido, foram conduzidos ensaios de
stripping de etanol por CO2 nos modelos CB, ACC e ASC, utilizando um volume de
solucéo de 10,0 L e vazdes especificas de gas de 2,0 e 4,0 vvm, sendo a corrente gasosa
na saida do reator monitorada por FT-MIR a fim de avaliar como de fato as fragGes
molares de etanol e 4gua variam nas trés configuraces em questao.

A Figura 5.13 apresenta as fracbes molares de etanol (ye) e de agua (yw)

observadas nos trés modelos de reatores pneumaticos (CB, ACC e ASC) para a vazéo
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especifica de CO2 de 2,0 vvm. Os resultados mostraram que os valores de ye foram
maiores nos reatores airlift em comparacdo com o modelo CB, sendo que os reatores
ACC e ASC apresentaram um comportamento muito semelhante ao longo do tempo. Por
outro lado, os valores de yw foram maiores para a configuragdo CB, indicando que nessa
classe de biorreatores a corrente gasosa na saida do reator se encontrava menos rica em
etanol e mais concentrada em agua em relacdo ao observado nos reatores airlift. Outro
aspecto que deve ser ressaltado é que para essa condi¢do de vazdo, o modelo ACC
proporcionou valores de yw ligeiramente menores, quando comparado ao reator ASC.

Quando se compara esses dados com a composicao de equilibrio determinada para
cada modelo investigado, foi possivel verificar que os valores de ye para 0 modelo ASC
estavam mais proximos da condicdo de equilibrio em comparagdo com aqueles
observados nas configuraces CB e ACC. Em nenhum dos experimentos a corrente
gasosa se encontrava saturada em agua, sendo que para 0 modelo CB os valores de yw
estavam mais préximos da composicao de equilibrio em termos de agua.

As fracBes molares de etanol (ye) e dgua (yw) determinadas para uma vazdo
especifica de CO2 de 4,0 vvm nos trés modelos de reatores pneumaticos encontram-se
apresentadas na Figura 5.14. Foi possivel observar que os valores de ye foram muitos
proximos para as trés configuracBes estudadas, sendo possivel verificar um
comportamento distinto para 0 modelo CB a partir de 4 h de ensaio. Para essa condigéo
de vaz&o, os valores de yw também foram maiores no reator coluna de bolhas ao longo
do tempo, assim como foi observado para 2,0 vvm. Entretanto, com o aumento da vazéo
especifica, houve um ligeiro aumento de yw, 0 que pode estar relacionado ao fato do
arraste mecanico das goticulas geradas na superficie do liquido ser mais significativo em
maiores vazdes de gas. Além disso, o aumento da vazdo também favoreceu o aumento de
ye no reator coluna de bolhas em comparagéo com os reatores airlift.

Embora tenha sido possivel verificar visualmente que o aumento da vazéo de 2,0
para 4,0 vvm tenha proporcionado uma maior recirculacdo da fase gasosa na secao de
descida do reator ACC, resultando em uma maior retencdo gasosa global, ndo foram
observados maiores valores de yw nessa configuracdo. De fato, conforme descrito no
Capitulo 3, para a escala de 2,0 L a retencdo gasosa global foi maior no modelo ACC em
vaz0es especificas de gas maiores que 4,0 vvm. Nessas condic¢des, maior € a recirculacéo
das bolhas de gas no reator e, portanto, maior € a possibilidade de enriquecimento da fase
gasosa em agua. Dessa forma, para a escala de 10,0 L seria possivel observar um

comportamento distinto em relacdo aos valores de yw no modelo ACC em comparagéo
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com as configuracbes CB e ASC apenas para vazdes maiores que 4,0 vvm, ou seja, na

faixa de vazéo na qual existe diferenca significativa nos valores de retengéo gasosa global.

Figura 5.13 - FragOes molares de (a) etanol (ye) e (b) agua (yw) na corrente de saida do

reator nos ensaios de stripping de etanol com CO, em solugéo de 10 L a 2,0 vvm

conduzidos nos trés modelos de reatores pneumaticos: (o) CB, (A) ACC, e (m) ASC.
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As linhas pontilhadas representam o RMSECYV (raiz quadrada do erro médio de
validacdo cruzada).
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Figura 5.14 - FragOes molares de (a) etanol (ye) e (b) agua (yw) na corrente de saida do
reator nos ensaios de stripping de etanol com CO, em solugéo de 10 L a 4,0 vvm
conduzidos nos trés modelos de reatores pneumaticos: () CB, (A) ACC, e (m) ASC.
As linhas pontilhadas representam o RMSECYV (raiz quadrada do erro médio de
validacdo cruzada).
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Quando se compara os dados descritos na Figura 5.14 com a composi¢éo de
equilibrio calculada para cada configuracdo, verificou-se que para 4,0 vvm os valores de
ye foram maiores do que as fragdes molares de etanol no equilibrio para os modelos CB
e ACC, enquanto que para a configuracdo ASC 0 gas ndo se encontrava saturado em

etanol, embora estivesse muito proximo da condicdo de equilibrio termodindmico. Com
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relacdo a remocdo de agua, os resultados indicaram que a corrente gasosa nao se
encontrava saturada em agua para as trés classes de reatores estudadas, mas estava mais
préximo da condicdo de equilibrio em comparagao com o observado na vazéo de 2,0 vvm,
especialmente para o modelo CB, que apresentou maiores valores de yw, quando

comparado aos reatores ACC e ASC.

5.4.7 Fermentacao alcoolica convencional em batelada — Ajuste do modelo cinético

e estimativa dos parametros

Foi necessario realizar uma nova fermentacdo convencional por se tratar de um
novo lote da levedura industrial Saccharomyces cerevisiae Y-904, o que pode modificar
0s parametros cinéticos determinados anteriormente em reator coluna de bolhas com
volume util de 2,0 L. Os coeficientes de rendimento celular e de etanol, Yxss e Yess, foram
determinados a partir das Equagdes 4.8 e 4.9, utilizando os dados experimentais de
concentracdo de células viaveis (Cx), concentracdo de substrato (Cs) e concentracdo de
etanol (Ce) obtidos na fermentacéo convencional em batelada realizada no reator coluna
de bolhas com volume 1til de 10,0 L. Os outros parametros cinéticos do modelo (pmax,
Ks, Kis, Cemax € Nn) foram estimados através do método Runge-Kutta para solucdo
numeérica do conjunto de equagbes diferenciais e do algoritmo de Nelder Mead para a
otimizacao.

A Tabela 5.4 apresenta os valores estimados dos parametros para a fermentacéao
convencional em batelada. Pode-se observar que esses valores foram ligeiramente
menores em comparagdo 0s parametros obtidos na fermentacdo convencional realizada
no reator de 2,0 L, descrita no capitulo 4.

A Figura 5.15 apresenta a comparacao entre os valores calculados e experimentais
de concentragdes de células viaveis (Cx), substrato (Cs) e etanol (Cg) ao longo do tempo
da fermentacdo convencional. O modelo cinético apresentou um bom ajuste aos dados
experimentais e, portanto, o0 modelo hibrido de Andrews-Levenspiel foi adequado para
descrever a cinética da fermentacdo convencional. Foi possivel observar que o substrato
foi praticamente consumido ap6s 10 h de cultivo, sendo que a concentracéo final de etanol
obtida no caldo fermentativo foi de 87,3 g.L %, o que resultou em uma produtividade
volumétrica de etanol de 8,8 g.L ™ .h™. Esse resultado foi ligeiramente menor quando

comparado a produtividade obtida na fermentacdo convencional descrita no capitulo 4.
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Tabela 5.4 - Valores estimados dos parametros cinéticos da fermentacdo convencional

em batelada.

Parametro Valor
Yxis (Ox.0s™) 0,0420
Yess (Qe.gs™) 0,458
tmax (™) 0,192
Ks(g.L™Y) 71,23
Kis (g.L™) 108,06
Cemax (9.L ™) 98,51
n(-) 0,185

Figura 5.15 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs (®) e Ce (@) para a fermentacdo convencional em batelada realizada em reator
coluna de bolhas, com volume til de 10,0 L.
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5.4.8 Fermentacdo extrativa em batelada

Foram realizadas trés fermentacdes extrativas (FE1, FE2 e FE3) em batelada em
reator coluna de bolhas com volume util de 10,0 L utilizando uma vazao especifica de
CO2 de 2,0 vvm. FE1 foi a fermentagéo extrativa conduzida com volume de meio de
cultivo de 10,0 L sem o eliminador de névoa, enquanto FE2 corresponde a fermentacéo

extrativa realizada com o eliminador de névoa de esferas de vidro nas mesmas condigdes
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de FE1. O eliminador de névoas escolhido foi 0 modelo composto por esferas de vidro,
uma vez que ele proporcionou uma corrente gasosa de saida menos concentrada em agua,
conforme descrito anteriormente. Além disso, foi realizada uma fermentacdo extrativa
utilizando um volume de meio de cultivo de 2,5 L sem o eliminador de névoa (FE3), a
fim de avaliar o efeito da altura do headspace no desempenho do processo, tanto em
relagdo a fase liquida como em relacéo a fase gasosa que sai do reator. Na Tabela 5.6
encontram-se 0s principais resultados dessas fermentacdes extrativas (FE1, FE2 e FE3) e

da fermentacdo convencional (FC).

Tabela 5.5 - Principais resultados das fermentagGes convencional (FC) extrativas em
batelada realizadas sem eliminador de névoa em reator de 10,0 L de meio de cultivo
(FE1), com o eliminador de névoa de esferas de vidro e 10,0 L de meio de cultivo (FE2)
e conduzida com 2,5 L de meio de cultivo sem o eliminador de névoa (FE3).

Variaveis FC FE1 FE2 FE3
Cse® (g.L ) 199,5 197,9 199,6 200,3
Cem® (g.LY) 88,2 76,8 77,6 74,0
Cer® (gL 88,2 89,0 89,7 89,9

Ped (g.L .01 8,8 9,9 10,0 10,0

3Cso: concentracdo inicial de substrato no caldo de cultivo, °Cem: concentragdo maxima de etanol
no caldo de fermentacdo, °Cer: concentracdo total de etanol produzido estimado e °Pe:
produtividade volumétrica em etanol.

Os valores experimentais e simulados das concentracdes de células viaveis (Cx),
de substrato (Cs) e etanol (Cg) nas fermentagdes FE1 e FE2 encontram-se apresentados
nas Figuras 5.16 e 5.17, respectivamente. O consumo total de substrato ocorreu em 9 h
tanto na FE1 como na FE2, indicando que a velocidade de consumo de acucar foi
semelhante nas duas condicGes estudadas, o que resultou em produtividades em etanol
muito préximas. Dessa forma, através do monitoramento da fase liquida foi possivel
observar que o uso do eliminador de névoa nédo possibilitou uma maior remocao de etanol
e, consequentemente, uma maior velocidade de consumo de substrato, o que resultou
numa produtividade muito similar aquela obtida no cultivo realizado sem o eliminador de
névoa. A produtividade em etanol verificada na fermentacdo convencional (FC) foi de
8,8 g.L1.h1, enquanto que na FE1 esse valor foi de 9,9 g.L.h™%, indicando que a remocao
de etanol por arraste gasoso com CO: reduziu a inibicdo da levedura, resultando numa

produtividade 12,5% superior em comparagao com 0 processo convencional.
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Figura 5.16 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (®) na fermentacdo extrativa conduzida sem eliminador de névoa
(FE1) em reator coluna de bolhas com 10,0 L de meio de cultivo, utilizando vazao

especifica de CO de 2,0 vvm e valores de ke e kw determinados a partir do
monitoramento da fase liquida.
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Figura 5.17 - Gréfico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs () e Ce (@) na fermentacéo extrativa conduzida com eliminador de névoa de
esferas de vidro (FE2) em reator coluna de bolhas de 10,0 L de meio de cultivo,
utilizando uma vazéo especifica de CO2 de 2,0 vvm e valores de ke e kw determinados a
partir do monitoramento da fase liquida.

B e R S e S s S S S S S T
- 4 80
200 8|
I 70
175 ]
I 60
150 =
=~ [ 50 =
;_]. 125 [ | \';%
on
= 100 0 <
U E <
r O
75 o
50 20
25 10
0 0

Tempo (h)

Conforme descrito no item 5.4.1, para uma vazao especifica de CO, 2 vwm, a
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constante de remocao de etanol (ke) obtida para um volume de solugéo de 2,5 L foi 40%
maior em comparagdo com o valor observado para o volume de solucéo de 10,0 L. Esses
resultados sugerem que quanto maior ¢ altura do headspace, maior sera a remogdo de
etanol a partir da fase liquida, o que pode contribuir para um menor efeito do produto
inibidor sobre a levedura, resultando em maior velocidade de consumo de substrato.
Dessa forma, foram conduzidas fermentacdes extrativas utilizando 2,5 e 10,0 L de meio
de cultivo no reator coluna de bolhas de 10,0 L. A Figura 5.18 apresenta os valores
experimentais e simulados das concentracGes de células vidveis (Cx), de substrato (Cs) e
de etanol (Cg) para a fermentagéo extrativa conduzida com 2,5 L de meio de cultivo sem
o0 eliminador de névoa (FE3). Nesse caso, 0 substrato também foi consumido ap6s 9 h de
fermentac&o, sendo que a maxima concentracdo de etanol no caldo fermentativo foi de
74,09.LL

Figura 5.18 - Gréafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (@) para a fermentacéo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa
em reator coluna de bolhas com volume atil de 10,0 L, utilizando 2,5 L de meio de
cultivo (FE3) e uma vazéo especifica de CO2 de 2,0 vvm e 0s valores de ke e kw
determinados a partir do monitoramento da fase liquida.
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Quando se compara os dados experimentais de FE1 e FE3, observa-se que apds o
inicio do stripping os valores de Ce na FE1 foram maiores em comparagdo com os da
FE3. A partir dos dados de concentracdo méaxima de etanol no caldo fermentativo (Cem)
e concentragéo total de etanol produzido (Cer), verifica-se houve remogao de 12,1 g de

etanol através do arraste gasoso com CO; tanto na FE1 quanto na FE2, enquanto que na
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FE3 verificou-se a remocao de 15,9 g de etanol ao longo do stripping. Dessa forma, o
aumento da altura do headspace contribuiu para uma maior remocao de etanol do meio,
no entanto, ndo suficiente para promover um aumento da velocidade de consumo de
substrato e, consequentemente, da produtividade em etanol. Conforme descrito no
Capitulo 4, esse comportamento pode estar relacionado ao fato da linhagem industrial de

levedura utilizada no presente estudo ser menos sensivel ao efeito inibidor do etanol.

5.4.9 Monitoramento da fase gasosa nas fermentacdes alcoolicas extrativas

Ao longo das fermentagdes extrativas a corrente gasosa de saida do reator foi
monitorada por FT-MIR, sendo que os valores de ye e yw nos ensaios realizados sem e
com eliminador de névoa encontram-se apresentados na Figura 5.19. As fracGes molares
de etanol foram muito proximas nas duas condi¢fes estudadas, indicando que o uso do
eliminador de névoa na fermentacdo extrativa ndo promoveu um enriquecimento da
corrente gasosa em etanol. Dessa forma, ndo foi possivel constatar na fermentacéo
extrativa 0 mesmo comportamento observado nos ensaios de stripping conduzidos com
solucéo hidroalcodlica, nos quais os valores de ye obtidos com o uso do eliminador de
névoa foram maiores quando comparados aos valores verificados no experimento
realizado sem eliminador. Por outro lado, as fragdes molares de agua no ensaio conduzido
com o eliminador de névoa foram menores que fragbes observadas no experimento
realizado sem a presenca do anteparo no headspace do reator, 0 que sugere que O
dispositivo em questdo foi capaz de reduzir a parcela do arraste mecanico no arraste
gasoso, resultando em uma corrente de saida menos concentrada em &gua.
Consequentemente, menor serdo 0s custos envolvidos nas etapas de recuperacdo e
concentracdo de etanol removido por arraste gasoso, uma vez que uma menor quantidade
de 4gua deverd ser removida da corrente gasosa.

No geral, os valores de yw verificados nas fermentacdes extrativas foram
superiores aos valores observados nos ensaios de stripping com solugdo hidroalcodlica,
0 que pode ser devido ao maior teor de agua existente no caldo de cultivo nas
fermentacOes em comparagdo com 0s experimentos de arraste gasoso, nos quais a
concentragéo inicial de etanol era de 80 g.L™t. Além disso, o arraste mecanico pode ter
sido mais significativo nas fermentacdes extrativas, o que pode estar relacionado a
formacdo de espuma durante o cultivo devido a menor tensdo superficial do meio e a

injecdo de gés na base do reator. Outro aspecto que deve ser ressaltado é que houve uma
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diminuigéo de yw com o tempo, especialmente ap0os 4 h de experimento, o que se deve ao
aumento da concentracdo de etanol na fase liquida, sendo que essa queda foi mais

significativa na fermentac&o realizada sem eliminador de névoa.

Figura 5.19 - Fracdes molares de (a) etanol (ye) e (b) agua (yw) determinadas ao longo
das fermentacdes extrativas em reator de 10,0 L com vazao especifica de CO2 de 2,0
vvm conduzidas sem eliminador de névoa (e) e com eliminador de névoa composto por
esferas de vidro (e). As linhas pontilhadas representam o RMSECV (raiz quadrada do
erro médio de validagdo cruzada).

(@)

0,018

0,016

0,014

Ye

0,012

T

0,010

LS

0,008

0,006
3

SN
W
N
~
oo
o

Tempo (h)

(b)

Oa075 T L T Y T ! T 4 T Y T L T

T 7T
1

0,070

0,065

0,060 |- T 4

0,055 B L i . R b 7l

y W

0,050

T
[ ]
L]
L]
1

0,045 - E

T

0,040

0,035

T
1

n 1 n 1 n 1 n
4 5 6 7 8 9
Tempo (h)

0,030 4
3

Os valores de ye e yw obtidos a por FT-MIR nas fermentacfes extrativas também
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foram comparados com as fragdes molares de etanol (Ye_eq) € dgua (yw eq) calculadas na
condigdo de equilibrio termodindmico, utilizando as concentracdes de etanol obtidas a
partir da fase liquida. Os resultados apresentados na Tabela 5.7 mostram que nas duas
condi¢Bes estudadas, os valores de ye foram superiores aos valores de Ve eq,
diferentemente do que foi observado nos ensaios de stripping realizados com solugédo
hidroalcoolica a vazdo especifica de 2,0 vvm. Assim, a fase gasosa ndo se encontrava em
equilibrio com a fase liquida presente no reator, indicando que existem outros estagios

intermediarios de equilibrio que promoveram o enriquecimento da fase gasosa em etanol.

Tabela 5.6 - Fragdes molares de etanol (ye) e agua (yw) na saida do reator e fragdes
molares de etanol (Ve _eq) € &gua (Yw eq) NO equilibrio durante as fermentagdes extrativas
conduzidas com e sem o eliminador de névoa (esferas de vidro) em reator coluna de
bolhas com 10,0 L de meio de cultivo operado a 2,0 vvm.

Sem o eliminador de névoa Com o eliminador de névoa
t(h) ye YE_eq yw YW eq ye YE_eq yw YW_eq
3 0,00765 0,00627 0,06850 0,05576 0,00752 0,00607 0,05641 0,05578
4 0,00989 0,00899 0,06690 0,05552 0,00984 0,00888 0,05502 0,05553
5 0,01275 0,01154 0,05780 0,05528 0,01245 0,01121 0,05027 0,05531
6 0,01482 0,01431 0,05748 0,05502 0,01496 0,01378 0,05023 0,05507
7
8
9

0,01629 0,01613 0,05500 0,05485 0,01647 0,01606 0,04968 0,05486
0,01748 0,01712 0,05400 0,05475 0,01759 0,01766 0,04848 0,05470
0,01756 0,01838 0,05300 0,05463 0,01781 0,01854 0,04713 0,05461

Com relacdo a remocao de 4gua, observou-se um comportamento distinto nos dois
casos investigados, uma vez que no ensaio conduzido sem o eliminador de névoa os
valores de yw foram maiores do que 0s de yw eq, Sendo que essa diferenca foi diminuindo
ao longo do tempo. No experimento realizado com o eliminador de névoa, os valores de
yw foram menores do que 0s de yw eq, €XCeto para o tempo de 3 h, o que pode ser devido
a maior formacao de espuma observada no inicio do stripping. Nos ensaios de arraste
gasoso realizados com solugédo hidroalcoolica os valores de yw foram menores que 0s
dados calculados de yw eq nas duas condigOes estudadas (10,0 L de solugdo - com e sem
o eliminador de névoa), utilizando uma vazdo especifica de alimentagdo de gas de 2,0
vvm.

A Tabela 5.7 apresenta os valores de ye e yw obtidos a partir do monitoramento

da fase gasosa na fermentacdo extrativa conduzida com 2,5 L de meio de cultivo e os
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dados de Ye eq © Yw eq determinados a partir do monitoramento da fase liquida. Os
resultados indicam que os valores de ye foram maiores que os valores de ye ¢q a0 longo
do tempo, exceto para os dados obtidos no tempo de 9 h de fermentagéo, sendo 0 mesmo
comportamento observado para a agua. Dessa forma, assim como na fermentacédo
extrativa realizada com 10,0 L de meio de cultivo (FE1), a fase gasosa ndo se encontrava
em equilibrio com a fase liquida presente no reator, sugerindo que existem outros estagios
intermediérios de equilibrio que promoveram o enriquecimento da fase gasosa em etanol
e agua. Conforme descrito no item 5.4.8, a massa de etanol removida foi maior na
fermentacdo FE3. No entanto, as fragdes molares de etanol na corrente de saida foram
muito semelhantes aquelas observadas para FE1 e FE2. Esse comportamento pode estar
relacionado a ocorréncia de condensacdo da fase vapor no headspace do reator, cuja altura
€ muito maior quando se emprega 2,5 L de volume em comparacdo com 10,0 L. Esses
resultados estdo de acordo com o observado nos ensaios de stripping conduzidos com
solucdo hidroalcodlica, nos quais observou-se maiores valores de ke para um volume de
solugéo de 2,5 L em comparagdo com o volume de 10,0 L, embora as fragdes molares

tenham sido similares ao longo do tempo.

Tabela 5.7 - Fragdes molares de etanol (ye) e agua (yw) na saida do reator e fragdes
molares de etanol (Ye_eq) € &gua (Yw eq) NO equilibrio durante a fermentagéo extrativa
conduzidas em reator coluna de bolhas com volume util de 10,0 L, utilizando 2,5 L de
meio de cultivo e uma vazao especifica de COz de 2,0 vvm.

t(h) ye YE_eq yw YW_eq
3 0,00717  0,00585  0,06755  0,05580
4 0,00983  0,00809  0,06659  0,05560
5 0,01239  0,01079  0,06076  0,05535

6 0,01484  0,01304  0,05990  0,05514

.

8

9

0,01643 0,01529 0,05962 0,05493
0,01773 0,01633 0,05962 0,05483
0,01794 0,01809 0,05464 0,05466

Conforme descrito no item 5.3.5, a partir dos dados experimentais de Ck, Ye € yw
foi possivel estimar as constantes de remocéo de etanol (ke) e agua (kw) para cada uma
das fermentacgdes extrativas avaliadas no presente capitulo (FE1, FE2 e FE3). A Tabela

5.8 apresenta a comparagdo entre os valores de ke e kw determinados a partir do
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monitoramento da fase liquida nos ensaios de stripping de etanol por CO2 com solugéo
hidroalcodlica e os valores estimados através do monitoramento da fase gasosa nas
fermentacOes extrativas (FE1, FE2 e FE3).

Tabela 5.8 - Valores da constante de remocao de etanol (ke) e da constante de remocao
de agua (kw) obtidos a partir do monitoramento da fase liquida nos ensaios de stripping
e através do monitoramento da fase gasosa durante as fermentacdes extrativas.

Monitoramento da Monitoramento da

Condicéao Operacional fase liquida fase gasosa

ke (h)  kw(h™) ke (h™) kw (h™)

10,0 L sem eliminador
de névoas (FE1)
10,0 L com eliminador
de névoas (FE2)
2,5 L sem eliminador
de névoas (FE3)

0,0550  0,00598 0,0454 0,0114

0,0618  0,00664 0,0494 0,00710

0,0774  0,00962 0,0569 0,00930

Foi possivel observar que os valores de ke estimados nas fermentag@es extrativas
foram menores quando comparados aos valores determinados nos ensaios de stripping de
etanol por CO2, 0 que sugere que durante os cultivos a transferéncia de massa da fase
liquida para a fase gasosa foi menor, o que resultou em uma menor remocéo de etanol.
Por outro lado, os valores de kw estimados nas fermentagdes extrativas foram maiores do
que aqueles obtidos nos experimentos de arraste gasoso, uma vez que o teor de dgua na
fase liquida é superior, e, portanto, maior sera a remocao de agua por arraste gasoso. Esse
comportamento encontra-se de acordo com os resultados obtidos em termos de yw, cujos
valores foram maiores nas fermentacGes extrativas do que nos ensaios de stripping
conduzidos com solucgéo hidroalcoolica.

A partir dos resultados obtidos pelo monitoramento da fase gasosa, verifica-se que
os maiores valores de ke foram encontrados para FE3. De fato, os dados de concentragéo
de etanol observados através do monitoramento da fase liquida (Tabela 5.5) mostraram
que uma maior quantidade de etanol foi removida na fermentagdo conduzida com 2,5 L
de meio de cultivo em comparacéo com as fermentacdes conduzidas com volume de 10,0
L. No entanto, quando se calcula a relagdo entre ke e kw, que pode ser entendida como a

seletividade do processo, nota-se que a fermentacéo realizada com o eliminador de névoa
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(FE2) proporcionou 0 maior remocéo de etanol em relagdo a agua removida, seguida pela

FE3, sendo o menor valor de seletividade observado na fermentagéo FE1.

As constantes de remocdo de etanol (ke) e agua (kw) estimadas através do
monitoramento da fase gasosa foram utilizadas em conjunto com os valores dos
pardmetros cinéticos para avaliar o efeito da remog&o de etanol sobre a dindmica das
fermentacdes alcodlicas FE1, FE2 e FE2, sendo os resultados apresentados nas Figuras
5.20, 5.21 e 5.22, respectivamente. Foi possivel observar que nas trés fermentacOes
extrativas houve um melhor ajuste dos dados simulados de Ce aos dados experimentais,
quando comparado ao ajuste obtido quando se utilizou os dados de ke e kw determinados
através do monitoramento da fase liquida nos ensaios de stripping de etanol com CO>
(Figuras 5.16-5.18). Esse comportamento sugere que os dados de ke e kw calculados
através de ye e yw descrevem melhor o comportamento da fermentacdo extrativa em
termos da concentracgdo de etanol no caldo fermentativo, especialmente nas horas finais

de cultivo.

Figura 5.20 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (@) na fermentagdo extrativa conduzida sem eliminador de névoa
(FE1) em reator coluna de bolhas com volume de meio de cultivo de 10,0 L a vazao

especifica de CO2 de 2,0 vvm e os valores de ke e kw determinados a partir do
monitoramento da fase gasosa.
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Figura 5.21 - Grafico comparativo entre os valores simulados (—) e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (®) na fermentacdo extrativa conduzida com o eliminador de névoa de
esferas de vidro (FE2) em reator coluna de bolhas com volume de meio de cultivo de
10,0 L, utilizando uma vazéo especifica de CO2 de 2,0 vvm e os valores de ke e kw
determinados a partir do monitoramento da fase gasosa.
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Figura 5.22 - Gréfico comparativo entre os valores simulados () e experimentais de Cx
(m), Cs (#) e Ce (@) na fermentacdo extrativa conduzida sem o eliminador de névoa em
reator coluna de bolhas com volume til de 10,0 L, utilizando 2,5 L de meio de cultivo
(FE3) e uma vazéo especifica de CO2 de 2,0 vvm e os valores de ke e kw determinados
a partir do monitoramento da fase gasosa.

25— T T T 7T T 7T T 78

200 fo 170
L Te K

L i *
175_ . / deo
\‘\\ i
= I LN / 450

% 7 g
st S A4 <
- i il 40 -
oh S O
= 100 - 3
&) &

I e 430
75 b |

L ¢ “
50 | / _ \;X\f/_,; = Jm
u —& — \\ |

[ § N
=L //

Tempo (h)



149

A Tabela 5.9 apresenta os parametros ke e kw estimados a partir dos dados de ye
e yw obtidos através do monitoramento da fase gasosa nos ensaios de stripping de etanol
por CO2 conduzidos em solucdo hidroalcodlica, utilizando o procedimento descrito no
item 5.3.5. Nesse caso, os valores de ke e kw determinados pelo monitoramento da fase
liquida e da fase gasosa foram comparados utilizando como referéncia somente os ensaios

de arraste gasoso em solugéo alcodlica.

Tabela 5.9 - Valores da constante de remocao de etanol (ke) e da constante de remocao
de agua (kw) obtidos a partir do monitoramento da fase liquida e da fase gasosa nos
ensaios de stripping de etanol conduzidos em solugéo hidroalcodlica.

Monitoramento da Monitoramento da

Condicéao Operacional fase liquida fase gasosa

ke (h)  kw(h™) ke (h™) kw (h™)

10,0 L sem eliminador
] 0,0550 0,00598 0,0318 0,01550
de névoas

10,0 L com eliminador
] 0,0618 0,00664 0,0411 0,00716
de névoas

2,5 L sem eliminador
) 0,0774 0,00962 0,0348 0,00956
de névoas

A partir da andlise da Tabela 5.9 foi possivel observar que os valores de ke
estimados pelo monitoramento da fase gasosa foram menores em comparagdo com 0S
valores determinados a partir do monitoramento da fase liquida nas trés condi¢cbes
avaliadas, sendo que o maior valor da constante de remocéo de etanol foi obtido no ensaio
de stripping realizado com o eliminador de névoas composto de esferas de vidro,
utilizando um volume de solucéo hidroalcodlica de 10,0 L. Por outro lado, os valores de
kw obtidos através do monitoramento da fase gasosa foram maiores do que os valores
determinados pelo monitoramento da fase liquida, sendo que o menor valor de kw foi
obtido para o experimento realizado com o eliminador de névoas. Dessa forma, o
comportamento observado nos ensaios de stripping com solugéo hidroalcoolica foi muito
semelhante ao verificado quando se avaliou os valores de ke e kw estimados pelo
monitoramento da fase gasosa nas fermentagdes extrativas, conforme descrito na Tabela
5.8. Portanto, 0 monitoramento da fase gasosa na saida do sistema indicou que parte do

etanol removido por arraste gasoso acaba condensando na parede do reator, especialmente
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no ensaio realizado com um menor volume de solucdo, no qual tem-se uma maior altura
do headspace. Além disso, através do monitoramento da fase gasosa foi possivel verificar
que ocorre uma maior remocao de dgua do que aquela sugerida pelo monitoramento da
fase liquida. No entanto, é importante considerar que as fracdes molares de etanol e &gua
determinadas experimentalmente sdo resultado tanto do arraste termodinamico como do

arraste mecanico.
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5.5 Conclusoes

Os ensaios de stripping de etanol em solugédo hidroalcodlica utilizando diferentes
volumes de solucdo revelaram que para a faixa de vazao especifica de alimentacdo de
CO2 (¢co2) estudada, o aumento da altura do headspace possibilitou a obtencdo de
maiores valores da constante de remocéo de etanol (ke), sendo possivel ajustar uma
correlacdo baseada em numeros adimensionais que relaciona ke com a velocidade
superficial do gas e com a razdo entre a altura do headspace e a altura do liquido.

Através da determinacdo da composi¢éo da corrente gasosa gerada no processo de
stripping, verificou-se que o gas se encontrava muito proximo da condicéo de equilibrio
termodindmico, especialmente em termos de etanol. Na maior vazdo especifica de
alimentacdo de CO; investigada, as fragdes molares de etanol foram maiores do que as
fragdes molares de equilibrio, indicando a ocorréncia de arraste mecanico.

Através do monitoramento da fase liquida ao longo das fermentacGes extrativas,
verificou-se que o houve um aumento da produtividade em etanol, mas ndo pelo efeito do
eliminador de névoa. Esse comportamento pode estar relacionado ao fato da linhagem de
etanol, bem como ao fato do préprio stripping ser uma técnica eficiente e, portanto, o
efeito incremental do eliminador de névoa na fase liquida acaba sendo menos
pronunciado.

O monitoramento da fase gasosa nas fermentac6es alcodlicas extrativas mostrou
que o uso do eliminador de névoa composto por esferas de vidro foi capaz de reduzir o
arraste mecanico, o que resultou em menores fracbes molares de 4gua na saida do reator
em comparacdo com a fermentacdo extrativa realizada sem o dispositivo. Dessa forma,
os eliminadores de névoa atuam no aumento da seletividade do processo de separagéo, o
que pode ser vantajoso na etapa de recuperacdo do etanol, podendo reduzir os custos
globais do processo producéo de etanol por fermentacao extrativa com arraste gasoso por
CO..

As constantes de remocdo de etanol e de agua estimadas a partir do monitoramento
da corrente gasosa revelaram que houve maior remocdo de etanol na fermentacédo
extrativa conduzida com 2,5 L de meio de cultivo. No entanto, foi possivel observar que
a seletividade foi maior na fermentacdo extrativa realizada com o eliminador de névoa,
uma vez que a corrente gasosa de saida do reator encontrava-se menos concentrada em

agua.
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Capitulo 6 : Considerac0es finais e sugestdes para trabalhos futuros

A partir dos resultados obtidos no presente trabalho, pode-se concluir que:

e A analise da transferéncia de massa e da hidrodinamica envolvidas no processo de
remocéo de etanol por stripping com CO: revelou que o aumento da retencdo gasosa
ndo promoveu uma maior remocao de etanol nos trés modelos de reatores pneumaticos
e nas trés escalas de reatores coluna de bolhas (CB).

e Os valores da constante de remocdo de etanol (ke) foram muito semelhantes nos
reatores CB e airlift, bem como nos reatores coluna de bolhas com volumes Uteis de
2,0;5,0e 10,0 L. A fim de prever o ke em diferentes escalas e condi¢des operacionais,
foi proposta uma correlagédo que relaciona o adimensional Sherwood modificado (Sh)
com os adimensionais nimero de Froude (Fr), retengdo gasosa (g) e razdo (H/do). Essa
correlag@o apresentou excelente ajuste aos dados experimentais e pode servir como
base para futuros estudos de projeto e ampliacdo de escala do processo de remogéo de
etanol por stripping com CO2 em reatores coluna de bolhas.

¢ O fator de concentracdo em etanol (Fce), 0 qual representa quanto o vapor que deixa o
reator encontra-se mais concentrado em etanol em relagéo a solucdo inicial, foi maior
para baixas vazdes especificas de CO2 e menor no modelo airlift de cilindros
concéntricos. Com relacdo a escala, os maiores valores de Fce foram encontrados no
reator de 10,0 L. Dessa forma, o aumento da escala do biorreator permitiu 0 aumento
de Fce, 0 que € vantajoso para 0 aumento de escala do processo de remocdo de etanol
por stripping com COo.

e Os experimentos de arraste gasoso realizados em solucao hidroalcodlica mostraram
que os eliminadores de névoa foram capazes de promover um arraste termodinamico
mais eficiente, o que resultou na obtencéo de maiores valores da constante de remogéo
de etanol (ke) e do fator de arraste de etanol (Fag) em compara¢do com 0S ensaios
realizados sem o eliminador de névoa.

o O efeito do eliminador de névoa de aco inoxidavel foi mais significativo para um maior
volume de solucdo hidroalcodlica, uma vez que nessa condi¢do maior é a capacidade
do dispositivo de reter as goticulas carregadas pela corrente gasosa. No entanto, o
desempenho do eliminador de nevoa depende principalmente da vazao especifica de

gas empregada, uma vez que maior sera a inércia das goticulas transportadas pela fase
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gasosa ascendente e, portanto, maior € a possibilidade delas se chocarem com o
anteparo e serem capturadas.

A composic¢édo da corrente gasosa nos ensaios de stripping de etanol com CO2 em
solucdo hidroalcoolica foi avaliada por espectroscopia do infravermelho médio por
transformada de Fourier (FT-MIR), sendo possivel verificar que o gas se encontrava
muito préximo da condicdo de equilibrio termodindmico, especialmente em termos de
etanol. Para a maior vazao especifica de alimentacdo de CO> investigada (4 vvm), as
fracBes molares de etanol foram superiores as fragdes molares de equilibrio, indicando
a ocorréncia do fendmeno de arraste mecéanico.

Através do monitoramento da fase liquida ao longo das fermentacdes extrativas,
verificou-se que houve um aumento de produtividade em etanol, embora nédo tenha
sido resultado do efeito do eliminador de névoas, e sim do uso da técnica de arraste
gasoso. Esse resultado pode estar relacionado ao fato da linhagem industrial de
levedura utilizada no presente estudo ser menos suscetivel a inibicdo pelo etanol, bem
como ao fato do proprio stripping ser uma técnica ja bastante eficiente e, portanto, o
efeito positivo do eliminador de névoa no incremento da remocédo de etanol, acaba
sendo menos pronunciado na fase liquida.

O monitoramento da fase gasosa nas fermentacdes alcodlicas extrativas mostrou que
0 uso do eliminador de névoa composto por esferas de vidro foi capaz de reduzir o
arraste mecanico, o que resultou em menores fracbes molares de agua na saida do
reator em comparacao com a fermentacao extrativa realizada sem o dispositivo. Dessa
forma, os eliminadores de névoa atuam no aumento da seletividade do processo de
separacdo, 0 que pode reduzir os custos envolvidos nas etapas de recuperacdo e
concentracdo do etanol removido por arraste gasoso, uma vez que uma menor

quantidade de agua devera ser removida da corrente gasosa.
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Sugestdes para trabalhos futuros:

Avaliar a composicdo da fase gasosa no processo de stripping de etanol com CO2 em
diferentes volumes de solucdo com controle de temperatura no headspace para

investigar o efeito da condensacéo.

Avaliar o desempenho do processo de remocdo de etanol por arraste gasoso em
reatores que apresentem maior altura do headspace, bem como investigar o uso de

recheios nessa area do reator a fim de promover maior remogé&o de etanol.

Modelar o processo de remocado de etanol por arraste gasoso com CO; levando em
consideracdo a altura do liquido, a altura do headspace e a condensacdo dos vapores

de etanol e 4gua na parede do reator.

Investigar o efeito da tensdo superficial e da area superficial no desempenho dos

eliminadores de névoa.

Analisar outros modelos de eliminadores de névoa com maior area superficial

disponivel para coletar as goticulas carregadas pela fase gasosa ascendente.

Avaliar a fermentacdo extrativa utilizando o eliminador de névoa e um sistema de
recuperacdo de etanol (absorcdo ou adsor¢do) e comparar com o processo conduzido

sem o eliminador de névoa.

Conduzir um estudo da fermentacdo extrativa com monitoramento da fase gasosa e
recirculacdo do CO, utilizando o eliminador de névoa e uma etapa de recuperagédo do
etanol.
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