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RESUMO

MENDES, C. E. Avaliacdo das condicdes hidrodinamicas, de transferéncia de oxigénio e
de cisalhamento em diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos. 2016. 245 f.
Tese (Doutorado em Engenharia Quimica). Universidade Federal de Séo Carlos, Sao Carlos,
2016.

Devido & alta capacidade de transferéncia de oxigénio e versatilidade, reatores pneumaticos tém
sido constantemente utilizados em bioprocessos. Entretanto, visando ampliar a utilizagéo destes
reatores na industria, assim como aumentar a compreensdo dos fenbmenos complexos que
ocorrem nestes dispositivos, na presente tese teve-se como objetivo avaliar as condigOes
hidrodindmicas, de transferéncia de oxigénio e de cisalhamento em trés modelos de reatores
pneuméticos (coluna de bolhas, airlift de cilindros concéntricos e airlift split-cylinder) nas
escalas de 5 e 10 L, utilizando como fase liquida quatro fluidos newtonianos e oito fluidos néo-
newtonianos e cinco vazdes especificas de ar (¢ar de 1 a 5vwm). Em termos hidrodindmicos
foram estudadas as reten¢des gasosas global (eg), no riser (er) e no downcomer (ep), tempo de
circulacdo do liquido (tc), velocidade superficial do liquido no riser (Urr) e no downcomer
(ULp) e as perdas percentuais de energia no riser, no downcomer e na base (%Esg) de reatores
airlift. Os valores de &g, €r, ep, ULr € ULp apresentaram comportamento crescente com o
aumento de ¢ar € decrescente com a viscosidade cinematica do liquido (vL) e propriedades
reoldgicas (K e n), sendo observado o oposto para tc. Os maiores valores de &g, €r, €p € tc foram
obtidos em reator airlift de cilindros concéntricos (ACC) e escala de 10 L. Com excegéo de Urr
de fluidos newtonianos, os demais testes de velocidade do liquido resultaram em maiores
valores nos reatores airlift split-cylinder (ASC) e escala de 10 L. Tal resultado foi atribuido a
maior forga motriz (er-ep) para circulagdo do liquido obtida em ASC e as maiores perdas de
energia no riser e no downcomer observadas em reatores ACC. Na base dos reatores, 0s maiores
valores de %Eg foram obtidos para reator ASC. Para avaliagédo da transferéncia de massa foram
estudados o didmetro da bolha (Dv), 0 coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
(kLa) e os termos que o compde, coeficiente convectivo de transferéncia de massa (kL) e area
interfacial especifica de transferéncia de massa (a.). Bolhas de ar, com o0 aumento de ¢ar, vi, K
e n foram predominantemente coalescentes em &gua, apresentando formato distorcido e ndo-
coalescentes com formato esférico/eliptico nas demais solugdes. Observou-se um
comportamento analogo entre kia e a., com relacdo direta a ¢ar € inversa a vi, K e n. Em éagua,
os valores de a_ foram inferiores as solugBes de glicerol em virtude do maior Dy, observado
neste liquido. Para ki, observou-se um comportamento decrescente com o0 aumento de ¢ar Na
maioria das solugdes. A magnitude dos valores de ki obedeceu principalmente a difusividade
do oxigénio no liquido, sendo os maiores valores observados para agua, seguido das solucdes
ndo-newtonianas. De maneira geral, os maiores valores dos parametros de transferéncia de
massa foram obtidos em reator ACC de 10 L. O método proposto para estimativa da taxa de
cisalhamento com base na teoria de turbuléncia isotropica de Kolmogorov apresentou
resultados condizentes com a literatura em termos de comportamento e magnitude desta
varigvel, assim como com os resultados obtidos pela anélise das alteracdes morfoldgicas de
Streptomyces clavuligerus em dois modelos de reatores airlift e duas condi¢des de aeragéo. Para
todos os parametros avaliados foram propostas correlagGes para sua predicéo, sendo obtidos em
todos os casos bons ajustes aos dados experimentais com desvios inferiores a 20%.

Palavras-chave: reatores pneumaticos, retencéo gasosa, kia, diametro da bolha, velocidade de
circulacdo do liquido, fluidos ndo-newtonianos, fluidos newtonianos viscosos.



ABSTRACT

MENDES, C. E. Evaluation of hydrodynamic, oxygen transfer and shear conditions in
different models and scales of pneumatic reactors. 2016. 245 f. Thesis (Doctorate in
Chemical Engineering). Federal University of Sdo Carlos, 2016.

Due to the high capacity of oxygen transfer and versatility, pneumatic reactors have been
constantly used in bioprocesses. However, aiming to expand the use of these bioreactors in the
industry, as well as increase the understanding of the complex phenomena that occur in these
devices, this thesis aimed to evaluate the hydrodynamic, oxygen transfer and shear conditions
in three models of pneumatic reactors (bubble column, concentric-tube airlift and split-cylinder
airlift) in the scales of 5 and 10 L, using as liquid phase four Newtonian fluids and eight non-
Newtonian fluids, and five specific air flow rate (¢air Of 1 to 5 vvm). Related to the
hydrodynamic were studied the global gas hold-up (gg), the gas hold-ups in the riser (er) and
in the downcomer (ep), liquid circulation time (tc), superficial liquid velocity in the riser (ULr)
and in the downcomer (ULp), and the percentage energy losses in the riser (%Er+%Err), in the
downcomer (%Ep+%Erp), and in the bottom (%Esg) of airlift reactors. The values of &g, €r, €,
Urr and ULp showed increasing behaviour with increase of ¢air and decreasing behaviour with
the kinematic liquid viscosity (v.) and the rheologic properties (K e n), and observed the
opposite for tc. The higher values of &g, €r, ep and tc were obtained for concentric-tube airlift
reactor (ACC) and scale of 10 L. With exception of U r of Newtonian fluids, the others liquid
velocity tests resulted in higher values for split-cylinder airlift reactors (ASC) and scale of 10
L. This result was attributed to the greater driving force (er-ep) to liquid circulation obtained in
the ASC reactors and the higher energy losses in the riser and in the downcomer observed in
the ACC reactors. In the bottom of the airlift reactors, the higher values of %Eg were obtained
to the ASC reactor. To evaluate the mass transfer were studied, the average bubble diameter
(Db), the volumetric oxygen transfer coefficient (kia) and the terms that compose the ka, the
convective mass transfer coefficient (k) and the specific interfacial area of mass transfer (a.).
With the increase of ¢air, vi, K and n, the air bubbles were predominantly coalescent in water,
presenting distorted shape, and non-coalescent with spherical/elliptical shape in the other
solutions. It was observed a similar behavior between the k.a and a. parameters, which were
directly proportional to the ¢air and inversely proportional to the vi, K and n. In water, the a.
values were lower than glycerol solutions due to the higher Dy values observed in this liquid.
For the ki, it was observed a decreasing behaviour with the increase of the ¢air in the most
solutions. The magnitude of k. values was due mainly the oxygen difusivity in the liquid, and
the higher values were observed to the water, following by the non-Newtonian solutions. In
general, the higher values of the mass transfer parameters were obtained in the ACC reactor
and in the scale of 10 L. The proposed method to the estimate the average shear rate velocity
based on Kolmogorov’s theory of isotropic turbulence showed results consistent with the
literature relative to the behavior and magnitude of this variable, as well as the results obtained
by the analysis of the morphological changes of Streptomyces clavuligerus in two models of
airlift reactors and two aeration conditions. Were proposed correlations to predict all evaluated
parameters. Were obtained in all cases a good fit with the experimental data, with deviations
between the calculated and experimental values below 20%.

Keywords: pneumatic reactors, gas hold-up, k.a, average bubble diameter, liquid circulation
velocity, non-Newtonian fluids, viscous Newtonian fluids.
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Legenda: (---+-) CMC15-5L, (---+-) CMC25-5L, (-—-) CMC35-5L, ( ) CMCA45-5L,
(—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L. ....... 135

Figura 4.17 — Tempo de circulacéo do liquido (tc) em funcdo da vazdo especifica de ar (dar)
para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos n&do-newtonianos
(goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda:
(--=-) GX15-5L, (--+-) GX20-5L, (--+-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—=—) GX15-10L,
(—=—) GX20-10L, (—=—) GX25-10L, ( ) GX30-10L. i 136

Figura 4.18 — Comparacdo entre tempo de circulacdo do liquido experimental (tc-exp) €
calculado (tc-caic) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
airlift operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.27), (m) ACC-10 L
(Eq. 4.27), (0) ASC-5 L (Eq. 4.28), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.28), (1) ACC-5 L (Eq. 4.29), (=)
ACC-10 L (Eq. 4.29), (©) ASC-5 L (Eq. 4.29), (») ASC-10 L (EQ. 4.29). ..ceeoveiiariieieene 138

Figura 4.19 — Comparacdo entre tempo de circulacdo do liquido experimental (tc-exp) €
calculado (tc-caic) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
airlift operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.30), (m) ACC-10
L (Eq. 4.30), (o) ASC-5 L (Eq. 4.31), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.31), (1) ACC-5 L (Eq. 4.32), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.32), (©) ASC-5 L (Eq. 4.32), (») ASC-10 L (EQ. 4.32). ..coeeveiieireeene 139

Figura 4.20 — Velocidade superficial do liquido no riser (U.r) € no downcomer (ULp) em fungéo
da vazdo especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos (n=1): a) ULp em reatores ACC de 5 e 10 L; b) ULp em reatores ASC de 5
e 10 L; c) Urr em reatores ACC de 5 e 10 L; d) Urr em reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda:
(-1t-) AO1-5L, (-t-) GS10-5L, (-1-) GS20-5L, (- +-) GS30-5L, (=) A01-10L, (-=) GS10-
10L, () GS20-10L, () GS30-10L. c.eiiiiiiiieieieeee et 140

Figura4.21 - Velocidade superficial do liquido no riser (ULr) € no downcomer (Urp) em fungéo
da vazdo especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a) ULp em reatores ACC de5e 10 L;
b) ULp em reatores ASC de 5 e 10 L; ¢) ULr em reatores ACC de 5e 10 L; d) UrLr em reatores
ASC de 5 e 10 L. Legenda: (-+t-) CMC15-5L, (-+t-) CMC25-5L, (-1+-) CMC35-5L, (-++-)
CMC45-5L, (%) CMC15-10L, (%) CMC25-10L, (-#) CMC35-10L, (=) CMC45-10L.
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Figura4.22 — Velocidade superficial do liquido no riser (ULr) € no downcomer (ULp) em fungéo
da vazdo especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) ULp em reatores ACC de 5 e 10 L; b) ULp
em reatores ASC de 5 e 10 L; ¢) Urr em reatores ACC de 5 e 10 L; d) ULr em reatores ASC de



vii

5 ¢ 10 L. Legenda: (-C+-) GX15-5L, (-7+-) GX20-5L, (-[+-) GX25-5L, (- +-) GX30-5L,
(—#) GX15-10L, (—%) GX20-10L, (—#) GX25-10L, (%) GX30-10L. ......cvvvrrrreern.e.. 143

Figura 4.23 — Comparac&o entre a velocidade superficial do liquido no riser experimental (Ur-
exp) € calculada (Uirr-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de
reatores airlift operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.33), (m) ACC-
10 L (Eq. 4.33), (0) ASC-5 L (Eq. 4.34), (e) ASC-10 L (Eqg. 4.34), (1) ACC-5 L (Eq. 4.35),
(m) ACC-10 L (Eq. 4.35), (©) ASC-5 L (Eq. 4.35), (») ASC-10 L (EQ. 4.35). ...eecveerruennnn. 145

Figura 4.24 — Comparac&o entre a velocidade superficial do liquido no riser experimental (Uir-
exp) € calculada (ULr-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de
reatores airlift operados com fluidos néo-newtonianos: a) Equagdes 4.36 a 4.38; b) Equacdes
4.39 a4.41. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.36 e Eq. 4.39), (m) ACC-10 L (Eq. 4.36 e Eq. 4.39),
(o) ASC-5L (Eq. 4.37 e Eq. 4.40), () ASC-10 L (Eq. 4.37 e Eq. 4.40), (1) ACC-5 L (Eq. 4.38
e Eq. 4.41), (m) ACC-10 L (Eq. 4.38 e Eq. 4.41), (©) ASC-5 L (Eq. 4.38 e Eq. 4.41), (») ASC-
10 L (EQ. 4.38 € EQ. 4.4L). .o e 147

Figura 4.25 — Comparagdo entre os valores de velocidade superficial do liquido no downcomer
experimental (ULp-exp) € calculada (Uip-caic) pela Equacdo 4.42 para os diferentes modelos e
escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda:
Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; Nao-newtonianos:
(@) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (0) ASC-5 L, () ASC-10 Luueecoveeiieiieieeiesiie e 147

Figura 4.26 — Comparagdo entre os valores para velocidade intersticial do liquido parcial
experimental (Viiexp) € calculada (Viicac) pelas correlagdes propostas para os diferentes
modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos: a)
velocidade intersticial do liquido no downcomer (Eq. 4.43); b) velocidade intersticial do liquido
no riser (Eq. 4.44). Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e)
ASC-10 L; N&o-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5L, (o) ASC-10 L. 148

Figura4.27 — Comparacao entre os valores de nimero de Reynolds no riser experimental (ReLr-
exp) € calculado (Rerr-caic) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de
reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos: a) fluidos newtonianos
(Eq. 4.45); b) fluidos ndo-newtonianos (Eq. 4.46). Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m)
ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; N&o-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o)
ASC-5 L, (8) ASC-10 Lttt ettt ettt et ettt 150

Figura 4.28 — Fator de atrito de Fanning no downcomer (fp) em funcdo do nimero de Reynolds
do liquido no downcomer (ReLp) para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift
operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L,
(m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; Nao-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L,
(O) ASC-5 L, (8) ASC-L10 Lt .ueiiiiiieieeieiteeie ettt st s eba e see s re e sae e 151

Figura 4.29 — Fator de atrito de Fanning no riser (fr) em funcdo do nimero de Reynolds do
liquido no riser (ReLr) para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5L, (m) ACC-10 L,
(o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; N&o-newtonianos: (&) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L,
(8) ASC10 Lttt ettt ettt et bt ettt e st e e ereenans 152
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Figura 4.30 — Energia dissipada devido a ascensdo das bolhas no riser (Er), energia dissipada
devido ao atrito do liquido com a parede do riser (Err), energia dissipada devido ao gas
estagnado no downcomer (Ep), energia dissipada devido ao atrito do liquido com a parede do
downcomer (Erp) e energia dissipada no bottom (Eg) em funcéo da vazéo especifica de ar (¢ar),
nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e nédo-
newtonianos: a) reatores ACC e ASC de 5 e 10 L operados com fluidos newtonianos; b) reatores
ACC de 5 e 10 L operados com fluidos ndo-newtonianos; c) reatores ASC de 5 e 10 L operados
com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (m) Er, (m) Err, (m) Ep, (m) Erp, (=) Es. ............. 155

Figura 4.31 — Comparacéo entre os valores de velocidade superficial do liquido no riser
experimental (ULr-exp) € calculada (ULr-semp) pela Equacdo 2.68 para os diferentes modelos e
escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda:
Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; Nao-newtonianos:
(@) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (0) ASC-5 L, () ASC-10 Luueecoreeiieiieieiesiie e, 158

Figura 4.32 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em funcdo da vazédo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores
CB de 5 e 10L. Legenda: (-—+-) AO01-5L, (-+-) GS10-5L, (---+-) GS20-5L, ( ) GS30-
5L, (—=—) A01-10L, (—=—) GS10-10L, (—=—) GS20-10L, ( ) GS30-10L......ceevenee 159

Figura 4.33 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em funcdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos n&o-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--0+-) CMC15-5L, (%)
CMC25-5L, (--+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L,
(—=—) CMC35-10L, ( ) CIMICAS-L0L .t e e 161

Figura 4.34 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) em funcdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC
de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-—*-) GX15-5L, (-[+-) GX20-5L, (-C*+-)
GX25-5L, (----) GX30-5L, (—=) GX15-10L, (—=) GX20-10L, (—=) GX25-10L, (-—=)
GXBO-L0L ettt ettt ettt h et R bttt R e bt b e n et b et e Re et en e nr e nae e 162

Figura 4.35 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kia) em funcdo da
viscosidade aparente do liquido (uap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos ndo-newtonianos: a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e
10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--C+-) CMC15-5L, (--0+-) CMC25-5L, (--C*-)
CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-
10L, ( ) CMC45-10L, (--£%-) GX15-5L, (--£+-) GX20-5L, (--£4%-) GX25-5L, ( )
GX30-5L, (—&—) GX15-10L, (—&—) GX20-10L, (—&—) GX25-10L, ( ) GX30-10L. .. 163

Figura4.36 — Imagem de bolhas de ar em dois fluidos ndo-newtonianos com mesma viscosidade

aparente (uap=0,0236 Pa.s) em reator ACC de 5 L: a) solugdo GX15 com 2 vvm; b) solugéo
CIMCLS COM 4 VUMt ettt an e e 164

Figura 4.37 — Comparacdo entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
experimental (kiaexp) € calculado (kiacac) pelas correlagdes propostas para os diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o)



ACC-5 L (Eq. 4.47), (m) ACC-10 L (Eq. 4.47), (o) ASC-5 L (Eq. 4.48), () ASC-10 L (Eq.
4.48), (A) CB-5 L (Eq. 4.49), (A) CB-10 L (Eq. 4.49), () ACC-5 L (Eqg. 4.50), (=) ACC-10 L
(Eq. 4.50), (©) ASC-5 L (Eq. 4.50), (#) ASC-10 L (EQ. 4.50).....ecceveereeeeeererereereseereeree 165

Figura 4.38 — Comparacdo entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
experimental (kiaexp) € calculado (kiacac) pelas correlagdes propostas para os diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda:
(o) ACC-5 L (Eqg. 4.51), (w) ACC-10 L (Eq. 4.51), (o) ASC-5 L (Eq. 4.52), (e) ASC-10 L (Eq.
4.52), (A) CB-5 L (Eq. 4.53), (A) CB-10 L (Eq. 4.53), (1) ACC-5 L (Eq. 4.54), (m) ACC-10 L
(Eqg. 4.54), (©) ASC-5 L (EQ. 4.54), () ASC-10 L (EQ. 4.54)....cceiiiiiiiieiieee e 166

Figura 4.39 — Comparacdo entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
experimental (kiaexp) € calculado (kia-cac) pelas correlagdes propostas para os diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com solugdes de carboxi-metil celulose.
Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.55), (m) ACC-10 L (Eq. 4.55), (o) ASC-5 L (Eq. 4.56), (¢) ASC-
10 L (Eq. 4.56), (A) CB-5 L (Eq. 4.57), (A) CB-10 L (Eq. 4.57), () ACC-5 L (Eq. 4.58), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.58), (©) ASC-5 L (EqQ. 4.58), (¢) ASC-10 L (EQ. 4.58). ...oevvvveieeircrirnn 167

Figura 4.40 — Comparacdo entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
experimental (kiaexp) € calculado (kiacac) pelas correlagdes propostas para os diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com solugdes de goma-xantana. Legenda:
(o) ACC-5 L (Eq. 4.59), (w) ACC-10 L (Eq. 4.59), (0) ASC-5 L (Eq. 4.60), (e) ASC-10 L (Eq.
4.60), (A) CB-5 L (Eq. 4.61), (A) CB-10 L (Eq. 4.61), (1) ACC-5 L (Eq. 4.62), (w) ACC-10 L
(Eq. 4.62), (©) ASC-5 L (EQ. 4.62), () ASC-10 L (EQ. 4.62)....ccoceieeeiiiiiiiiieiee e 168

Figura 4.41 — Comparacdo entre nimero de Sherwood experimental (Sh.exp) e calculado (Sh.
calc) pelas correlagdes adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneuma@ticos operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.63), (m) ACC-
10 L (Eq. 4.63), (0) ASC-5 L (Eq. 4.64), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.64), (A) CB-5L (Eq. 4.65), (A)
CB-10 L (Eq. 4.65), (7) ACC-5 L (Eq. 4.66), (=) ACC-10 L (Eq. 4.66), (©) ASC-5L (Eq. 4.66),
(8) ASC-10 L (EQ. 4.66). ...eeeiiiieiiiee ettt ettt ettt 170

Figura 4.42 — Comparacdo entre nimero de Sherwood experimental (Sh-exp) e calculado (Sh-
calc) pelas correlagdes adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.67), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.67), (o) ASC-5 L (Eq. 4.68), () ASC-10 L (Eq. 4.68), (A) CB-5 L (Eq. 4.69),
(A)CB-10L (Eqg. 4.69), (1) ACC-5L (Eq. 4.70), (w) ACC-10 L (Eq. 4.70), (©) ASC-5 L (Eg.
4.70), (#) ASC-10 L (EQ. 4.70). c.eeieeeeeeee ettt st e e s sn e ene s 172

Figura 4.43 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) Nos
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1):
a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(--0+-) A01-5L, (--—-) GS10-5L, (-*-) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (—=—) A01-10L, (—=)
GS10-10L, (—=—) GS20-10L, ( ) GS30-10L. ..o 172

Figura 4.44 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) Nos
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos
(carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de5e 10 L; ¢)
reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T+-) CMC15-5L, (--—+-) CMC25-5L, (--=+-) CMC35-5L,



() CMC45-5L, (—=) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, (- =)
CIMICAB-L0L. oo eee et eeeee e s eee e 174

Figura 4.45 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) Nos
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos
(goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores
CB de 5 e 10L. Legenda: (-t*-) GX15-5L, (-*+-) GX20-5L, (-C--) GX25-5L, (- +-) GX30-
5L, (—®) GX15-10L, (—%) GX20-10L, (—=) GX25-10L, (™) GX30-10L........c.e...... 175

Figura 4.46 — Formato das bolhas, com base no estudo de Clift, Grace e Weber [146],
visualizadas nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos
newtonianos (A01 e GS) e ndo-newtonianos (CMC e GX). Legenda: (o) A01-ACCS5L, (o) GS-
ACCS5L, (o) CMC-ACCSL, (1) GX-ACCSL, (o) A01-ASC5L, (o) GS-ASCSL, (o) CMC-
ASCS5L, (0) GX-ASC5L, (A) A01-CB5L, (A) GS-CB5L, (A) CMC-CB5L, (A) GX-CB5L, (m)
A01-ACC10L, (m) GS-ACCI10L, (m) CMC-ACC10L, (m) GX-ACCI10L, (o) AO1-ASC10L, (e)
GS-ASC10L, (o) CMC-ASC10L, (®) GX-ASCI10L, (A) A01-CB10L, (A) GS-CB10L, (A)
CMC-CBILOL, (A) GX-CBIOL ...ttt et ae s ae e e 177

Figura 4.47 — Imagens de bolhas de ar em &gua no reator CB de 5 L sob diferentes condicdes
de aeragao: @) 1 VWM; D) 5 VWML oo 177

Figura 4.48 — Imagens de bolhas de ar em solucdes de glicerol no reator CB de 5 L sob
diferentes condi¢Bes de aeracéo: a) GS10 a1 vwm; b) GS10 a5 vvm; ¢) GS30 a 1vvm; d) GS30
A5 VVIML et ettt et bt b e h bbb bt £ e R bRt b bt e he b en e ene e nae e 178

Figura 4.49 — Imagens de bolhas de ar em solugdes de CMC no reator CB de 5 L sob diferentes
condicbes de aeragdo: a) CMC15 a 1 vwm; b) CMC15 a5 vwm; ¢) CMC45 a 1vvm; d) CMC a
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Figura 4.50 — Imagens de bolhas de ar em solugdes de GX no reator CB de 5 L sob diferentes
condic@es de aeracdo: a) GX15 a1 vwwm; b) GX15 a5 vwm; ¢) GX30 a 1vwm; d) GX30 a5 vvm.
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Figura 4.51 — Comparacéo entre o didmetro medio da bolha experimental (Dp-exp) € calculado
(Db-caic) pelas correlages propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneumaticos operados com fluidos newtonianos (solugdes de glicerol, GS). Legenda: (o) ACC-
5L (Eq. 4.71), (m) ACC-10 L (Eq. 4.71), (o) ASC-5 L (Eq. 4.72), (e) ASC-10 L (Eq. 4.72),
(A) CB-5 L (Eq. 4.73), (A) CB-10 L (Eq. 4.73), (1) ACC-5 L (Eq. 4.74), (w) ACC-10 L (Eq.
4.74), (0) ASC-5 L (EQ. 4.74), (®) ASC-10 L (EQ. 4.74). .eeieeeiieeeeieeiee e 181

Figura 4.52 — Comparacéo entre o didmetro medio da bolha experimental (Dp-exp) € calculado
(Db-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.75), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.75), (©) ASC-5 L (Eq. 4.76), () ASC-10 L (Eq. 4.76), (A) CB-5 L (Eq. 4.77),
(A)CB-10L (Eq. 4.77), (1) ACC-5L (Eq. 4.78), (w) ACC-10 L (Eq. 4.78), (©) ASC-5 L (Eq.
4.78), (®) ASC-10 L (EQ. 4.78). eeeieeiiee ettt ettt s 182

Figura 4.53 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (ar) em funcdo da vazo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores
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CB de 5 e 10L. Legenda: (-=-) A01-5L, (-+-) GS10-5L, (-=-) GS20-5L, (- --) GS30-5L,
(—=) AO01-10L, (—=—) GS10-10L, (—=) GS20-10L, (—#) GS30-10L......ccecvvrrrrrrrrrrrrenn. 183

Figura 4.54 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (ar) em funcdo da vazo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos n&o-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--c+-) CMC15-5L, (--"+-)
CMC25-5L, (--==-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L,
(—=—) CMC35-10L, ( ) CIMICAS-L0L i e e 184

Figura 4.55 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (a.) em funcfo da vazo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC
de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (- +-) GX15-5L, (-r+-) GX20-5L, (-It-)
GX25-5L, (-+-) GX30-5L, (=) GX15-10L, (—=) GX20-10L, (—=) GX25-10L, (—=)
GXBO-L0L ettt ettt et h et b bbbt R e bt bR e e b et Re e eb e b ene e eae e 185

Figura 4.56 — Area interfacial especifica de transferéncia de massa (a.) em funcdo da
viscosidade aparente do liquido (uap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos ndo-newtonianos: a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e
10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--.+-) CMC15-5L, (--L+--) CMC25-5L, (--.+-)
CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-
10L, ( ) CMC45-10L, (--£%-) GX15-5L, (--£+-) GX20-5L, (--£4%-) GX25-5L, ( )
GX30-5L, (—&—) GX15-10L, (—&—) GX20-10L, (—&—) GX25-10L, ( ) GX30-10L. .. 186

Figura 4.57 — Comparacéo entre a area interfacial especifica de transferéncia de massa
experimental (aL-exp) € calculada (aL-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos. Legenda: () A0l em
ACC-5 L (Eq. 4.79), (m) A01 em ACC-10 L (Eg. 4.79), (©) A01 em ASC-5 L (Eq. 4.79), (e)
A01 em ASC-10 L (Eq. 4.79), (A) A01 em CB-5 L (Eq. 4.80), (A) A0l em CB-10 L (Eq. 4.80),
(o) GS em ACC-5 L (Eq. 4.81), (m) GS em ACC-10 L (Eq. 4.81), (©) GS em ASC-5 L (Eq.
4.82), (¢) GS em ASC-10 L (Eq. 4.82), (A) GSem CB-5 L (Eq. 4.83), (A) GSem CB-10 L
(Eq. 4.83), () GSem ACC-5 L (Eq. 4.84), (m) GSem ACC-10 L (Eq. 4.84), (©) GS em ASC-
5L (Eq.4.84), () GSem ASC-10 L (EQ. 4.84). ..ccuuiiiiieieiiieeie et 188

Figura 4.58 — Comparacéo entre a area interfacial especifica de transferéncia de massa
experimental (aL-exp) € calculada (aL-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-
5L (Eq. 4.85), (m) ACC-10 L (Eq. 4.85), () ASC-5 L (Eqg. 4.86), (e) ASC-10 L (Eg. 4.86),
(A) CB-5 L (Eq. 4.87), (A) CB-10 L (Eq. 4.87), (1) ACC-5 L (Eqg. 4.88), (w) ACC-10 L (Eq.
4.88), (©) ASC-5 L (EQ. 4.88), (®) ASC-10 L (EQ. 4.88). ...ccueeiiiiiiiiiiiiiieeieieeee e 189

Figura 4.59 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ko) em funcdo da vazédo

especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores
CB de 5 e 10L. Legenda: (--7+-) AO1-5L, (--7+-) GS10-5L, (--7+-) GS20-5L, ( ) GS30-
5L, (—=—) A01-10L, (—=—) GS10-10L, (—=—) GS20-10L, ( ) GS30-10L......eeveeee 191

Figura 4.60 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k) em funcdo da vazédo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
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fluidos n&o-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--0+-) CMC15-5L, (--+-)
CMC25-5L, (--+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L,
(—=—) CMC35-10L, ( ) CMCAS-L0L ..o s 192

Figura 4.61 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ko) em funcdo da vazédo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC
de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-—*-) GX15-5L, (-r+-) GX20-5L, (-Ct+-)
GX25-5L, (-1+-) GX30-5L, (—®) GX15-10L, (—®) GX20-10L, (—=) GX25-10L, (=)
GXBO-L0L ettt ettt ettt h bbb bt R e e b b e Re e nbe b e e ene e 193

Figura 4.62 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k) em funcédo da viscosidade
aparente do liquido (uap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados
com fluidos ndo-newtonianos: a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; ¢)
reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (---+-) CMC15-5L, (--—+-) CMC25-5L, (---+-) CMC35-5L,
( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, ( )
CMC45-10L, (--£%-) GX15-5L, (--£%-) GX20-5L, (--£4%-) GX25-5L, ( ) GX30-5L,
(—&—) GX15-10L, (—&—) GX20-10L, (—&—) GX25-10L, ( ) GX30-10L. ....oevrene 194

Figura 4.63 — Comparacdo entre o coeficiente convectivo de transferéncia de massa
experimental (KL-exp) € calculado (Ki-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos
e escalas de reatores pneuméticos operados com fluidos newtonianos (solucdes de glicerol, GS).
Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.89), (m) ACC-10 L (Eq. 4.89), (o) ASC-5L (Eq.4.90), (¢) ASC-
10 L (Eqg. 4.90), (A) CB-5 L (Eq. 4.91), (A) CB-10 L (Eq. 4.91), (1) ACC-5 L (Eq. 4.92), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.92), (©) ASC-5 L (Eq. 4.92), (») ASC-10 L (EQ. 4.92). ...oeeovviiiireienne 197

Figura 4.64 — Comparacdo entre o coeficiente convectivo de transferéncia de massa
experimental (KL-exp) € calculado (ki-caic) pelas correlacdes propostas para os diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-
5L (Eqg. 4.93), (m) ACC-10 L (Eq. 4.93), (o) ASC-5 L (Eq. 4.94), (e) ASC-10 L (Eq. 4.94),
(A) CB-5 L (Eq. 4.95), (A) CB-10 L (Eq. 4.95), (1) ACC-5 L (Eg. 4.96), (w) ACC-10 L (Eq.
4.96), (©) ASC-5 L (EQ. 4.96), (®) ASC-10 L (EQ. 4.96). ...ccueeiiiiiiiiiiiiieieeiieee e 198

Figura 4.65 — Taxa de cisalhamento média (ym) em funcéo da vazéo especifica de ar (¢ar) Nos
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1):
a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(--0r-) A01-5L, (---—+-) GS10-5L, (-+-) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (—=—) A01-10L, (—=—)
GS10-10L, (—=—) GS20-10L, ( ) GS30-10L. oo 199

Figura 4.66 — Taxa de cisalhamento média (ym) em funcdo da vazéo especifica de ar (¢ar) Nos
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos
(carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de5e 10 L; ¢)
reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--=+-) CMC15-5L, (--—+-) CMC25-5L, (--=+-) CMC35-5L,
( ) CMC45-5L, (—=—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, ( )
CIMCAS-10L ettt ettt ettt e eb e bt e nn e ebeenaeas 200

Figura 4.67 — Taxa de cisalhamento média (ym) em funcéo da vazéo especifica de ar (¢ar) NoSs
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos
(goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores
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CB de 5 e 10L. Legenda: (-tF-) GX15-5L, (-F+-) GX20-5L, (-C--) GX25-5L, (- +-) GX30-
5L, (—#) GX15-10L, (—%) GX20-10L, (—=) GX25-10L, (—=-) GX30-10L................. 200

Figura 4.68 — Taxa de cisalhamento média (y,,) em funcdo da vazédo especifica de ar (¢ar): )
valores calculados a partir de correlagdes da literatura; b) comparacéo entre a literatura e alguns
valores obtidos no presente estudo. Legenda: neste estudo - (--=-) Agua em reator de 5 L,
(—=—) Agua em reator de 10 L, (=) GS10 em reator de 5 L, (—=—) GS10 em reator de 10
L, (--«-) CMC15 emreatorde5 L, (—s—) CMC15 em reator de 10 L, ( ) GX15 em reator
de5L,( ) GX15 em reator de 10 L; com correlagdes da literatura - (n) CMC15 em reator
de 5 L por Cerri et al. [239], (@) CMC15 em reator de 10 L por Cerri et al. [239], (©) GX15 em
reator de 5 L por Cerri et al. [239], (¢+) GX15 em reator de 10 L por Cerri et al. [239], (o) reator
de 5 L por Nishikawa et al. [235], (m) reator de 10 L por Nishikawa et al. [235], (o) reator de 5
L por Schumpe & Deckwer [223], (e) reator de 10 L por Schumpe & Deckwer [223], (A)
reator de 5 L por Shi et al. [238], (A) reator de 10 L por Shi et al. [238], () GX em reator de
5 L por Al-Masry & Chetty [233], (») GX em reator de 10 L por Al-Masry & Chetty [233],
(<I) CMC em reator de 5 L por Al-Masry & Chetty [233], (<€) CMC em reator de 10 L por Al-
Masry & Chetty [233], (/) reator de 5 L por Henzler apud Shi et al. [236], (V) reator de 5 L
por Henzler apud Shi et al. [236]........couiiiiiiiiie e 202

Figura 4.69 — Viscosidade aparente (uap) em funcéo da vazéo especifica de ar (¢ar) nos diferentes
modelos e escalas de reatores pneumaéticos operados com carboxi-metil celulose (n>0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(-=-) CMC15-5L, (-t+-) CMC25-5L, (-—F-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—=)
CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L. ......ccovenee. 202

Figura 4.70 — Viscosidade aparente (uap) em fungdo da vazdo especifica de ar (¢ar) NOS
diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com goma-xantana (n<0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(-0-) GX15-5L, (-CF-) GX20-5L, (-Cr-) GX25-5L, (-~+-) GX30-5L, (—#) GX15-10L, (—=
) GX20-10L, (=) GX25-10L, (—5—) GX30-L10L. ..ecieierieiiieiiieee e 203

Figura 4.71 — Comparagdo entre a taxa de cisalnamento média estimada (ym-exp) € calculada
(ym-caic) pelas correlagbes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneuma@ticos operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.97), () ACC-
10 L (Eq. 4.97), (o) ASC-5 L (Eq. 4.98), () ASC-10 L (Eqg. 4.98), (A) CB-5 L (Eq.4.99), (A)
CB-10 L (Eqg. 4.99), (1) ACC-5 L (Eq. 4.100), (m) ACC-10 L (Eq. 4.100), (©) ASC-5 L (Eq.
4.100), (#) ASC-10 L (EQ. 4.100). ...euiiueereiieeeeenieatieeie et stee s s se et ee b s e e e sne e 205

Figura 4.72 — Comparagdo entre a taxa de cisalnamento média estimada (ym-exp) € calculada
(ym-caic) pelas correlagbes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores
pneuma@ticos operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eqg. 4.101), (m)
ACC-10 L (Eq. 4.101), (o) ASC-5 L (Eq. 4.102), (®) ASC-10 L (Eg. 4.102), (A) CB-5 L (Eg.
4.103), (A) CB-10 L (Eq. 4.103), (=) ACC-5 L (Eq. 4.104), (m) ACC-10 L (Eq. 4.104), (©)
ASC-5L (Eq. 4.104), (®) ASC-10 L (EQ. 4.104). ..o e 206

Figura 4.73 — Distribuicdo de tamanho das unidades morfoldgicas visando a classificagdo
morfol6gica em termos de area micelial (AM): a) quantidade de hifas isoladas, hifas ramificadas
e clumps* em fungdo de AM; b) quantidade de clumps e pellets em fungdo de AM. Legenda:
(m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas. ...........c..ccooovieiiiiiiennns 207



Xiv

Figura 4.74 — Distribuicdo de tamanho das unidades morfoldgicas visando a classificagdo
morfol6gica em termos do perimetro (PE): a) quantidade de hifas isoladas, hifas ramificadas e
clumps* em fungéo de PE; b) quantidade de clumps e pellets em funcéo de PE. Legenda: (m)
pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas. ...........cccccooviiiiiiiiicnicnne 208

Figura 4.75 — Valores médios do percentual de cada classe morfoldgica em fungéo do tempo:
a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vvm em reator ACC; c¢) 2 vwm em reator ASC; d) 5 vvm em
reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas...... 209

Figura 4.76 — Valores médios do percentual normalizado de cada classe morfoldgica relativo
ao inicio do experimento em funcéo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vwvm em reator
ACC; c) 2 vwm em reator ASC; d) 5 vvm em reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m)
hifas ramificadas, (m) hifas iSOladas. ...........ccoeiiiiiiiii i 211

Figura 4.77 — Valores médios da &rea micelial de cada classe morfoldgica relativa ao inicio do
experimento em fungéo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vvm em reator ACC; c¢) 2 vwm
em reator ASC; d) 5 vwm em reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas
ramificadas, (m) hifas 1SOIadas. ...........ooviiiiiiii 213

Figura 4.78 — Valores médios do perimetro de cada classe morfoldgica relativo ao inicio do
experimento em fungéo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vvm em reator ACC; c¢) 2 vwm
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NOMENCLATURA
a Area interfacial especifica de transferéncia de massa, m
A Area de secdo transversal, m?

ACC  Reator airlift de cilindros concéntricos
ACE Reatores airlift de circulacdo externa
ACI Reatores airlift de circulacéo interna
AM  Area micelial, mm?

Ar NUmero de Arquimedes, adimensional
ASC  Reator airlift split-cylinder

Bo NUmero de Bond, adimensional

C Concentragédo, ppm

CB Reator coluna de bolhas

Co Coeficiente de arrasto, adimensional
Cy Coeficiente de atrito de Darcy, adimensional

CMC Solucéo de carboxi-metil celulose

D Didmetro, m

d Distéancia vertical entre dois pontos de tomada de presséo, m
Dn Diametro hidraulico, m

Dn Didmetro horizontal da bolha, m

DL Difusividade do gés no liquido, m2.s*
e Rugosidade, adimensional

E Perda de energia, W

Ein Entrada de energia, W

Eo NUmero de E6tvos, adimensional

Fr Ndmero de Froude, adimensional

g Aceleracio da gravidade, m.s?

Ga Numero de Galilei, adimensional

GS Solucéo de glicerol

GX Solucéo de goma-xantana

h Altura, m

K indice de consisténcia do liquido, Pa.s"

Ks Coeficiente de perda de carga na base, adimensional



kL

kLa

Mo

Pa

PE

PM

Re
RTA

vvm

Xc

Coeficiente convectivo de transferéncia de massa, m.s*

Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, s*
Comprimento caracteristico de um micro-turbilhdo, m
Ndmero de Morton, adimensional

indice de escoamento do liquido, adimensional
Pressdo atmosférica, Pa

Perimetro micelial, mm

Peso molecular, g.gmol*

Vazdo volumétrica, mé.s

NUmero de Reynolds, adimensional

Reator de tanque agitado

Ndmero de Schmidt, adimensional

Ndmero de Sherwood, adimensional

Tempo de aparecimento da esfera, s

Tempo de circulagdo do liquido, s

tempo de contato entre um elemento de volume de liquido e uma bolha de gas, s

Velocidade superficial, m.s*
Velocidade de deslizamento, m.s*
Velocidade de um micro-turbilhdo, m.s?
Volume, m®

Velocidade linear ou intersticial, m.s*

Velocidade de circulagdo do liquido genérica (superficial ou intersticial), m.s™

Velocidade relativa entre o gas e o liquido, m.s*

Volume de ar por volume de liquido por minuto

Distancia percorrida por um elemento de volume de liquido para uma volta

completa no reator, m

Alfabeto grego

AP

€

¢ar

Perda de carga, Pa

Retencdo gasosa, adimensional

Vazdo especifica de ar, vwm

Fator de atrito de Fanning, adimensional
Taxa de cisalhamento, s*

Viscosidade dinamica, Pa.s

XVii



Viscosidade cinemética, m2.s*

\Y
T NUmero Pi
p Densidade, kg.m™
o Tensdo superficial, kg.s
T Tensdo de cisalhamento, Pa
Ty Tempo de revolugdo de um micro-turbilh&o, s
3 Entrada de energia especifica, W.kg™
Subscritos
a Antiespumante
ap Aparente
asp Aspersor
Bolha
B Bottom ou base
c Coluna
crit Critico
d Dispersdo gas-liquido
D Downcomer
F Atrito
g Global
G Fase gasosa
i Relacionado a regiéo, riser ou downcomer
L Fase liquida
M Mistura
N Fluido Newtoniano
NN Fluido ndo-Newtoniano
0 Orificio do aspersor
Riser
T Separador gés-liquido ou topo do reator
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1 Introducéo e objetivos

1.1 Introducéo

Embora a existéncia de bioprocessos seja milenar, a utilizagdo de micro-organismos
pela indUstria moderna teve inicio com a producéo de glicerol e acetona durante a Primeira
Guerra Mundial. Entretanto, o real crescimento deste segmento na industria foi evidenciado
somente ap6s 1928 com a descoberta do antibidtico penicilina, um metabdlito secundario
produzido pelo fungo Penicillium notatum. A partir deste marco, processos biotecnolégicos em
nivel industrial ganharam espaco e extensivas investigacdes com o intuito de desvendar o
potencial destes organismos/células para producdo de diferentes compostos, com as mais
variadas aplicacbes, tém sido realizadas deste entdo. O répido desenvolvimento dos
bioprocessos, em especial os fermentativos, ocorreu nos anos subsequentes e teve impacto em
diversos setores da economia, sendo os setores agricola, da quimica fina, do processamento de
alimentos, farmacéutico e, recentemente, da producdo de bioenergia, certamente 0os mais
afetados [1-4].

Apesar de muitos avangos, problemas relacionados & contaminacdo e & variacdo de
escala de biorreatores utilizados em processos aerobios ainda sdo encontrados, uma vez que
diferentes aspectos do processo devem ser otimizados tais como, fornecimento adequado de
nutrientes, controle de pH e temperatura, fornecimento de quantidade suficiente de oxigénio
para as células, selecdo das condigdes operacionais a serem utilizadas, acompanhamento da
reologia do meio, estratégias para o controle do processo e, por fim, selecdo/fabricacdo de
sensores, biorreatores e equipamentos auxiliares ideais para o processo [2]. Neste ambito,
estudos relacionados ao projeto, operacdo e variagdo de escala de biorreatores tém destaque,
visto que grande parte dos demais requisitos mencionados sdo solucionados durante tal
investigacao.

Grande parte do foco dos estudos relacionados ao desempenho de biorreatores para
processos aerdbios estd na transferéncia do oxigénio da fase gasosa para a fase liquida. Esta
problemética surge devido ao oxigénio apresentar baixa solubilidade em &gua [5], o que torna
ainda mais dificil sua transferéncia para meios viscosos e/ou ndo-newtonianos, 0s quais s&o
geralmente observados nestes processos. Tendo em vista que o oxigénio € um nutriente
fundamental para a sobrevivéncia e a multiplicagdo das células e producdo de diferentes

metabolitos primarios e secundérios, o fornecimento de uma quantidade adequada de Oz que
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permita o pleno desenvolvimento das fungdes da célula e producgéo dos compostos de interesse
é requerido.

O fornecimento do O2 para a célula por meio da agitacdo e/ou aeracdo em um dado
bioprocesso esté relacionado principalmente a éarea interfacial gés-liquido disponivel para a
transferéncia de massa, a retengdo gasosa (volume de gas retido por volume da dispersdo) e a
espessura do filme liquido na interface gas-liquido. Comumente, a relacdo entre estas variaveis
é expressa em termos do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a), o qual em
conjunto com o consumo de poténcia por unidade de volume (P/V) definido para o sistema,
consistem dos principais parametros de desempenho utilizados em estudos de variacdo de escala
de biorreatores em bioprocessos aerdbios [2]. Aliados ao kia e ao consumo de poténcia, outros
pardmetros de desempenho tais como retencdo gasosa, velocidade de circulagdo do liquido,
tempo de mistura e taxa de cisalhamento, séo utilizados para a melhor compreenséo dadinamica
dos bioprocessos, visto que os fendmenos hidrodindmicos e de transferéncia de calor e massa
envolvidos séo de alta complexidade.

Com relagdo aos dispositivos onde ocorrem estes processos, biorreatores tipo tanque
agitado e aerado e biorreatores pneumaticos sdo comumente utilizados. A primeira classe
consiste dos reatores convencionais, 0s quais apresentam agitagdo mecénica por meio de
impelidores acoplados a um rotor. Para o caso dos processos aerdbios, a aeracéo é realizada por
meio da injecdo de ar ou oxigénio através de um aspersor. Apesar desta classe de reatores
apresentar alta eficiéncia e ser a mais utilizada em processos quimicos industriais, 0 mesmo
pode ndo ocorrer em bioprocessos. 1sso porque, visto que bioprocessos utilizam células ou
organismos vivos, os diferentes campos de cisalhamento impostos aos organismos nos
biorreatores podem afeté-los de forma irreversivel, promovendo alteracdes morfoldgicas,
producdo de compostos indesejaveis, reducao do bioproduto de interesse, ou até mesmo a morte
celular [6-14]. Ademais, uma vez que estes dispositivos sdo formados por inimeras pecas, a
possibilidade de contaminacdo ¢é alta.

Tais desvantagens observadas em reatores convencionais sdo minimizadas em reatores
pneumaticos. Biorreatores pneumaticos sdo uma classe de reatores ndo-convencionais onde o
gas, ar ou oxigénio para o caso dos processos aerobios, é injetado na base do reator e promove,
além da aeracdo, a agitacdo do meio. Uma das suas vantagens estd justamente relacionada a
esta caracteristica, pois uma vez que a agitacdo e a aeracdo sdo conjuntas, ha redugdo do
consumo energético [15-17]. Devido a auséncia de impelidor, os campos de cisalhamento
encontrados nestes dispositivos sdo distribuidos de forma uniforme no volume do reator,

afetando de forma menos intensa as células sensiveis ao cisalhamento [15,18,19]. Ainda, visto
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que ndo possuem pegas moveis em seu interior, a possibilidade de contaminac&o do processo é
menor em comparagdo ao reator convencional, reduzindo ainda custos com limpeza e
esterilizagdo do equipamento.

Em virtude das vantagens e de sua versatilidade, estudos utilizando reatores
pneumaticos tém crescido constantemente, sugerindo a sua utilizagdo para uma ampla gama de
aplicacbes, como em processos enziméticos e fermentativos [20-23], tratamento de aguas
residuais [24-27], producéo de células animais e vegetais [28-31] e como fotobiorreator para
cultura de microalgas e cianobactérias [32-35].

Entretanto, um dos fatores limitantes para uma maior utilizagdo de biorreatores
pneumaticos em escala industrial estad na falta de total compreensdo dos mecanismos que
envolvem as transferéncias de quantidade de movimento, calor e massa que ocorrem nestes
dispositivos, fato que dificulta 0 aumento da escala destes biorreatores. Ademais, 0s estudos
que contemplam tais investigacOes, geralmente, ndo utilizam mais que uma escala, ou ainda,
utilizam fluidos newtonianos de baixa viscosidade, dificultando a estimativa dos pardmetros de
desempenho em escalas maiores e com fluidos viscosos, comumente encontrados em
bioprocessos. Por fim, visto que os parametros de desempenho sdo fortemente dependentes do
modelo e da escala do reator, condi¢des operacionais e propriedades fisicas do meio [36-38],

estudos que contemplem uma ampla gama destas variaveis se fazem necessarios.

1.2 Objetivos

1.2.1 Objetivo geral

Neste sentido, a presente tese de doutorado teve como objetivo geral avaliar os
desempenhos de trés modelos de reatores pneumaticos (coluna de bolhas, airlift de cilindros
concéntricos e airlift split-cylinder) e duas escalas (5 e 10 L), em termos de seus
comportamentos hidrodindmicos, de transferéncia de oxigénio e de cisalhamento, utilizando-se
diferentes fluidos newtonianos e ndo-newtonianos como fase liquida e diferentes condi¢Ges de

aeracao.

1.2.2  Obijetivos especificos

Para a concretizagdo do objetivo geral, este trabalho foi executado em etapas que

constituem os objetivos especificos. Séo elas:
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— avaliar a magnitude e o comportamento dos principais parametros de desempenho
utilizados para caracterizar biorreatores, sendo estes parametros estudados em trés modelos e
duas escalas de reatores pneumaticos, frente a cinco vazdes especificas de ar (1 a 5 vwm) e
utilizando como fase liquida quatro fluidos newtonianos com viscosidade dindmica entre
8,4.10" e 3,0.102 Pa.s e oito fluidos ndo-newtonianos com indice de consisténcia entre 0,063 e
1,368 Pa.s" e indice de escoamento entre 0,25 e 0,79;

— avaliar a hidrodindmica com base nos parametros retencdo gasosa global (eg),
retengBes gasosas parciais no riser (er) e no downcomer (ep), tempo de circulagdo do liquido
(tc), velocidades superficiais (ULr e ULp) e intersticiais (VLr € Vip) do liquido no riser e no
downcomer, fator de atrito de Fanning no riser (fr) e no downcomer (fp), coeficiente de perda
de carga na base (Kg) e energias dissipadas no riser (Er+Err), no downcomer (Ep+Erp) € na
base (Eg). Com excecdo de &g, todos os pardmetros foram avaliados somente em reatores airlift;

— avaliar a transferéncia de oxigénio em termos do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a), didametro médio da bolha (Dy), area interfacial especifica para
transferéncia de massa (aL) e coeficiente convectivo de transferéncia de massa no filme liquido
(ko);

— avaliar o cisalhamento de forma quantitativa pela estimativa da taxa de cisalhamento
media (y,,) com base na teoria de turbuléncia isotropica de Kolmogorov e comparar 0s
resultados obtidos com a literatura;

— avaliar o cisalhamento de forma qualitativa pela analise de alteracbes morfoldgicas
de Streptomyces clavuligerus, em reatores airlift sob diferentes condigdes de aeragéo;

— propor correlagdes simplificadas com base em variaveis operacionais (velocidade
superficial do gés no riser, Ugr) e propriedades fisicas ou reolégicas dos liquidos (uc, K, n, pap)
e correlagfes baseadas em analise dimensional, ambas para previsdo da maioria dos parametros

estudados.
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2 Revisao bibliografica
2.1 Reatores pneumaticos e sua aplicabilidade

Dentre as classes de reatores disponiveis para utilizacdo em bioprocessos, reatores néo-
convencionais pneumaticos vém ganhando adeptos para aplicacdo em situacdes em que a
injecdo de um determinado géas se faz necesséria. Para o caso especifico de processos aerdbios,
ar e/ou oxigénio sdo utilizados, promovendo conjuntamente com a agitacéo, a aeragdo do meio
liquido.

Em comparagdo com os reatores convencionais tipo tanque agitado e aerado (Figura
2.1), os quais utilizam recursos independentes para promover a agitagéo e a aeragdo do sistema,
0s reatores pneumaticos ja apresentam a vantagem em utilizar um Gnico recurso para execugao
de ambas as tarefas, reduzindo gastos energéticos. Inerente a este fato, a inexisténcia de pegas
maveis no interior do reator (ao contrario dos reatores convencionais, que apresentam eixo com
impelidores) facilita a limpeza e esterilizacdo dos reatores pneumaticos [15-17].

Em bioprocessos aerdbios, o principal propésito da aeragdo do sistema estd em
promover altas taxas de transferéncia de oxigénio, uma vez que este nutriente é essencial para
a sobrevivéncia e manutencéo das células, o qual, no entanto, apresenta baixa solubilidade em
agua. Neste &mbito, reatores pneumaticos sdo conhecidos por apresentar alta transferéncia de
massa, aliados a alta transferéncia de calor, boa suspensao de sélidos e rapida mistura [39,40],
fatores que também podem limitar a produtividade de um dado bioprocesso, quando em valores
inadequados.

Outro ponto que pode comprometer a eficiéncia do bioprocesso estéa relacionado ao
cisalhamento imposto pelo sistema as células. Diferente de processos quimicos onde 0s
componentes séo inanimados, bioprocessos utilizam organismos vivos e, portanto, inimeros
fatores como temperatura, presséo, pH, falta ou excesso de nutrientes e, inclusive, agitagéo do
meio, podem facilmente causar estresse as células. Especialmente no caso de organismos
maiores, como fungos e bactérias filamentosas, diferentes gradientes de velocidade ou campos
de cisalhamento promovidos pela agitacdo do meio liquido podem fragmentar o organismo, 0
que em certos casos pode levar a producdo de compostos indesejaveis, reducdo da produgéo do
biocomposto de interesse ou, ainda, a morte do organismo [6-14]. Neste sentido, os reatores
pneumaticos apresentam uma caracteristica importante, relacionada ao escoamento do meio no

interior do biorreator. Em virtude da inexisténcia de impelidores em seu interior, 0 escoamento
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nos reatores pneumaticos é mais organizado em comparagao aos reatores convencionais, o que
promove campos de cisalhamento mais uniformes no interior do reator [15,18,19]. Tal
caracteristica é de extrema importancia em bioprocessos que utilizam organismos sensiveis ao

cisalhamento, afetando de forma menos intensa as células.

Figura 2.1 — Exemplos de reatores convencional e ndo-convencional pneumatico: a) reator tipo tanque agitado e
aerado; b) reator pneumatico tipo coluna de bolhas.

(a) (b)

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Como qualquer equipamento, 0s reatores pneumaticos apresentam alguns pontos
negativos ou que devem ser considerados antes da sua utilizacdo. Em alguns modelos, como €
0 caso dos reatores tipo airlift, faz-se necesséria a utilizacdo de um volume minimo de liquido
que permita a conexdo entre as diferentes se¢des do reator (regides de subida e descida). Como
a agitacdo do meio é realizada exclusivamente pela injecdo de gas, a vazdo de gas deve ser
suficiente para promover a homogeneidade, sendo em alguns casos consideravelmente alta em
comparagdo aos reatores convencionais. Uma vez que a existéncia destes biorreatores é
relativamente nova em comparagdo aos convencionais, estudos relacionados a variagdo de
escala séo insuficientes para alguns bioprocessos.

Desta forma, em virtude das inUmeras vantagens relacionadas com a utilizacdo de

reatores pneumaticos, estudos com o intuito de ampliar sua gama de aplicagdes tém sido
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realizados. Tais estudos contemplam principalmente sua utilizagdo na producéo de antibioticos
[23,41,42], crescimento de algas [43,44], producdo de enzimas [45-48], biopolimeros
[22,49,50], compostos aromaéticos [8], alcaloides [51], &cido mélico [52] e glucdnico [53,54],
remocéo de tintas [24], descoloracdo de efluentes por ozonizagéao [55,56], remoc¢éo de chumbo
[57] e nitrogénio [58] de efluentes industriais, recuperacgdo de cobre [59], bio-oxidagdo de ferro
[60], biodegradacéo de compostos toxicos como quinolina [61], p-nitrofenol [62] e 4-clorofenol
[63], tratamento de residuos da industria de vinho [64] e de azeite de oliva [25], producéo de
biocombustiveis a partir de algas como etanol [44], biodiesel [65] e hidrogénio [66] e,
recentemente, aumento da eficiéncia do processo convencional de producéo de etanol através

da remogéo de etanol por injecdo de gases durante a fermentagéo (stripping) [67,68].

2.2 Modelos de reatores pneumaticos

De maneira geral, reatores pneumaticos sdo divididos em duas classes basicas, a
primeira composta apenas pelo reator tipo coluna de bolhas e a segunda por diferentes modelos
de reatores de circulacdo, também conhecidos como airlift, conforme elencado

subsequentemente.

2.2.1 Reator coluna de bolhas

O reator tipo coluna de bolhas (CB) apresenta uma configuragdo bastante simples, sendo
composto basicamente de uma coluna onde um dado gas ou mistura de gases sdo injetados por
meio de um aspersor localizado na base do reator. Desta forma, a aeragéo e a homogeneizagéo
do meio reacional sdo obtidas pelo borbulhamento do gés injetado, como pode ser visualizado
na Figura 2.1.b. O gés sob a forma de bolhas sobe devido a sua baixa densidade arrastando
consigo o liquido, gerando um movimento aleat6rio do meio que promove a mistura gas-liquido
[69].

Em um primeiro momento, a observagédo do comportamento dos fluidos em um reator
coluna de bolhas nos leva a sugerir um padréo de escoamento desordenado e inexisténcia de
circulacdo de liquido. Entretanto, alguns autores [70-72] sugerem, com base em evidéncias
experimentais, a existéncia de um padréo de circulagdo global na coluna, o qual apresenta
escoamento ascendente na regido central e descendente em locais proximos a parede. Apesar

da dificuldade em mensurar tal circulacdo, descri¢des tedricas da estrutura de escoamento tém
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sido propostas, permitindo o calculo do tempo médio de circulagdo do liquido. O inconveniente

neste célculo estd na necessidade de perfis radiais de retencdo gasosa [72].

2.2.2 Reatores airlift

Reatores pneuméticos de circulacdo (loop reactors), ou ainda, reatores airlift séo
caracterizados pela circulagdo dos fluidos em um circuito definido por meio de canais
confeccionados para este fim. Nestes canais, quatro zonas distintas de escoamento sdo
observadas, sendo as principais, uma de escoamento ascendente e outra de escoamento
descendente. Portanto, reatores airlift se distinguem de reatores coluna de bolhas pela formacéo
de regides com padrdes de escoamento distintos, os quais promovem a circulagéo do liquido
em um circuito fechado.

As quatro regides de escoamento identificadas em reatores airlift sdo 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 asperséo de gas na base
do reator, localizada no inicio do riser. Em geral, a base dos reatores airlift apresenta design
simples, ndo sendo considerado como uma parte que afeta significativamente o comportamento
global do reator. Apesar disso, a geometria desta segdo pode influenciar a velocidade de
circulacdo do liquido e o escoamento ou precipitacdo de solidos [73].

Apos a aspersdo, a dispersdo gas-liquido mantém um escoamento ascendente no riser,
em virtude da reducdo da densidade do meio pela presenca de alta quantidade de gas. Em uma
regido acima do riser, a qual faz a conexdo riser-downcomer, esta o separador gas-liquido,
responsavel pelo desprendimento de grande parte do gés retido na dispersdo. Ao atingir esta
regido, caso o separador gas-liquido seja suficientemente eficiente, havera a liberacdo da maior
parte do géas retido, aumentando a densidade e levando a dispers@d & um escoamento
descendente no downcomer. Apos a dispersdo percorrer o downcomer (caracterizado por uma
menor retencdo gasosa em relacdo ao riser) esta entrard na base do reator novamente,
reiniciando o circuito de circulagéo.

Como pode ser observado, o design dos reatores airlift gera duas se¢des principais (riser
e downcomer) que apresentam densidades ou pressdes hidrostaticas distintas. Tal diferenca é a
forga motriz para a circulacéo do liquido [38,39]. Portanto, pode-se dizer que quanto maior for
a diferenca entre as retencfes gasosas do riser (er) e do downcomer (ep), maior serd a

velocidade de circulagéo do liquido.
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Reatores airlift sdo subdivididos em duas categorias com base em suas estruturas fisicas,
airlift de circulagdo interna (ACI) e airlift de circulagdo externa (ACE), conforme mostrado na
Figura 2.2. Reatores ACI apresentam anteparos dentro da coluna principal com o intuito de
criar 0s canais para o escoamento da dispersao gas-liquido. Os anteparos mais comuns sao tubos
e placas, originando os reatores denominados airlift de tubos (ou cilindros) concéntricos (ACC)

e airlift split-cylinder (ASC), respectivamente.

Figura 2.2 — Exemplos de reatores pneumaticos de circulacdo. a) Reator airlift de circulagdo interna do tipo
cilindros concéntricos; b) Reator airlift de circulacdo interna do tipo split-cylinder; c) Reator airlift de circulagéo
externa.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Em reatores ACE séo construidos dutos separados, 0s quais sdo unidos nas partes
inferior e superior por dutos horizontais a fim de formar o circuito de circulagdo [36,38,74].
Uma diferenca substancial entre as classes de reatores airlift estd no design da regido de
separagdo gas-liquido. Em reatores ACI, o separador é comumente uma extensdo da coluna
localizado acima das regides de subida e descida. Ja em reatores ACE, o separador gas-liquido
apresenta uma regido de escoamento horizontal, especialmente criada por meio de um tubo
horizontal fechado ou um reservatério aberto, permitindo desprendimento total ou parcial do
gas [15] (Figura 2.2.c).
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Segundo Siegel & Robinson [15], uma vez que o desprendimento de gas em reatores
ACE é proximo do total, estes reatores apresentam uma velocidade de circulagdo do liquido
superior em comparacéo a reatores ACI. Consequentemente, a maior velocidade de liquido/gas
gerada no riser, leva a reducdo da retengdo gasosa nesta regido. Em virtude disso, geralmente
reatores ACE possuem menor transferéncia de massa em relagdo aos ACI, uma vez que a
reducdo da retencdo gasosa global reduz a area interfacial gas-liquido disponivel para a
transferéncia de massa. Especificamente para reatores ACC, alguns parametros hidrodinamicos
sdo melhorados quando a aspersdo é realizada no tubo central, em relacdo a asperséo realizada

no anel externo, devido a maior perda de carga por atrito na segunda op¢ao [75].

2.3 Regimes de escoamento

A hidrodindmica dos reatores pneumaticos é caracterizada por diferentes padrdes de
escoamento em fungdo da vazdo especifica de ar. Em geral, dois regimes de escoamento sao
observados nestes dispositivos, além de um regime de transicdo: um regime homogéneo,
também conhecido como bubbly flow e regimes heterogéneos do tipo turbulento-agitante
(churn-turbulent flow) ou do tipo pistonado (slug flow), conforme mostrado na Figura 2.3.

Sob influéncia de baixas velocidades de gas, diferentes autores relataram a presenca de
um regime homogéneo, o qual é caracterizado pela circulacdo de liquido de baixa magnitude,
estreita distribuicdo de tamanho de bolha, retencdo gasosa radialmente uniforme e tempo de
residéncia das bolhas praticamente constante. Ademais, em virtude da pouca interacdo entre
bolhas, os fenbmenos de coalescéncia e quebra de bolhas podem ser negligenciados
[72,76-78].

A medida que a velocidade superficial do gas aumenta, 0 escoamento torna-se instavel
e 0 regime homogéneo ndo pode ser mantido. Em virtude da coalescéncia, bolhas maiores com
alta velocidade de subida sdo formadas, induzindo o liquido a circular de forma intensa, além
de criar zonas de recirculagéo no reator para onde bolhas pequenas séo arrastadas. Tal padréo
de escoamento esta relacionado a um regime heterogéneo do tipo churn-turbulent, o qual é
caracterizado por uma ampla distribuicdo de tamanho de bolha e perfil radial parabélico de
retencdo gasosa [72,76-78].

Por fim, um regime heterogéneo do tipo slug flow s6 é observado em reatores de escala
laboratorial com pequeno diametro de coluna, em geral menores de 0,15 m [77], nos quais a

interferéncia da parede sobre o escoamento é tdo significativa que gera bolhas grandes com
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formato parabolico, conhecidas como bolhas de Taylor (Figura 2.3.c) [72]. Neste escoamento,

o diametro da coluna apresenta forte impacto sobre a mistura e transferéncia de massa [77].

Figura 2.3 — Regimes de escoamento observados em reatores pneumaticos. a) Regime homogéneo; b) Regime
heterogéneo (churn-turbulent); c) Regime heterogéneo (slug flow).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Em reatores coluna de bolhas, o regime homogéneo ocorre em velocidades superficiais
de gas inferiores a 0,05 m.s? [76,77]. Entretanto, segundo Vial et al. [72], quando reatores
pneumaticos estao equipados com separadores gas-liquido eficientes, este regime € evidenciado
somente para velocidades de gas inferiores a 0,03 m.s™ em sistemas 4gua-ar. Corroborando com
estas observacdes, o grafico da Figura 2.4, valido somente para reatores CB operados com agua
ou solugdes diluidas [38,79], pode ser utilizado para obtencdo de maiores informagdes quanto
a velocidade superficial de gas* e o diametro do reator em que cada um dos trés regimes €
obtido.

Quanto aos reatores de circulagdo, o regime homogéneo pode ser estendido até
velocidades superficiais de gas maiores em virtude do efeito causado pela velocidade do liquido

! Razdo entre a vazdo volumétrica de gas e a area de se¢do transversal da coluna ou se¢do (riser ou downcomer).
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sobre a estabilidade do escoamento. Logo, as diferengas entre os regimes sdo menos evidentes
em reatores airlift quando comparados com coluna de bolhas [72]. De acordo com Galindez-
Mayer et al. [80], reatores pneumdticos com uma razao entre altura de liquido (h.) e didmetro
da coluna (D¢) >5, mesmo em vazdes moderadas apresentam um regime de escoamento
heterogéneo, devido a maior coalescéncia de bolhas. Tal fendmeno pode causar o decréscimo
da transferéncia de oxigénio para fase liquida. CondigBes heterogéneas podem igualmente
prevalecer em vérias faixas de vazdo especifica de ar caso o separador gas-liquido seja
ineficiente [72].

Figura 2.4 — Regimes de escoamento observados em reatores coluna de bolhas em fungdo da velocidade
superficial de gas e diametro do reator, para agua e solucdes diluidas.
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Fonte: Adaptado de Shah et al. [79] e Merchuk & Gluz [38].

2.4 Reologia: Fluidos newtonianos e ndo-newtonianos

Grande parte dos bioprocessos como cultivo de algas [81], células vegetais [82],
bactérias [83,84] e fungos filamentosos [50] geram caldos fermentativos com comportamento
nao-newtoniano altamente viscoso devido ao acimulo de biomassa filamentosa ou produtos
macromoleculares. A mistura e as transferéncias de calor e massa podem apresentar um
decréscimo significativo com o aumento deste comportamento ndo-newtoniano e, portanto, faz-
se necessaria a avaliacdo de pardmetros de desempenho de biorreatores considerando as
propriedades reoldgicas de fluidos ndo-newtonianos [85].

Um fluido que apresenta uma relagéo linear entre tensdo de cisalhamento (t em Pa) e

taxa de cisalnamento (y em s) desde a origem é conhecido como newtoniano, uma vez que
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obedece 0 modelo previsto pela Lei de Newton da viscosidade, sendo esta relagéo definida pela
Equacdo 2.1. Neste caso, a constante de proporcionalidade que relaciona t e y é a viscosidade
dindmica do fluido (n em Pa.s).
T=py (2.1)
Consequentemente, fluidos caracterizados por uma relagcdo n&o-linear entre tenséo e
taxa de cisalhamento sdo denominados ndo-newtonianos, sendo a viscosidade destes fluidos
varidvel com gradientes de velocidade (taxa de cisalhamento) impostos pelo sistema.
Semelhante aos fluidos newtonianos, a inclinacdo da curva que relaciona t e y é definida como
a viscosidade dindmica aparente (uap) [86]. Fluidos ndo-newtonianos comumente encontrados
em processos quimicos sdo aqueles que apresentam um comportamento reoldgico independente
do tempo de cisalhamento, sendo as principais classes 0s pseudoplésticos (pap diminui com
aumento de y), os dilatantes (. aumenta com aumento de y) e os plasticos de Bingham, como
pode ser observado na Figura 2.5. Este Gltimo, mesmo apresentando uma relacéo linear entre t
e ¥, comporta-se como solido até que uma tenséo de cisalhamento inicial (o) seja alcangada

para iniciar o escoamento e, portanto, ndo segue o0 modelo da lei de Newton.

Figura 2.5 — Caracteristicas reoldgicas de fluidos newtonianos e de fluidos ndo-newtonianos comumente
observados em bioprocessos; a) tensdo de cisalhamento (t) em funcéo da taxa de cisalhamento (y); b)
viscosidade aparente (pap) em funcéo da taxa de cisalhamento.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Se tratando de bioprocessos, fluidos ndo-newtonianos pseudoplasticos sdo observados
com maior frequéncia, sendo a relacdo entre t e y para este tipo de fluido descrita pelo modelo
de Ostwald de Waele (Lei da Poténcia) conforme Equacdo 2.2, onde K é o indice de
consisténcia (Pa.s") e n é o indice de escoamento do fluido (-). Neste caso, a viscosidade
aparente do fluido é descrita conforme a Equacdo 2.3 [87]. Fluidos newtonianos,

pseudoplasticos e dilatantes podem ser igualmente descritos pela Lei da Poténcia, onde fluidos
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newtonianos apresentam n=1 e K=y, dilatantes tém n>1, enquanto que para fluidos

pseudoplasticos n<1.

T=K-y" (2.2)
T
Hap = ; =K-y"! (2.3)

Apesar de simples, tais definicbes nos auxiliam na determinacdo adequada da
viscosidade aparente de meios de indmeros bioprocessos, permitindo a estimativa de
pardmetros de desempenho para fluidos ndo-newtonianos, inclusive através de andlise
dimensional, os quais em sua maioria necessitam de informacGes relacionadas a esta

propriedade.

2.5 Paradmetros para andlise do desempenho de biorreatores

Parametros hidrodindmicos e de transferéncia de massa, tais como retengdo gasosa,
velocidade de circulagdo do liquido, coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)
e taxa de cisalhamento média, sdo comumente utilizados para avaliacdo do desempenho de
reatores pneumaticos, auxiliando no projeto, operacdo e variacdo de escala. Devido a sua
importancia, extensivas investigagfes tém sido realizadas com o intuito de desvendar a
dindmica dos fendmenos relacionados a estes pardmetros, uma vez que a relagdo entre eles é
extremamente complexa.

Como pode ser visualizado na Figura 2.6, os parametros de desempenho de biorreatores
sdo sensiveis & velocidade superficial do gés, as propriedades fisicas dos fluidos de trabalho e
a geometria do reator [37,88,89]. Se tratando especificamente de reatores airlift, as &reas
referentes & subida e & descida do liquido demonstram afetar significativamente os pardmetros
hidrodinamicos e de transferéncia de massa [30,90-92].

Alguns estudos disponiveis na literatura podem ser citados para exemplificar tal
afirmacdo. Pardmetros de transferéncia de massa, tais como retencdo gasosa e k.a foram
fortemente influenciados pelo didmetro da coluna, viscosidade da fase liquida e velocidade
superficial de gés no estudo realizado por Vandu e Krishna [93], em reator do tipo coluna de
bolhas. Observou-se o aumento dos valores dos parametros com a velocidade de gas, entretanto,
eles decresceram com o aumento da viscosidade da fase liquida e didmetro do reator. Resultados
semelhantes foram obtidos por Li et al. [94], sendo que os valores de reten¢do gasosa e de k.a
para fluidos newtonianos e ndo-newtonianos sofreram influéncia direta por parte da velocidade

superficial de gés e inversa a concentragdo da solugéo.
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Figura 2.6 — Principais relagGes entre os parametros de desempenho frequentemente utilizados em bioprocessos.
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Solugdes de carboxi-metil celulose (CMC) de diferentes viscosidades foram utilizadas
na avaliagdo do comportamento do tempo de circulacdo, retengdo gasosa e ki.a em reator airlift
tipo split-cylinder de 41 L em Bai et al. [95]. Observou-se o decréscimo de valores de k.a com
0 aumento da viscosidade da fase liquida, enquanto o tempo de circula¢do do liquido aumentou
com o aumento da viscosidade. Um comportamento analogo ao tempo de circulacdo foi
observado pela retengdo gasosa, apresentando uma relagdo direta a viscosidade do liquido. Este
fato se deve, segundo os autores, ao maior tempo de residéncia da bolha no meio liquido, apesar
de ser observada uma maior coalescéncia das bolhas com o acréscimo da viscosidade. O
aumento da coalescéncia das bolhas pode ter sido o motivo pelo qual o k.a foi reduzido, tendo
em vista que a coalescéncia reduz a area superficial de transferéncia de massa entre gas e
liquido.

O efeito da pressdo sobre a retengdo gasosa, o k.a e o didmetro de bolhas em reatores
do tipo coluna de bolhas foi avaliada por véarios autores [96-99]. No estudo realizado por Maalej
et al. [97] observou-se que para uma dada velocidade de gés, o aumento da pressdo leva a
formacdo de bolhas menores, o que resulta no aumento da area interfacial e do kca, sendo este
efeito mais pronunciado para pressoes inferiores a 2 MPa. Para pressdes maiores que 5 MPa,
observou-se decréscimos da retengdo gasosa e do k.a com o aumento da pressao.

Moraveji et al. [100] observaram o comportamento dos parametros de tempo de mistura,
retengdo gasosa, didmetro da bolha e kia em reator airlift split-cylinder, utilizando agua e
agentes tensoativos (modificam a tensdo superficial do liquido) em diferentes concentragdes.
Observou-se que a retengdo gasosa foi a varidvel mais afetada pela adi¢do dos surfactantes, 0s
quais, apesar de promoverem o aumento deste parametro, reduziram drasticamente o valor de
kia. Resultados semelhantes foram obtidos em outros estudos, sendo observada a redugéo da
coalescéncia das bolhas e aumento da retencdo gasosa [101,102].

No estudo realizado por Galindez-Mayer et al. [80], os pardmetros de tempo de mistura,
retencdo gasosa e kia foram avaliados para diferentes velocidades de gés e alturas de liquido,
em um reator split-cylinder com volume (til de 5 L. Conforme esperado, o tempo de mistura
apresentou uma relacdo direta a altura de liquido, sendo observado um comportamento inverso
para os valores de kia. Quanto a retencdo gasosa, esta ndo foi afetada significativamente pela
altura do liquido.

No estudo realizado por Lau et al. [103] observou-se a influéncia da geometria de um
reator CB sobre a retencdo gasosa e o didmetro de bolhas. Utilizando um sistema agua-ar, 0s
autores observaram que a reducdo da razdo altura/didmetro do reator (Hc/Dc) influenciou

positivamente a transferéncia de massa, com aumento da reten¢do gasosa e a formagéo de
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bolhas menores. Outro estudo revelou que a retencdo gasosa e o kia sdo fortemente
influenciados por modificagcdes na geometria de um biorreator de cilindros concéntricos, no
qual a retencdo gasosa na descida duplicou com um aumento de 8 cm na abertura da base (Hs),
entretanto, este aumento reduziu em 50% o kia [104].

Conforme mencionado e ilustrado na Figura 2.6, as relagdes entre os parametros de
eficiéncia séo de alta complexidade. Em um dado bioprocesso, pode-se dizer que tudo tem
inicio com o movimento do liquido no reator, caracterizado por uma dada velocidade de
circulacdo do liquido, a qual, consequentemente, gera a turbuléncia do meio. Tendo inicio a
circulacdo do liquido/turbuléncia, haverd uma reducéo do tempo necessario para a mistura dos
compostos inseridos no reator (nutrientes, incluindo O, solugdes para controle de pH,
antiespumantes, dentre outros), assim como o aumento do transporte convectivo de calor e de
massa. Tal movimento do liquido e mistura auxiliam na suspenséao de sélidos, os quais podem
ser desde a propria biomassa (micro-organismos em suspensdo) até nutrientes sélidos como
bagaco de cana-de-agucar, por exemplo [20,105].

A turbuléncia e a adigdo de componentes & agua (surfactantes, alcoois, dentre outros
[106-109]) afetam o fendmeno de quebra ef/ou coalescéncia, modificando o formato e o
tamanho das bolhas de gés. Este fendmeno contribui de formas opostas para os valores do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a), por meio dos seguintes mecanismos:

1) a turbuléncia pode promover a quebra das bolhas. Bolhas menores (por meio do
didmetro da bolha) promovem o aumento da &rea interfacial disponivel para a transferéncia de
oxigénio (a), aumentando o kia e a transferéncia de massa global;

2) em liquido puros, a turbuléncia também auxilia a renovacéo da superficie da bolha
[106] por meio da reducdo do tempo de contato gas-liquido (t)? o que aumenta o ki,
contribuindo para o aumento do Kkya;

3) em caso de coalescéncia das bolhas, a formagéo de bolhas maiores gera maiores
coeficientes de arrasto e, consequentemente, menores velocidades de subida, podendo
ocasionar o aumento da retengéo gasosa (¢) [110] e contribuir positivamente para o0 aumento da

area interfacial e do kya;

2 Segundo a teoria de Higbie, um maior tempo de exposi¢do ou contato entre o gas e o liquido significa que
elementos de liquido ficardo por um tempo maior préximos a interface da bolha de gas. Isso reduz o coeficiente
convectivo de transferéncia de massa (ki), pois impossibilita que novos elementos de liquido com uma maior
concentracdo de oxigénio (0 que aumentaria a forca motriz para transferéncia de massa) adiram a interface e
acelerem a transferéncia de O, da bolha para o liquido.
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4) de forma oposta, menores velocidades de deslizamento (Us) geradas pelo aumento
do tamanho das bolhas promovem o aumento de te, reduzindo o ki, e consequentemente,
reduzindo o kia;

5) ainda, apesar de bolhas menores contribuirem para o aumento da érea interfacial,
estas também podem reduzir a transferéncia de massa global por meio da redugéo da forga
motriz e do k. [106]. Isso pode ocorrer pois, bolhas pequenas apresentam maior dificuldade de
desprendimento do liquido (principalmente em liquidos viscosos), 0 que causard o aumento da
recirculagdo destas bolhas, aumentando a retenc¢éo gasosa, mas reduzindo a for¢ca motriz para a
transferéncia de oxigénio. A reducdo da forca motriz se deve & reducdo da quantidade de
oxigénio existente nestas bolhas ja que grande parte do oxigénio ja foi transferida para o liquido.
Em determinadas situagdes, pode ser observado o decréscimo de k. com o aumento de Ugr em
virtude deste mecanismo;

6) por fim, a adicdo de compostos na agua pode formar uma camada protetora na
interface gés-liquido por meio da adsorcéo de moléculas na bolha, o que impede a coalescéncia
devido ao aumento da rigidez da superficie, diminuindo a difusividade do oxigénio e, portanto,
0 coeficiente convectivo de transferéncia de massa ki, assim como o kia [106].

Além de influenciar na transferéncia de massa, o tamanho da bolha (Dy) afetara
pardmetros hidrodindmicos, tais como retencdo gasosa (como j& mencionado) e a velocidade
de circulacdo do liquido (UL ou V. 3). Este ultimo sofre indiretamente o efeito de Dy uma vez
que é a retengdo gasosa global que afeta diretamente UL/VL. Isso ocorre pois, em reatores
pneuma@ticos a velocidade do liquido dependera da area de secéo transversal dos canais formatos
pelas bolhas por onde o liquido deveré escoar, a qual é funcdo de . Especificamente para
reatores airlift, bolhas menores tém maior dificuldade em desprender-se do liquido na regido
de separacéo (topo do reator) e sdo mais facilmente arrastadas para o downcomer, aumentando
a retencéo gasosa nesta regiéo e, por conseguinte, diminuindo a forga motriz para a circulagio
do liquido (er-ep) € a velocidade de circulagéo do liquido.

Visto que a velocidade de deslizamento esta relacionada a uma velocidade relativa entre
gas e liquido (secdo 2.5.1.3), a turbuléncia/velocidade do liquido afetara esta varidvel, a qual
estd relacionada com a taxa de cisalhamento imposta pelo fluido. Por fim, a taxa de
cisalhamento serd decisiva para a eficiéncia do bioprocesso, uma vez que campos de

velocidade/cisalhamento ao longo do reator podem afetar adversamente o micro-organismo,

3 Para visualizar a diferenca entre velocidade superficial do liquido (UL) e velocidade intersticial do liquido (V.),
ver sec¢do 2.5.1.2.
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desencadeando processos bioquimicos no interior da célula que podem ou ndo produzir os

biocompostos de interesse, além da possibilidade de ocorrer lise celular.

2.5.1 Parametros hidrodinamicos

De acordo com as informag@es elencadas anteriormente, é possivel afirmar que a anélise
do comportamento hidrodindmico de um dado processo é a base para a compreenséo do sistema
em sua totalidade, visto que os fendmenos envolvidos na transferéncia de movimento iréo
influenciar diretamente as transferéncias de calor e de massa e o cisalhamento imposto pelo
sistema. Desta forma, um dos objetivos do presente estudo é avaliar a magnitude e o
comportamento dos principais parametros hidrodindmicos utilizados na avaliagdo do
desempenho de bioprocessos: retencdo gasosa, tempo e velocidade de circulagdo do liquido.
Visando uma anélise complementar, a determinacdo do coeficiente de arrasto e da velocidade
de deslizamento foram também propostas. Portanto, as teorias que descrevem tais parametros
assim como demais informagdes disponiveis na literatura, serdo apresentadas nas subsecdes que

seguem.

2.5.1.1 Retencdo gasosa (g)

A retencdo gasosa (g) € um dos pardmetros mais utilizados para caracterizar a
hidrodindmica de reatores pneumaticos, uma vez que é facilmente mensuravel e esta
relacionada com inUmeras variaveis importantes para a compreensdo da dindmica destes
reatores, tais como velocidade de circulacdo do liquido, &rea interfacial para transferéncia de
massa e, consequentemente, o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (kLa).

Este parametro é definido como a fracdo ou o percentual de volume de gés presente
numa mistura gas-liquido ou gés-liquido-sélido. Para o caso de um sistema bifasico, a retencdo
gasosa global (gg) é descrita matematicamente pela Equacdo 2.4 [111], onde v é 0 volume de
gas presente na dispersao gas-liquido e v é o volume de liquido na dispersdo. Em reatores que
apresentam area de secdo transversal constante, a Equagdo 2.4 pode ser simplificada e reescrita
conforme a Equagdo 2.5 [36], onde hqg é a altura da dispersdo gas-liquido e h_ € a altura de

liquido antes da aerac&o.

Vg

= (2.4)
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hy — h
e, = dhd L (2.5)

Em reatores airlift a determinacdo das reten¢Oes gasosas parciais, ou seja, retengédo

gasosa no riser (er) e retencdo gasosa no downcomer (ep) tém grande importancia, visto que
permitem uma melhor compreensdo da hidrodindmica destes biorreatores através da
determinagdo da forga motriz para a circulacdo do liquido (er-¢p), das velocidades de circulagéo
do liquido e da perda de carga em cada se¢do do equipamento. Segundo Chisti [36], as retencdes
gasosas parciais podem ser obtidas pelo método manométrico, utilizando-se a Equagéo 2.6,
onde & é a retencdo gasosa parcial em cada regido (adimensional), pL e pc séo as densidades
das fases liquida e gasosa (kg.m), respectivamente, AP; ¢ a diferenca de pressdo lida na regido
“i” (Pa), g é a aceleragdo da gravidade (m.s™) e, d é a distancia entre os pontos de medida de
pressdo (m). O subscrito “i” corresponde & regido de medida, regido de subida (i=R) ou de
descida (i=D).
=Pt Ak (2.6)
pr—pc (pL—pc)-g-d
A relacdo direta entre a vazdo especifica de ar (geralmente descrita em termos da

velocidade superficial de gas no riser) e as reten¢fes gasosas global e parciais foi evidenciado
por inumeros autores em diferentes situages: em reatores airlift de circulagdo externa (ACE)
contendo fluidos ndo-newtonianos [112,113], 4gua e alcoois [114], solucdes salinas de Na>SOs
[112], fluidos newtonianos viscosos como glicerol [89], ou apds adicdo de antiespumantes
[115]; em reatores ACE de diferentes tamanhos [113,116], ap6s modificagBes geométricas na
regido de separagdo gas-liquido [104,117] e ainda, com utilizagdo de vérias regides de subida
[118]; em reatores de circulagdo interna, apesar da adigdo de surfactantes a fluido newtoniano
em ASC [100] ou adicéo de particulas nanométricas em reator ACC [119].

Quanto as propriedades fisicas dos fluidos, comumente a influéncia da viscosidade do
liquido é avaliada. De modo geral, os estudos disponiveis na literatura relatam um
comportamento inverso por parte da retencdo gasosa em relagdo & pL Ou pap, tais como 0s
estudos de Urseanu et al. [98] e Molina et al. [120] em reatores ACC e ASC, respectivamente.
Entretanto, observacdes distintas também sdo relatadas, conforme o estudo de Bai et al. [95]
em reator ASC, em que a reten¢do gasosa aumentou com o acréscimo da viscosidade aparente
de fluidos ndo-newtonianos. De acordo com Heijnen & Van’t Riet [111], esta divergéncia é
observada, pois o efeito da viscosidade sobre a retengéo gasosa ocorre por dois mecanismos
distintos: 1) altas viscosidades podem promover a coalescéncia das bolhas, o que geralmente

resulta no decréscimo de g 2) a alta viscosidade aumenta a resisténcia ao escoamento,
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reduzindo a velocidade de subida da bolha e por consequéncia, aumentando a retencéo gasosa,
fendmeno evidenciado em solugéo de 4gua com glicerol.

Considerando o efeito da tenséo superficial (c) sobre a retencdo gasosa, tem-se de modo
geral que, menores valores de ¢ promovem a redugdo do tamanho da bolha, o que gera uma
menor velocidade de subida da bolha e uma maior retencdo gasosa. Este comportamento foi
evidenciado por Hikita et al. [121] e Asgharpour et al. [122].

Com relagéo a geometria dos reatores, em reator ACC com diferentes razdes entre a area
do riser e a &rea total da coluna (Ar/Ac) utilizando agua com adicéo de particulas nanométricas,
observou-se que Ar/Ac afeta de forma direta er e ep [119]. A influéncia da razéo entre areas de
secéo transversal do downcomer e do riser (Ao/Ar) sobre as retengdes gasosas parciais foi
observada por Choi & Lee [123] em reator ACE, onde &p apresentou comportamento crescente
com o aumento de Ap/Ar, sendo observado o contrério em relacéo a er. J& no trabalho realizado
por Popovi¢ & Robinson [112] em reator ACE operado com solucdo aquosa de Na,SOs, a
relacdo entre as areas Ap/Ar praticamente ndo influenciou er € ep e segundo os autores pode
ser desprezada.

Em reatores ACC de diferentes didmetros na regido de separacdo gas-liquido
(separador) operados com agua, Graen-Heedfeld & Schlueter [124] observaram que o aumento
do didmetro do separador reduz g e ep. Em reatores ASC de 100 L operados com &gua e ar,
Choi et al. [125] testaram a influéncia da geometria da regido de separacdo gas-liquido,
inserindo aparatos de formato de prisma que, em geral, restringiram a rea para passagem do
liquido do riser para o downcomer. Esta modificagdo reduziu drasticamente p, entretanto ndo
influenciou er. Por fim, em reator airlift com mais de uma regido de subida, observou-se que
ep foi mais influenciado pelo nimero de risers que &g, que ndo sofreu influéncia desse tipo de
modificacdo geométrica [118].

Com relagéo ao tamanho do reator, Gavrilescu & Tudose [113] observaram que em
reatores ACE de escala laboratorial (1 e 2 L) e piloto (157 e 170 L), er foi superior na planta
piloto, ou seja, 0 aumento do tamanho do reator aumenta er, tanto para fluidos newtonianos
como ndo-newtonianos. J& no estudo realizado por Chisti et al. [126] com reatores ASC e ACC
de 33 e 160 L operados com &gua, os autores ndo observaram modificagbes de ep em virtude
do tamanho do reator. Referente ao nivel de liquido no reator, Rujiruttanakul & Pavasant [117]
observaram que o seu acréscimo promove a reducdo da retencdo gasosa no riser, uma vez que

as bolhas movem-se relativamente mais rapido e deixam o reator mais rapidamente. Em
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contrapartida, devido & uma maior velocidade, mais bolhas sdo arrastadas para o downcomer, o
que aumenta a retengdo gasosa nesta regiao.

A quantificacdo de parametros hidrodinamicos e de transferéncia de massa, tais como
retencdo gasosa, velocidade de circulagdo do liquido e kia em condi¢es semelhantes aos
processos em que a utilizagdo de reatores pneumaticos é requerida, é de grande importancia no
que tange a escolha do modelo e condicdo adequada de operacdo. Entretanto, devido a
complexidade dos fendmenos envolvidos na transferéncia de movimento e de massa, a obtengdo
de equacdes simplificadas e baseadas em nimeros adimensionais sdo de suma importancia para
projeto e variagédo de escala destes reatores, uma vez que tal ferramenta permite a previsao do
comportamento destas varidveis em situagdes distintas das simuladas experimentalmente.

Dentre as primeiras correlagdes matematicas para previsdo da retencdo gasosa em
reatores pneumaticos tem-se a correlacdo simplificada proposta por Chisti [36], inicialmente
para reator coluna de bolhas (CB), em que se assume que apenas a velocidade superficial do
gas na regido de subida (Ugr) influencia a variagéo da retencdo gasosa (Equacéo 2.7). Alguns
estudos determinaram o valor de 3 para a Equagdo 2.7 como sendo 0,82 [125] e 1,06 [127] em
reator airlift split-cylinder (ASC) e d4gua como fase liquida.

E =a- UGRﬁ (27)

g
A influéncia do regime de escoamento sobre a retengdo gasosa foi avaliada por Luo et

al. [128] em reator ACC utilizando diferentes aspersores, onde &4 sofreu o efeito de Ugr de
forma mais intensa no regime de escoamento homogéneo, com 3 variando entre 0,73 e 0,98
(dependendo do aspersor utilizado) para regime homogéneo e de 0,61 a 0,78 para regime
heterogéneo.

Posteriormente, informacdes geométricas e propriedades fisicas dos fluidos, tais como
viscosidade (pL), densidade (pL) e tensdo superficial do liquido (o) foram adicionadas a esta
correlacdo, entretanto, na maioria dos casos 0s resultados corroboraram com a observacéo de
Chisti [36], onde as propriedades fisicas dos fluidos exercem pouca influéncia sobre a retencéo
gasosa. Tal observacdo é independente do tipo de fluido (newtoniano ou néo-newtoniano) e
modelo de biorreator, conforme Equacdes 2.8 [129], 2.9 [121], 2.10 [98] e 2.11 [130] propostas
para reator coluna de bolhas, Equagdo 2.12 [131] para reator airlift de cilindros concéntricos
(ACC), Equagéo 2.13 [120] para airlift split-cylinder (ASC) e, Equagdes 2.14 e 2.15 [132] para
airlift de circulagdo externa (ACE).
g5 =013 Ugg*>** - D, ~*%% (2.8)

— . 7—0,131 . 0578 , . 0062 . , 0,069 ., 0107., —0053 . . —0185
g =0672-g Ugr Pc PL Hg My oL (2.9)



Revisdo bibliogréafica 44

g =021 UGRO'58 .p, 018 - pgolexp(-ou) .y —012 (2.10)

&g = 0171 Ugg®®® - D7 - pg,, =022 (2.11)
U, -0,03

g, = 0,994 - U6 - (—) 2.12)
PL

g5, = 0,095 Ugp 0% -y —0211 (2.13)

g =0,9856 - Ugg "% - g, 00577 (2.14)

gg = 0,3245 - Ugg"?%? + 1, 00925 (2.15)

Como pode ser observado, o coeficiente B relacionado a influéncia de Ugr sobre o
pardmetro de interesse (neste caso, gg) € independente do tipo de fluido, sendo em geral em
torno de 0,57 para reator CB e 0,9 para reatores airlift (ACC e ACE). Com relacéo a influéncia
do didmetro do reator, observou-se que este é inverso a reten¢do gasosa.

Conforme evidenciado na secédo 2.5, o diametro médio da bolha exerce influéncia sobre
a retencdo gasosa, principalmente por meio da velocidade de subida da bolha. Apesar desta
relacdo ser conhecida teoricamente, poucos estudos relacionam estas varidveis por meio de
correlagdes. Um dos estudos em que este fendmeno pode ser observado matematicamente € o
trabalho de Asgharpour et al. [122], utilizando 4gua com adicéo de surfactantes em reator CB.
Neste caso, a retengdo gasosa apresentou uma relagdo direta com o didmetro da bolha, conforme
a Equacdo 2.16.
£, = 0,55 Ugg 9% - g, ~0540 . p, 0101 (2.16)

A previsdo das retencdes gasosas parciais (er € ep) por meio de correlagbes empiricas
estd igualmente disponivel na literatura. Utilizando agua e glicerol puro em reator ACE de
167 L, Al-Masry [89] prop0s as Equagdes 2.17 e 2.18 para previséo de ¢r e ep considerando a

influéncia do volume de liquido na regido de separacdo gas-liquido (vr) através da relagao v/ve.

056 (VT "%
ER = 0,34 " UGR ' " <’U_> " IlL_O'O4 (217)
c

_ ) 038  (Vr 14z .1y =02 2.18
ep = 0,83 Ugp ” L (2.18)
c

Popovi¢ & Robinson [112] observaram forte influéncia por parte de Ucr sobre as
retencOes gasosas parciais, entretanto segundo os autores, a viscosidade aparente (ap) sobre
este parametro pode ser desprezada (Equacédo 2.19). Resultados semelhantes foram obtidos por
Li et al. [133], conforme EquagBes 2.20 e 2.21. Com relacdo a adicdo de antiespumantes, Al-
Masry [115] observou que a concentragdo de antiespumante pouco influencia a reten¢éo gasosa

no riser, sendo a magnitude da influéncia de Ucr e da geometria do reator (Ap/Ar) sobre er
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semelhante ao obtido por Popovi¢ & Robinson [112] para 0 mesmo modelo de reator, conforme

a Equagdo 2.22.
A\ 1080
£q = 0465 - Ugg*65° - <1 + A_D) + figy 0103 (2.19)
R
e = 44,1 Ugg®®*" - gy 0138 (2.20)
ED = 29,7 " UGRO’935 " I.lap_o’107 (221)
A\ 09938
£x = 0,5062 - Ugp25%* . (1 + A_D> . (1 + C,)~00248 (2.22)
R

Além da utilizacdo de correlagdes simplificadas, existe a possibilidade de avaliar os
pardmetros de desempenho com base em anélise dimensional, a qual geralmente resulta em uma
previsdo mais precisa dos dados devido & inser¢do de um grande nimero de informagdes sobre
0 sistema, além da vantagem de ser independente da escala do biorreator. Apesar desta
vantagem, poucos estudos tém considerado esta abordagem [131,134-137].

Os nameros adimensionais comumente utilizados em estudos de transporte de
movimento e massa incluem os nimeros de Reynolds (Re), Froude (Fr), Schmidt (Sc), Bond
(Bo), Galilei (Ga), Sherwood (Sh), Morton (Mo), Weber (We), EGtvos (Eo) e, Arquimedes (Ar),
0s quais sdo obtidos de acordo com as Equagdes de 2.23 a 2.30, respectivamente. Ao longo do
presente trabalho, todos os nimeros adimensionais que utilizam em sua definicdo um dado
comprimento caracteristico serdo acompanhados de um subindice “i” que se refere a esta
variavel, sendo “R” para diametro hidraulico do riser, “c” para diametro da coluna e, “b” para

diametro da bolha.

Re; =L 17 (2.23)
Uy
UGR
Fry = 2.24
N (2.24)
‘D
se=tr L (2.25)
pL
- . g-D.2
Eo; = Bo; = s P(;J) g~ (2.26)
L
g p*- D7’
Ary =~ Ga; = ————— (2.27)
1293
kia- D
Shy = L4 7 (2.28)
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g 'IlL4 : (PL —PG)

= 2.29
Mo pL% 0.3 ( )
-V.%2.Dp.2
We, =221 7L (2.30)
I

Em geral, as correlagcdes envolvendo nimeros adimensionais disponiveis na literatura
para previsdo da retencdo gasosa, consideram a relacdo entre forgas gravitacionais e forgas de
tensdo superficial (Bo), forcas viscosas (Ga) e forcas inerciais (Fr). No geral, h4& uma maior
influéncia do nimero de Froude sobre a reten¢éo gasosa, como proposto por Akita e Yoshida
[135] para reator CB (Equagéo 2.31), Mohsenzadeh et al. [137] (Equagéo 2.32) e Moraveji et
al. [136] (Equagdo 2.33) para reator ASC e Cerri et al. [131] (Equag&o 2.34) para reator ACC.
Tais observagdes corroboram com as equagdes generalizadas elencadas anteriormente, uma vez
que o numero de Froude é diretamente proporcional a velocidade superficial do gas (Ugr).

Além disso, comparando-se as Equagfes 2.31 a 2.33 (u.=0,00084 Pa.s) e a Equacéo
2.34 (0,00084<u.(Pa.s)<0,012) percebe-se que o nimero de Bond apresenta influéncia direta e
de baixa intensidade sobre &g quando o liquido é pouco viscoso, enquanto que para fluidos

viscosos a influéncia de Bo aumenta e torna-se inversa a &g.
&

@ gy~ 02 Boc - Galt e (231)
&,
a— o)y _gg 3= 0,42 - B0, - Ga, "% - Fr, (2.32)
g

&
< — =0,18B0,*" - Ga,""" - Fry, - < (2.33)

(11— gy

Existem algumas variagdes das equacdes descritas acima, como a Equagéo 2.34 para

PMélcool>
PMégua

reator ACC [131], a qual leva em consideracdo a relacdo entre hidrodindmica e transferéncia
de massa através do nimero de Schmidt, a Equagdo 2.35 para reator CB [101], que considera
0s numeros de Arquimedes e EGtvos, os quais sdo variagbes de Ga e Bo, respectivamente e a
Equacéo 2.36, originalmente sugerida por Hikita et al. [121] para reator CB, que considera o
nimero de Morton, capaz de caracterizar a forma da bolha. Observa-se, com relagdo ao nimero
de Morton para reatores coluna de bolhas, que este adimensional apresenta pouca influéncia
sobre a retengdo gasosa, independentemente do tipo de fluido (newtoniano ou ndo-newtoniano),
conforme Equacbes 2.36 [121] e 2.37 [138], respectivamente. Entretanto, 0 mesmo ndo é
observado para reator ACC, uma vez que, de acordo com a Equagdo 2.38 [104], este
adimensional apresenta forte influéncia sobre g4 para fluidos n&o-newtonianos.

g, =10-107*- Frg?982 . §c0471. o =040 g 042 (2.34)
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0,2 -0,310:37
— ) . 4,-015 185 , Dasp (Do
gg =014 [Fr, - Ar, Eo, — (2.35)
DC Dasp
0,578 0,062 0,107
gy = 0672 (ZEL) - Momoran - (22) T (Ke) (2.36)
21 0,032 0207
= 0.365 - —0164 -0,029 , DL . h_d (2.37)
Eg - Y 5 ReC MO D 7 D .
c c
Ro\008 p (115 g | 482
= 8005+ Fr, 7% - M®852 (—B> (—T> <—T> 238
&g T, 0 . D D (2.38)

Conforme mencionado na se¢do 2.2.2 deste capitulo, a determinagéo da diferenca entre
as retengdes gasosas no riser e no downcomer de reatores airlift (er-ep) auxilia na melhor
compreensdo da hidrodindmica do sistema, uma vez que tal diferenga é a forca motriz para a
circulacdo do liquido no reator. Neste sentido, alguns autores determinaram esta relagcdo por
meio de correlagdes lineares simples. Shariati et al. [139], em seu estudo utilizando fluidos
newtonianos (microemulsdes de &gua e diesel) em reator ACC, observaram a relacéo linear
entre ep e er, conforme Equacédo 2.39. Um resultado semelhante foi observado neste tipo de
reator por Bello et al. [140] utilizando solugéo de NaCl (Equagdo 2.40) e por Chriastel et al.
[141] com apenas agua (Equacdo 2.41). Tais relagdes entre ep e er para estes estudos foram

muito semelhantes, apesar da injec&o de ar ocorrer em regides distintas do reator.

e, = 0,788 - g5 — 0,004 (2.39)
gy, = 0,790 g — 0,057 (2.40)
e, = 0,600 g; — 0,001 (2.41)

No estudo de Molina et al. [120] utilizando fluidos newtonianos em reator ASC, a
estimativa da forga motriz para a circulagéo do liquido foi fortemente influenciada pelo regime
de escoamento, onde no regime homogéneo esta apresentou-se como independente da
viscosidade do liquido, sendo observado o oposto no regime heterogéneo, conforme Equagdes
2.42 e 2.43, respectivamente.
ep = 0,815 & (2.42)
&p = &g - (0,356 + 0,326 - 10~ 198HL) (2.43)

Choi et al. [142] observaram comportamento analogo para fluidos newtonianos, mesmo
apods adicdo de solidos a 4gua. Em testes com reator ACC, com injecédo de ar dentro e fora do
cilindro interno do reator (draft) obteve-se a relacdo expressa pela Equagéo 2.44. A adigdo de

solidos neste tipo de fluido foi igualmente testada por Ganzeveld et al. [143] e Gourich et al.
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[127] em reatores ASC, onde os autores obtiveram uma relacdo linear entre ep e er conforme

Equagdes 2.45 e 2.46.

&p = 0,988 ¢, — 0,016 (2.44)
&p = 0,630+ g5 — 0,0008 (2.45)
ep = 0,940 g — 0,016 (2.46)

Quanto aos fluidos ndo-newtonianos, tal investigacdo é praticamente inexistente. Um
dos poucos relatos sobre a relagéo entre ep e er para este tipo de fluido foi realizada por Yazdian
et al. [144] utilizando-se reatores do tipo airlift de circulagéo externa (ACE) e diferentes meios
de cultura para cultivo de Methylomonas spp. Utilizando-se metano e oxigénio como fase
gasosa, 0s autores obtiveram uma relacdo entre as reten¢Ges gasosas das regides conforme
Equacéo 2.47.
ep =047 - &5 (2.47)

2.5.1.2 Tempo e velocidade de circulacdo do liquido

Dentre os parametros hidrodinamicos comumente utilizados para avaliar o desempenho
de biorreatores, aqueles relacionados & circulacéo do liquido merecem destaque, uma vez que
estdo vinculados a retencéo gasosa, aos fendmenos de transferéncia de calor e massa e ao grau
de mistura no reator [145], sendo portanto, parametros de suma importancia para o projeto e
variagdo de escala de biorreatores airlift.

A intensidade da circulacdo do liquido em biorreatores airlift € em geral descrita na
literatura em termos do tempo de circulagdo do liquido (tc), velocidade superficial média do
liquido (UL) e velocidade intersticial (ou linear) média do liquido (V). Ambas as velocidades
de circulagdo (VcL, forma genérica) podem ser obtidas a partir do tempo de circulagdo, definido
como o tempo médio necessario para que um elemento de volume de liquido percorra uma volta
no reator e, da distancia percorrida por este elemento de volume (xc), conforme descrito por

Chisti [36], de acordo com a Equagéo 2.48.
Ve, = — (2.48)

A diferenca entre as velocidades superficial e intersticial do liquido é apenas uma
nuance, visto que a primeira trata-se da velocidade desconsiderando a existéncia do gas na
coluna, ou seja, a velocidade que o liquido teria se estivesse escoando sozinho no reator [146]
e, a segunda ¢ a velocidade “real” do liquido, a qual considera os canais formados pela presenca

das bolhas e, portanto, é a velocidade média do liquido percorrendo estes canais. Uma vez que
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a presenca de bolhas forma areas de escoamento restritas, espera-se que a velocidade intersticial

(Figura 2.7.b) seja superior a velocidade superficial do liquido (Figura 2.7.a).

Figura 2.7 — Diferenca entre velocidade superficial e intersticial do liquido. a) Velocidade superficial do liquido
(Uo); b) Velocidade intersticial do liquido (V).
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Existem duas metodologias basicas para obtencdo do tempo de circulacéo do liquido, as
quais definem a velocidade a ser obtida. A primeira, onde o tc € medido diretamente no liquido
através de um pulso de temperatura, pH ou condutividade [119,141,147,148] refere-se a
obtencdo de uma velocidade “real” do liquido ou velocidade intersticial. Ja a segunda, utiliza
uma esfera s6lida com densidade similar ao liquido para simular um elemento de volume [149].
Nesta ocasido, tc € medida na dispersdo gas-liquido, tratando-se, portanto, de uma velocidade
superficial de liquido.

Segundo Chisti [36], as velocidades superficial e intersticial do liquido relacionam-se
entre si através da retencdo gasosa, conforme Equacdes 2.49 e 2.50, onde os subscritos R e D

referem-se as regides de subida (riser) e de descida (downcomer), respectivamente.

U

VLR = 1 _L}ZR (249)
U

VLD = LD (250)

l_ED
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Portanto, além das velocidades medias do liquido, as velocidades do liquido nas
principais regides de escoamento do reator (riser e downcomer) podem ser mensuradas ou
calculadas a partir de dados de tc e retengéo gasosa nestas se¢des. Gouveia et al. [150], em seu
estudo utilizando um reator airlift de cilindros concéntricos, determinaram o tempo de
circulacdo do liquido através da metodologia de pulso de pH, propondo posteriormente as
Equacbes 2.51 e 2.52 para o célculo da velocidade intersticial do liquido no riser (VLr) € no
downcomer (Vip) a partir de equacdes tedricas presentes na literatura [36]. O mesmo raciocinio
pode ser utilizado para a obtengdo de equacdes que permitam o calculo da velocidade superficial

do liquido caso a determinacéo de tc seja realizada na disperséo gas-liquido (método da esfera).

yooXe (1 A (d-e) (251)
He 2tc Ap - (1—&g) .

yo=Xe (1 A (= er) 250
Lb = ZtC ’ AD " (1 - ED) ( ' )

Nas Equages 2.51 e 2.52, Ar e Ap referem-se a &rea de se¢do transversal no riser e no
downcomer, respectivamente. Fazendo uso do critério de continuidade (vazdo volumétrica de
liquido é constante no reator) também é possivel obter uma relacdo entre Vi r e Vip conforme
Equacéo 2.53 [36].

ViR (1 —er) Ar=Vip (L —&p) - 4p (2.53)

Em virtude da importancia destes parametros hidrodindAmicos para o projeto e variagdo
de escala de biorreatores airlift, inimeras investigacdes tém sido realizadas a fim de definir a
magnitude destes parametros em diferentes modelos de airlift, assim como disponibilizar
correlacBes empiricas e semiempiricas com o intuito de prever estas varidveis. Neste sentido,
relacionado ao tempo de circulagdo do liquido, Merchuk et al. [151], em reator airlift de
circulacdo interna do tipo ACC, observaram que o tempo de circulagdo da 4gua reduz com
aumento de Ugr. De forma anéloga, Shariati et al. [139], utilizando microemuls6es de &gua e
diesel neste modelo de biorreator, observaram a queda de tc com aumento de Ugr, assim como
a influéncia direta por parte da viscosidade cinematica do liquido. Resultados distintos foram
obtidos por Molina et al. [120] em reator ASC operado com fluidos newtonianos (1,54<u.
(cP)<19,50), onde a influéncia por parte da viscosidade do liquido sobre tc ndo foi observada.

Mirdn et al. [152] realizaram medicOes de tc para dgua doce e salgada em reatores ASC
e ACC de 60 L e observaram que ndo houve diferenga em relacéo ao tipo de &gua utilizada.
Neste estudo, tc variou de 45 a 25 s no reator ACC e de 45 a 20 s em ASC. De modo geral, tc
em ASC foi 25% inferior ao obtido em ACC.
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Yazdian et al. [144], em reator do tipo airlift de circulagdo externa utilizando cultivo de
Methylomonas spp. como fluido de trabalho, observaram o decréscimo de tc com aumento da
velocidade superficial do géas (Ucr), assim como com a reducéo da relacdo entre as areas das
regides de subida e descida do reator (1<Ar/Ap<9). Por fim, Gavrilescu & Tudose [153]
observaram, em reatores ACC com volumes de trabalho de 70 L, 2,5 m® e 5,2 m?, que quanto
maior a relacdo Ap/Ar e a area disponivel para 0 escoamento na base e no topo do reator, menor
é o tempo de circulagdo para agua.

No estudo realizado por Al-Masry & Dukkan [132], em reator ACE de 700 L, a
velocidade superficial média de circulacdo do liquido (UL) para solucdes de GX e CMC
apresentou comportamento crescente com o aumento da velocidade superficial de ar até
Usr=0,12 m.s}, permanecendo constante apds este ponto. De acordo com Gavrilescu & Tudose
[154] a influéncia direta de Ugr sobre a velocidade do liquido se deve ao aumento da forca
motriz para a circulacdo do liquido (aumento da diferenga entre er e ep) que ocorre nestas
condigdes. Entretanto, segundo Merchuk [155], sob altos valores de Ugr um comportamento
contrério pode ser observado (decréscimo da velocidade do liquido com o aumento de Ugr),
uma vez que altas velocidades de gas aumentam a quantidade de bolhas que recirculam no
reator, 0 que aumenta a retencdo gasosa no downcomer e diminui a forga motriz.

Referente a reologia do fluido, Al-Masry & Dukkan [132] observaram que o aumento
da concentragdo de GX e CMC promove a reducdo de UL. Uma observacdo semelhante foi
realizada por Snape et al. [16], os quais relataram que UL aumenta com Ugr € com a reducdo
da concentracdo de sacarose em reator ACE. Em termos de viscosidade, a reducdo da
velocidade de circulacdo do liquido com o aumento desta propriedade fisica, evidenciada por
Popovi¢ & Robinson [156] e igualmente por Rajarajan et al. [157] para fluidos ndo-newtonianos
e newtonianos viscosos, respectivamente, se deve, segundo Chisti et al. [145], as perdas por
atrito substancialmente superiores em comparacéo a fluidos pouco viscosos como a agua.

Com relacdo a geometria do reator, Popovi¢ & Robinson [156] em reator ACE e fluidos
nao-newtonianos, observaram um aumento de U r em até 3 vezes quando a razdo Ap/Ar foi
aumentada de 0,11 para 0,44. O mesmo foi observado por Choi [158], para 4gua em reator
ACE, onde o0 aumento da razdo Ao/Ar de 0,11 para 0,53 duplicou a velocidade superficial do
liquido no riser (ULr de 0,15 € 0,30 m.s™ para Ugr de 0,14 m.s%, respectivamente), assim como
0 acréscimo de Ugr e ep promoveram uma maior velocidade de circulagdo. Observacdes
semelhantes foram relatadas por Choi & Lee [123], os quais obtiveram para Ugr de 0,18 m.s?,

Uir atingindo 0,06 e 0,16 m.s™* em Ap/Ar de 0,11 e 0,53, respectivamente.
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Lu et al. [159], utilizando &gua em reator ACC de secéo circular e ACC modificado
(coluna quadrada e draft circular), observaram um comportamento crescente de UL com 0
aumento da relagdo hr/Dr até hr/Dr =11,2, sendo observado o oposto para maiores valores de
hr/Dr. Neste estudo, a mudanga no design do reator ACC para coluna de sec¢do circular
promoveu o decréscimo de UL em comparacgéo ao ACC convencional e, consequentemente, o
aumento do tempo de mistura. Por fim, comparando-se reatores de diferentes modelos (ACE e
ACC) e tamanhos semelhantes, Kochbeck & Lindert [160] observaram valores superiores de
velocidade do liquido em reatores ACC em comparacédo ao ACE.

Inimeras correlagdes empiricas que permitem a previsdo da velocidade de circulagéo
do liquido em reatores de circulagdo encontram-se disponiveis na literatura, sendo em sua
maioria, equagBes vélidas para &gua e fluidos similares, as quais utilizam pardmetros
geométricos do biorreator e propriedades fisicas do fluido. Entretanto, tdo importante quanto a
obtencdo do valor numérico de um pardmetro, é também o entendimento dos conceitos
cientificos que levam a tal resultado. Neste sentido, modelos semiempiricos foram igualmente
propostos na literatura, alguns derivados de equacfes de balango de presséo [161-164],
enquanto outros séo obtidos a partir de balangos de energia no reator [145,148,165,166].
Considerando-se que ambos os métodos s@o importantes para a determinacdo da velocidade de
circulacdo do liquido, a subsecéo seguinte descreve as informacdes disponiveis na literatura

acerca deste tema.

2.5.1.2.1 Previsdo semiempirica da velocidade de circulacao do liquido

Dentre os modelos mais aceitos para previsdo semiempirica da velocidade de circulagéo
do liquido estd o modelo proposto por Chisti et al. [145], o qual de acordo com sua teoria é
vélido tanto para fluidos newtonianos quanto para ndo-newtonianos [165]. Apesar de sua ampla
abrangéncia teorica, este modelo foi validado inicialmente por Chisti [145] somente para gua.
Em um momento posterior, outros autores efetuaram sua validacdo e modificacdo para dgua
com adigdo de sélidos em reator airlift split-cylinder (ASC) [143], 4gua em reator airlift de
cilindros concéntricos (ACC) empacotado [148], solugdes ndo-newtonianas com adi¢éo de
s6lidos em reator ACC [166] e algumas solugdes newtonianas e ndo-newtonianas viscosas em
reator airlift de circulacdo externa (ACE) [165], permanecendo uma lacuna principalmente
quanto a sua validade para fluidos newtonianos e ndo-newtonianos em uma ampla faixa de
viscosidade e propriedades reoldgicas e especialmente para reatores airlift de circulagéo interna

do tipo ASC. Neste sentido, na secdo 3.3.6 da presente tese esta lacuna é preenchida com a
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validacdo deste método para ambos os modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos e ndo-newtonianos viscosos e encontra-se publicada em Mendes & Badino
[167].

Segundo Chisti et al. [145], a previsdo da velocidade superficial do liquido em
biorreatores pneumaticos de circulacdo (airlift) € possivel pelo balanco de energia no reator, o
qual pode ser escrito de maneira geral, conforme a Equagéo 2.54.

Hipoteses [148]:

1) O reator airlift € operado em condigdes de escoamento estavel;

2) A variagdo de volume da fase gasosa € devida apenas a variacdo da pressdo estatica
seguida da expansdo ou contragdo isotérmica do gés;

3) A quantidade de gés aprisionado na regido de descida (downcomer) pode ser desprezada
em comparacao a quantidade de gas presente na regido de subida (riser);

4) A energia cinética associada ao gas que entra no aspersor e adentra no sistema pode ser
desprezada, pois conforme Shamlou et al. [78] esta € inferior a 6% da energia total de entrada.

5) A altura de dispersdo do liquido no riser e no downcomer € a mesma, hq.

[ENTRADA DE ENERGIA] — [ENERGIA DISSIPADA OU
NO REATOR PERDIDANO REATOR

Ejn =Eg +Ep + Eg + Ef + Eg (2.54)

Na Equagdo 2.54, tida como o balango de energia global do reator, Ein € a entrada de
energia devido & expansdo isotérmica do gas (W), Er € a dissipacéo de energia devido a subida
das bolhas no riser (W), Ep é a perda de energia devido ao gés estagnado no downcomer (W),
Eg é a perda de energia devido ao atrito na secdo de recirculagdo da base do reator (W), Et é a
perda de energia por atrito na se¢do de recirculagdo no topo do reator (W) e Er é a perda de
energia por atrito nas regides de descida e subida (W). As regides do reator onde ocorrem as
dissipagdes de energia elencadas anteriormente podem ser observadas na Figura 2.8, para o
caso de um reator airlift de cilindros concéntricos.

A dissipagdo de energia devido a subida das bolhas no riser pode ser obtida por um
balanco de energia, tendo como volume de controle o liquido presente nesta regido. Assumindo-
se ainda que pL>> pg, tem-se a Equagio 2.55, onde pL é a densidade do liquido (kg.m?), g éa
aceleracdo da gravidade (m.s2), hq € a altura da dispersdo gas-liquido (m), er é a retengéo gasosa
na regido de subida (-), Ur € a velocidade superficial do liquido na regido de subida (m.s*) e

AR € a area de secdo transversal do riser (m?).
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ENTRADA DE ENERGIA| _ [DISSIPAGRO DE ENERGIA| oo 1o CANHO DE
DEVIDO AEXPANSAO | =\ DEVIDO ASUBIDADAS |* [PRESSZ\O |+ [ENERGIA POTENCIAL
ISOTERMICA DO GAS BOLHAS NO RISER
Ey, = Eg —PL'H'hd'(l—SR) "Ur"Ar +pr g -hg-Upg - Ag (2.55)

Apos rearranjar a Equacdo 2.55, obtém-se a Equacdo 2.56, a qual permite a
determinacdo de Er. Nota-se que o segundo e terceiro termos do lado direito da equacdo
representam, a perda de energia de pressdo, dada pelo aumento de volume de gas que resulta na
reducdo da densidade da disperséo e por consequéncia, a reducdo da pressao e, o ganho de
energia potencial no riser uma vez que o fluxo é ascendente.

ER =Epn—pL g hg er-Up-Ag (2.56)

Figura 2.8 — llustracdo de dois modelos de reatores airlift com especificagdo das regides onde ocorre dissipa¢éo
de energia: a) reator airlift de cilindros concéntricos; b) reator airlift split-cylinder.

(b)

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

De maneira semelhante, a perda de energia resultante da resisténcia do gas no liquido
presente na regido de descida é obtida por um balanco de energia, utilizando como volume de
controle o liquido presente no downcomer. Sendo pL >> pg, tem-se a Equacéo 2.57. O segundo

e terceiro termos do lado direito da equacéo consistem do ganho de energia de presséo devido
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a reducdo do volume de bolhas, que implica 0 aumento da densidade da dispersdo e a perda de

energia potencial no downcomer, devido ao fluxo descendente.

[ENTRADA DE] _ DISS{PA(;AO DE ENERGIA DEVIDO
ENERGIA AS BOLHAS ESTAGNADAS

NO DOWNCOMER

+ [GANHONDE] + [ PERDA DE
PRESSAO ENERGIA POTENCIAL

O=Ep+p,.g-ha-(1—e) Up-Ap+p,-g-hq-Up-Ap (2.57)
Apos rearranjar a Equacéo 2.57, tem-se a Equacédo 2.58, que permite a determinacdo de
Ep, onde ep e Uip Sd0 a retencdo gasosa (-) e a velocidade superficial do liquido (m.s™) no
downcomer, respectivamente, e Ap ¢ a area de sego transversal do downcomer (m?).
Ep=pL g -hg & Uy Ap (2.58)
Conforme descrito em McCabe et al. [168] apud Hwang & Cheng [166] e Chisti et al.
[145], as perdas de energia no topo e na base devido & recirculacdo em reatores airlift podem
ser calculadas da mesma forma que em escoamentos em tubos. Assim tem-se a Equagdo 2.59,
onde Kt e Kg (-) séo os coeficientes de perda de carga no topo e na base e Vir € VLp S840 as

velocidades lineares ou intersticiais do liquido na subida e na descida (m.s™), respectivamente.

Ep +Er = 1/2,0L ) [VLR3 ‘Kr-Ap- (1 —&g) + VLD3 Kg-Ap-(1— ED)] (2.59)
Substituindo as Equacdes 2.49 e 2.53 na Equacéo 2.59, tem-se a Equagéo 2.60.
1 s K; Ap\? 1
+E.==p; Ap |——=+ K [—)  —m 2.60
Ep +Er 2PL Ur™ " Ag [(1 — )2 Kp <AD> (1—¢,)? ( )

Por fim, a perda de energia devido ao atrito no riser e no downcomer é descrita pela
Equacéo 2.61 [148,165], onde APrr e APrp (Pa) sdo as perdas de carga por atrito devido ao
escoamento do fluido através do riser e do downcomer.

Ep = APpr " Upg " Ag + APpp " Upp " Ap (2.61)

Segundo Verlaan et al. [169] e Kemblowski et al. [165], em uma dispersdo gas-liquido
que apresenta uma retencdo gasosa inferior a 15%, a influéncia da fase gasosa sobre o atrito
total pode ser desprezada, e, portanto, o escoamento bifasico gas-liquido pode ser aproximado
a um escoamento de fase continua, ou seja, como uma fase liquida. Assim, para o caso de um
sistema pseudo-homogéneo, as perdas de carga no riser e no downcomer podem ser descritas
conforme as Equacg0es 2.62 e 2.63, respectivamente [161]. Sendo fiLre fLp 0s coeficientes de

atrito de Fanning do liquido (-) e, Dnr € Dnp (M) 0s didmetros hidraulicos* no riser e no

* Na literatura referida, as Equaces 2.62 e 2.63 sdo descritas para tubos circulares, onde neste caso o0 comprimento
equivalente é o didametro do tubo. Entretanto, no presente estudo, escoamentos em dutos ndo-circulares também
sdo estudados. Segundo Perry et al. [171], para o caso de escoamento em dutos ndo-circulares fechados, o
comprimento caracteristico do duto deve ser o diametro hidraulico, o qual equivale a razdo de quatro vezes a
area de secdo transversal pelo perimetro molhado. Em dutos circulares, Dy reduz-se ao diametro da tubulagéo.
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downcomer, respectivamente.

APpply, = 2fig - pr - Upe® - Do (2.62)
hR
2 hq

APrpl, = 2f1p *pL - Up D (2.63)
hD

Desta forma, substituindo as Equagdes 2.62 e 2.63 na Equagéo 2.61 tem-se a Equacgéo

2.64, descrita apenas para 0 caso de um sistema pseudo-homogéneo.

A
Erl, =2p, - hq- <fLR U’ + fip - DD 'ULD3> (2.64)
hD
Finalmente, substituindo as Equagdes 2.56, 2.58, 2.60 e 2.64 em 2.54 tém-se a Equagéo
2.65.
1 3
Eipn = —pr 9 ha &g Upr-Ap+p,-g-hg ep-Up-Ap+ 2pL'ULR " Ag
+K (AR)Z I APy 2.65
e (L) ey * 201 (269
Ap
<fLR U’ + fip - D_ ULD)
hD

Com auxilio da relagdo descrita pela Equagdo 2.66 e expressando a Equacéo 2.65 em
termos de ULr, apds algumas simplificacfes tem-se a Equacéo 2.67. Tal equagdo permite a
previsdo da velocidade superficial de circulacdo do liquido na regido de subida, para reatores

airliftde circulagdo interna e externa operando com fluidos com retengéo gasosa inferior a 15%.

Up ~Ap = Upr " Ag (2.66)
( \°*
29 -h;(eg — €p)
0, = i _ S } (267)
T LR o — LR LD _R
sy Ko (3) gy e [ b2 (2)|)

Para o caso especifico de reatores airlift de circulagdo interna, como é o caso dos
reatores split-cylinder e cilindros concéntricos, segundo Chisti [36] e Kubota et al. [170], a
perda de energia na regido de separacéo gas-liquido (regido de topo) geralmente € minima em
comparagdo com a parte inferior (regido da base). Isso ocorre uma vez que a regiéo de topo do
reator pode ser comparada a um canal aberto, diferente do canal estreito em que o liquido deve
escoar na parte inferior. Assim, para estes reatores Kr=0. Desta forma, a Equacéo 2.67 reduz-

se & Equacdo 2.68 para o caso de reatores airlift de circulacéo interna.

Por este motivo, nas Equagdes 2.62 e 2.63 utilizamos o diametro hidraulico do duto como uma forma genérica e
que, portanto, pode ser utilizada para todos os casos aqui estudados.
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0,5
29 - hq - (e — €p)
U = { Rt 1 4 R I7 Fn (A > l (2.68)
(4rYy .+ LR LD . (4R
kKB (AD) (1 —¢&p)? +ahg [DhR + Dnp (AD) ]}
Ademais, de acordo com Chisti [36], para fluidos newtonianos de baixa viscosidade
como a &gua as perdas por atrito no riser e no downcomer (Ef) podem ser desprezadas em

comparagdo aos demais termos de dissipacdo de energia. Desta forma, para reatores airlift de

circulacdo interna operados com 4gua, a Equacdo 2.68 reduz-se a Equagao 2.69.

—|0,5

_|[ 29 hg - (eg — &p) [

R PR

Para casos em que a retengdo gasosa na regido exceda 15%, o que ocorre geralmente na

(2.69)

regido de subida, a perda por atrito na regido deve ser tratada como em um sistema bifasico.
Assim, de acordo com Merchuk & Stein [161], a perda de carga no riser pode ser expressa pela
Equacéo 2.70 e as perdas totais por atrito no riser e no downcomer (Ef) sdo descritas conforme
Equacdo 2.71, onde fmr é 0 coeficiente de atrito Fanning da mistura no riser, pm é a densidade
da mistura (dispersdo) e Ucr € a velocidade superficial do géas na regido de subida. A perda de
carga no downcomer, uma vez que em geral é inferior a 15%, é tratada como fase liquida e
descrita pela Equacéo 2.63.

h
APrply =2 fur Py - Urg - (Urg + Ugr) .D_;R (2.70)

Desta forma, substituindo as Equagdes 2.63 e 2.70 na Equagéo 2.61 tem-se a Equagéo
2.71, descrita para o caso de um sistema bifasico gés-liquido.

A
Dng

Substituindo as Equacdes 2.56, 2.58, 2.60 e 2.71 em 2.54 tem-se a Equagéo 2.72.

Ap
Eply =2p,-hq " fip = Drp ULD + 20y hg * fur - RZ'(ULR+UGR) (2.71)

1
Ein:Ein_pL'g'hd'ER'ULR'AR+pL'g'hd'ED'ULD'AD+§.DL'ULR3'AR
+K (AR>2 LI PR Ay i 272
(1_6)2 B 4, (1_5D)2 PL deDDD LD Pm (2.72)

Ag
“hg * fur .—Dh : ULR2 *(ULr + Ugr)
R

Novamente, com auxilio da Equacéo 2.66, expressando em termos da velocidade
superficial do liquido na subida e ainda, deduzindo-a apenas para reatores airlift de circulagéo

interna (K7=0), a Equacéo 2.72 reduz-se a Equacéo 2.73 de segundo grau.
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AR2 1 pm\ ha AR2 hq
Ko () e e (2): 2, (B D]y
[B Ap (1 —¢p)? Jur pL/ Dpg Juw Ap Dpp LR
D h
+[4fMR'(_M)'_d'UGR]'ULR+Zg'hd'(gD_gR):O
pPL/ Dnr

Como pode ser observado nas Equacgdes 2.68 e 2.73, para previsdo da velocidade

(2.73)

superficial do liquido em reatores airlift operados com fluidos viscosos tem-se a necessidade
inicial de se obter os valores do coeficiente de perda por atrito na base do reator (Kg) e os fatores
de atrito Fanning do liquido ou da mistura, em ambas as regides de circulagao do reator (fr,
fLo € fmR).

Para determinagdo de Kg, Chisti et al. [145] propuseram uma correlagcdo simples
dependente apenas da area de secdo transversal do downcomer (Ap) e da area disponivel para
0 escoamento do fluido na base do reator (Ay), conforme ilustrado na Figura 2.9. Tal correlacéo
(Equagdo 2.74) pode ser utilizada para modelos de biorreatores airlift de circulacdo interna e

externa que apresentam a razdo Ao/Ap entre 0,2 a2 1,8.

0,789

A
Ky = 11,402 - (—D) (2.74)
Ap

Figura 2.9 — llustracdo da base dos reatores airlift de circulagdo interna com demarcacao da area disponivel para
escoamento (Equagdo 2.74). a) Reator airlift de cilindros concéntricos; b) Reator airlift split-cylinder.

(a)

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

De forma semelhante, Choi & Lee [123] propuseram uma correlacdo onde Kg €
dependente de dados geométricos do biorreator. Entretanto, a correlagdo é valida somente para

reator tipo ACE, conforme a relagéo descrita na Equagéo 2.75.
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2,050
K o 12,705 - (1 + —D> (2.75)
Ag
Para liquidos newtonianos escoando em tubos circulares lisos, como é o caso do riser
do reator airlift de cilindros concéntricos, o fator de atrito de Fanning para um escoamento
laminar é descrito pela Equacdo 2.76, sendo dependente apenas do numero de Reynolds do
liquido para este tipo de fluido (Equagéo 2.23).

16

fu= Rey, (2.76)

Para o caso de um regime turbulento, inimeras equagBes encontram-se disponiveis na
literatura para tubos lisos e rugosos, entretanto, alguns autores [145,161-163,165] utilizam em
trabalhos relacionados com a velocidade de circulagéo em airlift a Equacéo de Blasius (Equagéo
2.77), vélida para a faixa de 4000<Re_ <10°. Segundo Perry et al. [171], na faixa de nimero de
Reynolds entre 2100 e 4000 tem-se o0 regime transiente, no qual o fluido pode apresentar um
comportamento tanto como em um escoamento laminar, quanto como em um regime
turbulento, dependendo da rugosidade do tubo, seu formato, entre outros fatores, fato que gera
grande incerteza dos valores calculados para fator de atrito nesta faixa. Em geral para tubos
lisos, as mesmas equagdes para determinagdo do fator de atrito em regime turbulento séo
utilizadas para regime transiente.

f; = 0,079 Re,;~%%° (2.77)

Para dutos ndo-circulares como a regido de descida (downcomer) do reator ACC e
ambas as regides de escoamento do reator ASC, com um escoamento de fluido newtoniano em
regime turbulento, basta substituir na Equagdo 2.23 (definicdo de Reynolds) o diametro
hidraulico da se¢do como comprimento caracteristico e utilizar a Equagdo 2.77 para o célculo
do fator de atrito [168,171]. Entretanto, para o caso de um regime laminar, observa-se que a
resisténcia ao escoamento é muito mais sensivel ao formato do duto e, portanto, a equagéo para
o célculo do fator de atrito torna-se genérica, conforme a Equacéo 2.78, onde a constante C;
depende do formato do duto.

C;
- Rey;

fui (2.78)

A constante C; da Equacdo 2.78 para os diferentes formatos encontram-se na Tabela 2.1.
Cabe ressaltar que na literatura os dados da Tabela 2.1 estdo disponiveis em termos do
coeficiente de atrito de Darcy, o qual, segundo Perry et al. [171], é quatro vezes maior que 0
fator de atrito de Fanning. Os dados apresentados na Tabela 2.1 encontram-se ja corrigidos para

utilizacéo direta na Equacéo 2.78.
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Tabela 2.1 — Constante de relagdo entre nimero de Reynolds e fator de atrito de Fanning para escoamento
laminar em diferentes formatos de dutos ndo-circulares.

Formato 0 Ci Formato b/a Ci
0 15,5550 0,00 16,0000
20 15,5600 0,05 21,5675
R .~ 60 15,5975 0,10 22,3425
{j 0 80 15,6275 @ 0,50 23,8125
R 120 15,6900 0,75 23,9675
180 15,7675 1,00 24,0000
240 15,8400
300 15,9150

Fonte: Adaptada de Remsburg [172]

Ainda, de forma semelhante ao nimero de Reynolds, o valor do nimero de Reynolds
critico (Recrit), 0 qual corresponde ao valor em que o escoamento deixa de apresentar
comportamento laminar, é dependente do formato do duto. Segundo Kaka¢ & Yener [173], para
dutos ndo-circulares o Recrit pode ser considerado o mesmo que para dutos circulares (entre
2100 e 2300) desde que o calculo do nimero de Reynolds seja realizado utilizando o didmetro
hidraulico como comprimento caracteristico.

Para o caso de fluidos ndo-newtonianos, Metzner & Reed [174] foram pioneiros na
determinagdo inicial do nimero de Reynolds e fator de atrito de Fanning para este tipo de fluido.
Em seu estudo, diferentes diametros de tubulacéo circular e reologia de fluidos foram utilizados,
resultando, para fluidos pseudoplésticos, nas Equaces 2.79, 2.80 (valida para regime laminar)
e 2.81 (vélida para regime turbulento). Com relac&o ao Recrit, 0S autores sugerem uma faixa em
que este valor seja 0 mesmo tanto para fluidos newtonianos quanto para ndo-newtonianos, entre
2000 e 2500 ou, ainda, que o limiar entre os regimes laminar e transigdo/turbulento ocorra

quando o fator de atrito de Fanning seja menor que 0,008.

Rey, = —- Vi D (2.79)
gt k- (Hip)
16
fiyw = Reror (2.80)
fiyy = 1401072 +0,125 . Re; =" (2.81)

onde ReLnn € 0 nimero de Reynolds modificado para fluidos pseudoplésticos (-), funn é o fator
de atrito de Fanning para fluidos ndo-newtonianos (-), p. é a densidade do liquido (kg.m), Vi

é a velocidade total ou intersticial do liquido (m.s™), Dn é o didmetro hidraulico da segdo (m),
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K é o indice de consisténcia (Pa.s") e n é o indice de escoamento (-) para fluidos pseudoplasticos
de acordo com a Lei de Poténcia.

Outras equagdes para determinagdo do fator de atrito de fluidos n&o-newtonianos
pseudoplasticos em regime turbulento s&o propostas na literatura, como a Equagéo 2.82 [168]

para tubos lisos.

1 174 r—osny 0.4
\/fL_ ~ 075 (In Revyy “funn n) T iz (2.82)
NN

Por fim, para determinacdo do nimero de Reynolds e do fator de atrito de uma mistura
gas-liquido escoando em um tubo circular, dentre as correlacfes propostas na literatura tem-se
a proposta por Shannak [175] para fluidos newtonianos. Neste estudo, o fator de atrito é
calculado em termos do coeficiente de atrito de Darcy (Cy), o qual pode ser posteriormente
transformado em Fanning. Para obtengdo do nimero de Reynolds para duas fases (Rewm), 0s
autores utilizaram a Equacéo 2.83, a qual depende do Reynolds da fase gasosa (Reg) e da fase
liquida (ReL), da razéo entre fluxo massico de gas e fluxo méssico da mistura (x), conforme
Equacdo 2.84 e das densidades do gas e do liquido. Para determinagdo de C; da mistura (Csm)
no regime laminar utiliza-se a relagdo semelhante aos casos anteriores, conforme Equagéo 2.85.
J& a Equacdo 2.86, utilizada para o célculo de Cym no regime turbulento, depende apenas de
Rewm, da rugosidade (e) e diametro da tubulagéo (D). Neste estudo, a fronteira entre o regime

laminar e transiente/turbulento ocorre em Repm=11.
x2+(1—x2)- (pG/pL)
2 (1-x2) (P
(*/re,) + (75 re,) - (P1p,)

X = Pc " Ug
P Ug +p,- UL
onde, Ug e UL (m.s™?) sdo as velocidades superficiais do gas e do liquido respectivamente.

Rey = (2.83)

(2.84)

= 2.85
™ " Rey (2.85)
1 _ 1 e 5,0452 I 1 (3)1,1098 5,8506

Cm 9137065 D “Rey 9\28257 \D Re, 0551 (2.86)

2.5.1.2.2 CorrelacgBes empiricas para previsao da velocidade de circulagéo do liquido

Para previsdo do tempo de circulacdo do liquido, poucas correlacbes estdo disponiveis

na literatura. Utilizando agua em reator ACC, Merchuk et al. [151] propuseram a Equacéo 2.87,
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onde tc apresenta uma relagdo linear com Ugr. Considerando a influéncia de propriedades
fisicas de fluidos newtonianos (microemulsdes de agua e diesel) sobre tc, Shariati et al. [139]
propuseram a Equacdo 2.88 para reator ACC, onde Ugr apresenta relacéo inversa a tc, e direta
a viscosidade cinemética do liquido.
tc =30—95-Ugig (2.87)
tc = 0,278 .Uy 006% y, 0340 (2.88)
Com relagdo as correlagdes empiricas disponiveis para obtencdo da velocidade de
circulacdo do liquido, uma equacdo bastante simples que permite a previsdo de U de fluidos
newtonianos e diferentes gases foi proposta por Merchuk [155] para reator ACE com diferentes
aspersores (Equagéo 2.89), onde U, tem relacéo direta com Ugr.
U, =99 U (2.89)
Correlagbes que levam em consideracdo a influéncia da geometria do reator estdo
igualmente disponiveis na literatura, como as propostas por Bello et al. [176] (Equacdo 2.90),
Popovi¢ & Robinson [112] (Equagdo 2.91) e Choi [158] (Equagéo 2.92), para reator ACE
utilizando &4gua como fluido de trabalho e, a Equacdo 2.93, proposta por Gavrilescu & Tudose
[177] para fluidos ndo-newtonianos em biorreator semelhante. Em ambos os estudos, observou-
se que o acréscimo de Ugr € da relacdo entre as areas do riser e downcomer (Ap/Ar) promove

0 aumento da velocidade superficial do liquido.

0,33 AD 074
UL = 1,55 * UGR ! * <_> (290)
Ag
A 2,45
1+100- Uy = Ugg®'"" - (1 + A_D> (2.91)
R
AD 0,330
Vg ¢ 0,795 Ugg 233 - (-) (2.92)
Ag
A 0,657
ULR = 1,2 " UGROAO " <_D> (293)
Ag

Resultados distintos quanto & influéncia de Ar/Ap sobre U. foram obtidos por Lu et al.
[159] em reatores ACC convencional (secéo circular) e ACC modificado (coluna quadrada e
draft circular), conforme Equagdes 2.94 e 2.95, respectivamente. Neste estudo, a influéncia

desta relagdo geométrica sobre a velocidade do liquido pode ser desprezada.

0,080

A
U, = 0,124 - Ugg®S¥ - (A—R) (2.94)
D
A 0,073
U, = 0114 - Uyg5% - (A—R) (2.95)
D
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Quanto a influéncia das propriedades fisicas do fluido sobre U, h4 certa discordancia
na literatura. Vatai & Teki¢ [178], em reator ACE e fluidos ndo-newtonianos (0,304<K
(Pa.s")<0,745 e 0,805<n<0,866), observaram que pap do fluido praticamente ndo exerce
influéncia sobre a velocidade de circulacdo do liquido no riser, como pode ser visto na Equacédo
2.96. Ja Popovi¢ & Robinson [156] e Gavrilescu & Tudose [154], em condigdes semelhantes,
observaram que tal influéncia possui mesma ordem de grandeza de Ugr, COM comportamento
inverso a velocidade do liquido, conforme EquagBes 2.97 e 2.98, respectivamente. De forma
complementar, Gavrilescu & Tudose [154] avaliaram a influéncia dos regimes de escoamento
sobre a velocidade intersticial do liquido, obtendo valores de C; iguais a 0,42 (Ugr<0,04 m.s
1, 0,47 (0,04<Ugr (m.s1)<0,07) e 0,54 (Usr=0,07 m.s!) para os regimes homogéneo, de
transicdo e heterogéneo, respectivamente. Correlacdes que consideram o efeito da adi¢éo de
antiespumante (C.) sobre a velocidade do liquido sdo igualmente propostas na literatura,

conforme Equag&o 2.99 [115], descrita para reatores ACE de 55 e 700 L.
0,416

A
Uyp = 2,858 Ugg*%? - (A—R) SARILE (2.96)
A 0,97
Upp = 0,23 Ugg®2 - ( L 039 (2.97)
R
0,30 -0,37
V= 12,65+ Uy - (A—D) ( ) : <:i> (2.98)
R H,0
A 1,9387
U, = 0,4160 - Uy **7¢ - (1 L2 - (1 + C,)~00165 (2.99)

Outras correlagcbes de maior complexidade também encontram-se disponiveis na
literatura, como o trabalho de Hills [179] realizado em reator ACE, o qual sugere uma relagdo
inversa entre velocidade de circulagéo do liquido e reten¢do gasosa, conforme Equacéo 2.100
(valida para sistema agua-ar e U >0,3 m.s™). A existéncia de uma relacdo entre retengéo gasosa
e velocidade do liquido foi sugerida de forma andloga por Molina et al. [120] utilizando fluidos
newtonianos (1,54<p. (cP)<19,50) em reator ASC, por Kemblowski et al. [165], para fluidos
newtonianos (1<uL (cP)<141) em reator ACE de escala piloto e por Bello et al. [140], para
liquidos newtonianos de baixa viscosidade em reatores CB, ACE e ACC, conforme Equacdes
2.101, 2.102 e 2.103, respectivamente. Um resultado divergente foi observado por Mohanty et
al. [180], utilizando um reator ACE de trés estagios de recirculagdo, com a velocidade do
liquido variando de forma direta a retencéo gasosa (Equacéo 2.104).

U
E—G =024 +1,35- (U; + U,)"% (2.100)
g
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U 1,1
e, = 0139 (ﬁ) : p, ~0:158 (2.101)
LR
FTO‘31 UGR " AR 074
_ . . 2102
ER 0,203 M00’012 (ULR " AD> ( )
U 0,57 A
£p =016 (#) : (1 + A—D> (2.103)
LR R
U,=0248 - g, (2.104)

Por fim, Al-Masry & Abasaeed [181] propuseram uma correlacdo para a &gua em reator
ACE que leva em consideracéo, propriedades fisicas do fluido (p. e L), condi¢des operacionais
(Ucr) e varias informagBes geométricas do biorreator (Equagéo 2.105).

. (ﬁ)m (2.105)

Ve

U, =095 (PL- UcR-ha>0’165 _ (1 + A_D>_1’84
Uy Ag

Resultados divergentes quanto a influéncia da razéo entre o volume de liquido na regido

de separacéo e o volume total do reator (vr/vc) sobre a velocidade do liquido foram obtidos por

Al-Masry [89] em reator ACE de 167 L com &gua e glicerol puro, onde modifica¢bes de vr/vc

praticamente ndo afetam U.r, conforme Equacdo 2.106.
039 vr 0,08
ULR = 0,67 - UGR ' - <U_> " #L—0,03 (2106)
c

Como pode ser observado, existe um grande nimero de correlacbes disponiveis na
literatura para previsdo da velocidade de circulacdo do liquido, entretanto, escassos Sdo 0s
estudos sobre este parametro em reatores de circulagao interna, conforme é proposto no presente

estudo.

2.5.1.3 Didmetro médio da bolha (Dy)

Antes de iniciar a descricdo deste topico, cabe ressaltar que, de maneira geral, ao
mencionarmos sobre tamanho de bolha, relacionamos de imediato tal pardmetro a transferéncia
de massa. Conforme visto anteriormente, este pardmetro é de suma importancia tanto para o
entendimento de fenémenos de transferéncia de massa quanto de movimento. Apesar do Dy ndo
ser um parametro hidrodindmico propriamente dito, ele € inserido nesta posicdo do texto, uma
vez que muitos conceitos inerentes a sua descricdo estdo conectados diretamente ao arrasto,
topico subsequente.

O mecanismo de formagéo de bolhas em sistemas gés-liquido € influenciado por fatores

como condi¢Bes operacionais (vazdo de gas, temperatura e pressao), geometria do equipamento
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(geometria do aspersor e didmetro do orificio) e propriedades fisicas dos fluidos (densidade,
viscosidade, propriedades reoldgicas, tensdo superficial e polaridade) [182] e, portanto, a
quebra e/ou coalescéncia de bolhas, as quais irdo refletir diretamente no tamanho da bolha, séo
fendmenos muito sensiveis a quaisquer alteracdes no processo. A influéncia de algumas destas

varigveis sobre o didmetro da bolha foi correlacionada conforme a Equacéo 2.107 [183].

1
S
m> 3 (2.107)

PL " Pg
Além dos fendmenos de quebra e coalescéncia, em especial, as propriedades fisicas dos

Dboc<

fluidos e a turbuléncia do meio apresentam um papel importante na determinagéo do formato
das bolhas, o qual é de grande importancia principalmente em fendmenos de interface como o
arrasto. De maneira geral, as bolhas podem apresentar superficie rigida (Dp<2mm [111,184])
ou moével (fluida) com formato esférico, elipsoidal e distorcido, dentre outros. No estudo de
Clift, Grace e Weber, de 1978, o comportamento de bolhas em liquidos foi investigado por
meio de correlagdes adimensionais pela utilizagdo dos nimeros de Reynolds, Weber, EGtvos e
Morton [146]. Estes adimensionais sdo formas diferentes de relacionar forgas de tenséo
superficial, viscosidade, inércia e empuxo e, portanto, expressam a importancia das
propriedades fisicas do liquido, vazdo do gas e acdo da gravidade sobre o formato e o
escoamento de bolhas.

O comportamento de bolhas e gotas movimentando-se somente pela acdo da gravidade
através de diferentes liquidos também foi mapeado por Clift, Grace e Weber de acordo com a
Figura 2.10, relacionando alguns formatos tipicos de bolhas e gotas por meio dos nimeros de
EoOtvos (Equagdo 2.108) e Reynolds (Equacdo 2.109) da bolha. Na Equagdo 2.108, V

corresponde a velocidade relativa gés-liquido (diferenca entre as velocidades do gas e do

liquido).
_p." VD,  inércia
Rey = = Viscosidade (2.108)
—pg) gDy’ empuxo
By = T (2.109)
gy tensdo superficial

A velocidade relativa (\Vr) na Equagéo 2.108 pode ser determinada a partir do coeficiente
de arrasto (Cp) por meio da Equacédo 2.110, a qual esta descrita com base em Simonnet et al.
[185], Ishii & Zuber [186] e Karamanev [187], e permite o célculo de Cp para uma bolha de
formato ndo-esférico escoando em um liquido (newtoniano e ndo-newtoniano), considerando a
interferéncia de outras bolhas dispersas no liquido por meio do termo (1-gg), ou ainda, pela

Equacéo 2.111 [146] a partir da velocidade de deslizamento (Us, se¢éo 2.5.2.3).
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Us=(1-¢g) W (2.111)

Figura 2.10 - Formatos de bolhas e gotas em movimento gravitacional sem obstaculos através de liquidos.
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Fonte: Rosa [146].
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Conforme evidenciado anteriormente, a determinaco do diametro médio da bolha (Dy)

é crucial para a determinacdo e melhor compreensdo do comportamento de varios parametros

de eficiéncia utilizados para biorreatores pneumaticos. Apesar de sua evidente importancia,

poucos estudos foram realizados de modo a quantificar ou disponibilizar equacfes que

permitam a sua previsao.

Em um dos estudos disponiveis, os pardmetros k.a e tamanho de bolha foram avaliados

para agua doce e agua do mar em reator ACC com diferentes areas de riser e downcomer. Com

relagdo ao kia, seus valores foram superiores para dgua doce. Quanto ao tamanho de bolha, este

foi inferior para 4gua do mar, sendo ainda reduzido com o aumento de Ucr. Além disso,
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observou-se que quanto menor a area do downcomer menores sdo as bolhas devido ao alto
indice de rompimento das mesmas [90].

Deng et al. [188] avaliaram os parametros de didmetro de bolha, retencéo gasosa e k.a
para soluces de CMC em reator ACC. Os autores observaram que Dy variou de forma direta
as variacoes de Ugr € a concentracdo de CMC. Neste caso, os valores de ki a e retencdo gasosa
reduziram com o aumento da concentracdo da solucéo devido ao aumento do didmetro de bolha.
Wau et al. [189], utilizando solugdes de CMC em reator ACE, observaram a reducédo do diametro
de bolha para psp entre 1 e 3,7 cP. Para viscosidades superiores a 3,7 cP observou-se a
coalescéncia das bolhas.

Em reator ACC operado com &gua e solugbes aquosas de n-butanol, Deng et al. [106]
observaram o aumento do didmetro da bolha com o aumento de Ugr para sistema agua-ar, sendo
este parametro independente de Ucr para solugdes de n-butanol. Resultados semelhantes foram
obtidos por Maceiras et al. [190], utilizando CO2 e solugdes aquosas de dietanolamina em reator
CB, onde Dy aumentou com o aumento de Ugr durante o regime de escoamento homogéneo.

Com relacéo as correlagdes disponiveis para previsdo de Dy em reatores pneumaticos,
de maneira geral estas utilizam propriedades fisicas dos fluidos e a vazdo de gas empregada.
Em reator CB sob alta pressdo, Wilkinson et al. [191] utilizaram liquidos newtonianos com
viscosidade variando de 0,41 a 21 cP e diferentes gases, obtendo a Equagéo 2.112 para previsdo
de Dp.

Dy, =30 g 04. UGR—O,OZ CpgTOML. pL—0,45 022 . g 034 (2.112)

Resultados semelhantes foram obtidos por Pohorecki et al. [192], para diferentes
liquidos pouco viscosos em reatores CB de escala piloto e laboratorial (Equagdo 2.113), sendo
Db em ambos os casos fortemente influenciado pela tensdo superficial e densidade do liquido e
pouco relacionado & velocidade do gés na regido de subida e a viscosidade do liquido.

D, = 0,289 - UGR—0,124 _pL—0,552 -y, T0048 . 5 0442 (2.113)

Por meio de analise dimensional, Akita & Yoshida [193], utilizando fluidos
newtonianos com viscosidade entre 0,58 e 21,14 cP, em reator CB quadrado com diferentes
modelos de aspersores, obtiveram a Equagéo 2.114 para determinacdo de Dy, pela sua relagéo
com o numero de Bond (equivalente & E6tvos), nimero de Galilei e nimero de Froude, os quais
avaliam as influéncias da tensdo superficial, viscosidade e inércia (Ugr) sobre Dy.
Corroborando com as equagdes anteriores, a Equagdo 2.114 demonstra que Dp depende de

forma inversa de Ugr e pL direta de o e p.
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D
D—” =26,0- Bo, %%° - Ga, %12 . py—012 (2.114)

Cc

Para fluidos ndo-newtonianos, Yoshimoto et al. [194] observaram em reatores CB, ACE
e ACC que o didmetro da bolha é pouco influenciado pela viscosidade aparente do liquido,
sendo Dj,~pu,,°'® em reator ACE e D,~p,,*'* em CB e ACC. Por fim, Koide et al. [195]
determinaram o didmetro medio da bolha para solucdes coalescentes e ndo-coalescentes em
uma regido muito préxima ao aspersor, conforme a Equagéo 2.115, onde Cz e Cs foram de 0,64
e 0,10 para meio ndo-coalescente e, 1,65 e 0,16 para liquidos coalescentes.

Do'O-L 1/3 FT C3
Db=C2-<_ ) < ) (2.115)

2.5.1.4 Teoria da turbuléncia isotrépica de Kolmogorov

Conforme mencionado no inicio da se¢éo 2.5 deste capitulo, a turbuléncia do meio € um
fator chave para o entendimento da maioria dos parametros hidrodindmicos e de transferéncia
de massa utilizados em bioprocessos. Entretanto, sabe-se que este fendmeno é de dificil
compreensao e equacionamento e muitos estudos tentam elucidar este mecanismo. Uma destas
teorias, a qual tem sido frequentemente aplicada em bioprocessos [119,196,197], é a da
turbuléncia isotropica de Kolmogorov (também descrito como Kolmogoroff por alguns
autores). De acordo com Kawase & Moo-Yong [196], a complexidade dos mecanismos de
escoamento em biorreatores deve-se, principalmente, & existéncia das bolhas. Uma vez que o
movimento das bolhas ird afetar a hidrodindmica do bioprocesso, a determinacdo da sua
velocidade real, considerando a existéncia de um enxame de bolhas é necessaria, entretanto,
esta apresenta relativa dificuldade de obtengdo. Neste sentido, a teoria de Kolmogorov auxilia
na melhor compreenséo da hidrodindmica de meios turbulentos pois utiliza a velocidade de
microturbilhGes de fluido, a qual é determinada pela energia total dissipada no reator, variavel
de facil obtengo.

A teoria hidrodindmica de Kolmogorov [198-200] baseia-se na transferéncia de
quantidade de movimento de uma escala maior de turbuléncia para uma escala menor, de forma
irreversivel. Tal mecanismo havia sido sugerido anteriormente por Richardson em 1922, pela
teoria de cascata de energia (Figura 2.11) na qual a turbuléncia é formada por turbilhdes de
liquido de diferentes tamanhos, os quais, devido a alta instabilidade, se fragmentam em
turbilnGes menores de forma sucessiva até que, no final da “cascata”, a energia restante seja

dissipada na forma de calor por acdo das forcas viscosas [201-203].
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Entretanto, somente Kolmogorov determinou matematicamente o tamanho destes
vortices. Na descricdo da sua teoria, elementos de fluido em movimento que contém uma dada
energia cinética sdo denominados vortices ou turbilhGes (eddies), os quais apresentam tamanho
(Li), velocidade (u}) e um tempo de vida (ti) especificos [197,202]. Vortices primarios
apresentam tamanho (Lo) de magnitude similar ao escoamento principal em biorreatores
(didmetro do impelidor em reatores com agitacdo mecénica e diametro da coluna ou do
riser/downcomer em reatores pneumaéticos) e com baixa velocidade. A medida que se
desintegram, vortices priméarios geram vortices intermediarios, os quais sdo 0s principais
responsaveis pela transferéncia de quantidade de movimento, pois contém a maior parcela de
energia cinética, devido & maior velocidade. De maneira geral, vortices maiores (primérios e
intermediérios) ndo sdo isotropicos. Apenas quando tais vortices originarem turbilhGes
suficientemente pequenos de tamanho L, (escala de Kolmogorov) é que a isotropia seré obtida
[196,204].

Figura 2.11 - llustracdo da teoria da cascata de energia de Richardson-Kolmogorov.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Uma vez que todos os vortices (independentemente do seu tamanho) irdo transferir
energia subsequentemente até que toda a energia seja dissipada, todas as suas propriedades
caracteristicas (tamanho, velocidade e tempo de vida) podem ser descritas em termos da

microescala de turbuléncia de Kolmogorov, e todas relacionam-se entre si pelo mesmo
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pardmetro, a energia de entrada especifica (&). Esta energia consiste da energia total fornecida
para um dado sistema, a qual é transformada em energia cinética do fluido por meio dos
mecanismos de agitacdo e mistura disponiveis no equipamento (impelidores, gradientes de
densidade que induzem a circulagéo, entre outros) [197,204,205].

A partir da macroescala de turbuléncia, a energia sera transferida para a microescala em
uma quantidade u,? e o tempo necessario para a completa transferéncia de energia (ou tempo
de vida do vortice) é equivalente a um tempo de revolugéo (n/u,), conforme Equacdo 2.118.
Para garantir a conservagao de energia dentro do sistema, e energia de entrada especifica deve
ser igual a energia transferida pelos vortices, também descrita como a razdo entre a energia
contida no vortice pelo tempo necessario para a transferéncia dessa energia (Equacédo 2.119)
[197]. Visto que na escala de Kolmogorov os efeitos viscosos tornam-se significativos, o
tamanho e a velocidade dos vdrtices deve ser uma funcéo da viscosidade cineméatica do liquido

(vL), como expressam as EquacgOes 2.116 e 2.117.

3\ a4
Ly = <‘%> (2.116)
u, = (v, - &' (2.117)
1
. <£> & (2.118)
n u, £
Uyt Uy’
E= . (2.119)

A importéncia da determinagéo das propriedades caracteristicas de microturbilhdes esta
na possibilidade de correlacionar estas dimensdes com alguns parametros de eficiéncia, como
o coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ki) e a taxa de cisalhamento. No estudo de
Wen et al. [119] e Shamlou et al. [206], por exemplo, a teoria de Higbie (ver se¢do 2.5.2.3) €
utilizada de forma conjunta a de Kolmogorov, onde as propriedades de comprimento e
velocidade de vortice sdo utilizadas para obter o tempo de contato gas-liquido (te), conforme
Equacéo 2.120.

te =—= |- (2120)

Para liquidos com comportamento ndo-newtoniano que seguem a Lei da Poténcia

(Ostwald-de Waele), o coeficiente k. é descrito pela Equacéo 2.121 [207].
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De acordo com Chisti [205] a taxa de cisalhamento em um local préximo de um
microturbilhdo pode ser determinada com base na velocidade e tamanho deste vortice pela
Equacéo 2.122.

p=tn_ |S (2.122)

Em virtude desta relagéo entre as dimensdes de microturbilhdes e o cisalhnamento, alguns
autores [12,208,209] vém correlacionando a escala de Kolmogorov com alteragGes
morfoldgicas em cultivos de organismos filamentosos. Nestes estudos, a fragmentacéo de hifas
é relacionada a razdo entre o tamanho da célula e o comprimento da microescala de
Kolmogorov, havendo diferentes mecanismos que atuam na célula e promovem seu
rompimento. Segundo esta teoria, se uma unidade morfoldgica (ver se¢éo 2.5.3.1) tem tamanho
significativamente superior a escala de Kolmogorov (1), os microturbilhdes geram flutuagdes
na pressao local, atuando na superficie da célula e causando a fragmentac&o pela acéo de tensdes
normais & célula. J4 quando a unidade morfolégica apresenta tamanho significativamente
inferior a escala de Kolmogorov, sua fragmentagéo ocorreré principalmente devido a acdo de
tensdes de cisalnamento. Por fim, quando seus tamanhos sé&o semelhantes (com mesma

magnitude), ambos 0s mecanismos contribuem para o rompimento [12,208].
2.5.2 Parametros de transferéncia de massa

Em bioprocessos aerdbios, o principal objetivo em promover agitagdo e aeragdo do
sistema é fornecer oxigénio em quantidade suficiente para suprir as necessidades da célula e
produzir os metabdlitos de interesse, visando a maximizacdo da eficiéncia do processo.
Entretanto, diferente dos demais nutrientes necessarios para o0 metabolismo celular, o0 oxigénio
apresenta baixa solubilidade em agua (7 mgO.L™* para ar a 1 atm e 35 °C [5]), sendo esta
solubilidade reduzida drasticamente nos meios de cultivo convencionais, 0s quais apresentam
caracteristicas ndo-newtonianas e/ou de alta viscosidade. Desta forma, devido a importancia
deste nutriente para as células aliado a sua baixa solubilidade, estudos relacionados a
capacidade de um sistema transferir oxigénio para 0 meio liquido séo cruciais para 0 sucesso

de inimeros bioprocessos aerobios.
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Em um determinado bioprocesso aerobio, existem diversas resisténcias a transferéncia
de oxigénio encontradas desde o seio gasoso até o interior da célula (Figura 2.12), entretanto,
pode-se modificar somente as resisténcias relacionadas ao transporte do oxigénio do gas para o
liquido por alteragBes nas condigcdes do processo e na geometria do biorreator, deixando que
cada organismo se desenvolva dentro de suas proprias limitagdes.

Portanto, de forma a disponibilizar no meio liquido uma quantidade suficiente de
oxigénio para a célula, as resisténcias a difusdo do oxigénio no seio do gas, seu transporte pela
pelicula gasosa, passando pela interface gas-liquido, pelicula liquida e finalmente atingindo o
seio do liquido, devem ser avaliadas. Devido a alta movimentagao das moléculas de oxigénio
no interior da bolha, a baixa solubilidade do oxigénio e a alta agitacdo do meio liquido durante
0 processo, as resisténcias relacionadas a difusdo do oxigénio no seio e no filme gasoso e a
resisténcia ao transporte do oxigénio no seio do liquido podem ser desprezadas [4,5]. Por fim,
a resisténcia que limita o transporte do oxigénio do seio do gas até o seio do liquido € aquela
relacionada ao transporte do oxigénio através do filme de liquido adjacente a interface gas-
liquido, a qual é descrita como o inverso do coeficiente convectivo de transferéncia de massa

da pelicula liquida em torno da bolha (k.2).

Figura 2.12 — Resisténcias a transferéncia de oxigénio encontradas desde a bolha de ar/oxigénio até o interior da
célula em um dado bioprocesso.
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Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Desta forma, a velocidade de transferéncia de oxigénio (no2.a) € descrita em termos do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k..a), o qual é composto pelo coeficiente
convectivo de transferéncia de massa (ko) e pela area interfacial especifica disponivel para



Revisdo bibliogréafica 73

transferéncia de massa (a) e da forga motriz para a transferéncia de oxigénio que consiste da
diferenca entre a concentracdo de saturacdo de oxigénio no liquido em equilibrio com a fase
gasosa (Cs) e a concentracdo de oxigénio no seio do liquido no instante “t” (C), conforme a
Equacéo 2.123.
ng,a =kya-(C;— C) (2.123)
Visto que o kra pode ser visto como a constante de proporcionalidade entre a velocidade
de transferéncia de oxigénio e a forca motriz para a transferéncia, a sua determinagéo tem sido
extensivamente investigada para diferentes modelos e escalas de biorreatores, sob diferentes
condicBes de aeracdo e propriedades fisicas de liquidos, como uma forma de caracterizar a
transferéncia de massa de diferentes sistemas. Devido & sua importancia com relacdo aos
mecanismos de transferéncia de massa, 0 kia tornou-se um parametro chave para avaliar a

eficiéncia de um dado sistema.

2.5.2.1 Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (ki a)

De maneira geral, pode-se dizer que a velocidade de transferéncia de oxigénio em um
dado sistema gés-liquido € proporcional ao tempo de contato entre o gas e o liquido, assim
como a &rea disponivel para o contato entre as fases. Ambos, tempo e &rea de contato podem
ser expressos em termos do coeficiente convectivo de transferéncia de massa e da area
interfacial de transferéncia de massa, respectivamente, os quais compdem o kia. Por este
motivo, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) é o pardmetro que
caracteriza a transferéncia de oxigénio em um dado sistema e, varios trabalhos visam sua
determinacdo em reatores de diferentes modelos e tamanhos, operados sob diferentes
condigdes, bem como sdo encontradas na literatura muitas correlacdes para a previsao de seus
valores [34,35,80,90,95,104,136,188].

Um destes estudos foi realizado por Hikita et al. [210] em reator tipo CB operado com
liquidos newtonianos de baixa viscosidade. Observou-se o aumento do k.a com o acréscimo de
Ucr e da densidade do liquido. Para fluidos newtonianos de maior viscosidade, esta propriedade
fisica afeta o kia de forma intensa, conforme o estudo de Cerri et al. [131] em reatores ACC de
diferentes escalas, onde o aumento de p. promoveu o decréscimo do kia. O mesmo foi
observado com relacéo a reducdo de Ugr e da escala do reator. Resultados semelhantes com
relagio a viscosidade do liquido foram obtidos por Merchuk & Ben-Zvi [211] e Alvarez et al.

[212] para fluidos newtonianos, assim como para fluidos ndo-newtonianos [88,132,213-215].
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Com relacéo & adi¢do de sdlidos no meio, Mena et al. [216], em reator coluna de bolhas,
observaram o decréscimo do valor de k,a com o aumento da concentragdao de sélidos, sendo
este efeito mais pronunciado com a redugéo do tamanho das particulas. Corroborando com estas
observacOes, Esperanca et al. [105], em reatores CB, ACC e ASC utilizando bagago de cana-
de-agUcar, observaram o decréscimo do kia com o aumento da concentracdo de solidos,
entretanto, ndo observando efeito do tamanho da particula sobre o kia. De forma similar,
Muthukumar & Velan [217] observaram, em reator ACC, o aumento do k.a com o acréscimo
de Ucr € com o decréscimo da concentracdo de solidos no liquido. Além disso, os autores
observaram que a adigdo de CMC e élcool isoamilico reduzem o kia, enquanto que a adi¢éo de
acido benzoico e propanol & 4gua aumentam o kia devido & reducdo do tamanho da bolha,
fendmeno também observado por Moraveji et al. [136] apds adicdo de diferentes alcoois a agua.
Resultados divergentes com relagéo a adicéo de sélidos foram observados por Guo et al. [218]
em reator ACE e por Wei et al. [88] em reator ACC, onde a adi¢do de s6lidos aumentou o ka,
sendo este efeito mais pronunciado com o aumento do tamanho da particula.

Zhao et al. [219] determinaram 0 kia para diferentes fluidos newtonianos e néo-
newtonianos operados em reatores CB e ACC, utilizando diferentes aspersores e alturas de
liquido na coluna (h.). Conforme as observacdes realizadas pelos autores, para h.<0,8 mo k.a
decresceu com o aumento de h, devido & queda da area interfacial especifica ocasionada pela
maior coalescéncia das bolhas. J& para reatores mais altos (h.>0,8 m), os valores de kia s&o
independentes da altura do liquido devido a mudanca do escoamento para slug flow (presenca
de bolhas de Taylor). Ademais, observou-se que para liquidos newtonianos viscosos (até 1,26
Pa.s), os valores de ka para reator ACC com injecé&o no cilindro interno foram inferiores aos
obtidos para reator CB sob as mesmas condi¢des de Ugr. De acordo com 0s autores, este
comportamento é devido & existéncia de circulagdo do liquido em reatores ACC, fato que reduz
a retencdo gasosa e por consequéncia, 0 ki a. Resultados semelhantes com relagdo a altura de
liquido no reator foram obtidos por Galindez-Mayer et al. [80] e Kawalec-Pietrenko &
Holowacz [220] em reatores ASC e ACC, respectivamente, onde o kia decresceu com o
aumento de h.

Outras variaveis como a pressdo e a geometria do reator foram avaliadas por diferentes
autores. A influéncia da presséo interna do reator sobre o k.a e retengéo gasosa foi avaliada em
reator coluna de bolhas por Wilkinson et al. [191], sendo observado o aumento de ambos 0s
pardmetros com o aumento da pressao interna e da vazao especifica de ar no reator. Choi & Lee

[123] observaram um comportamento decrescente do k.a com o aumento de Ap.Ar™, enquanto
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que Koide et al. [221] ndo observaram influéncia da altura da base, altura do draft e do nimero
de orificios do aspersor sobre o0 k.a.

Conforme descrito anteriormente, devido & importancia dos reatores pneumaticos para
a inddstria moderna, houve uma extensa investigacdo acerca dos fendmenos de transferéncia
de massa em tais equipamentos, ndo somente no intuito de descrever o comportamento de
pardmetros frente & diferentes condigBes operacionais e geometrias de equipamentos, mas
visando principalmente a obtencdo de correlacBes empiricas que permitam a previsdo de
pardmetros relacionados a transferéncia de oxigénio, como o kia. Tais correlaces sdo de
grande importancia para ampliacdo da utilizacdo industrial destes biorreatores, devido a
complexidade dos fendmenos de transferéncia de massa e, portanto, sdo necessérias para o
projeto, operacao e variagdo de escala destes equipamentos.

Para previsdo do kia, a Equacéo 2.124 foi proposta na literatura por analogia a &g.
Estudos como Choi et al. [63] e Gourich et al. [127] determinaram o valor de 3 para 4gua em
reator ASC como sendo de 0,78 e 1,28, respectivamente, valores semelhantes aos encontrados
para gg. No entanto, de acordo com o proposto por Alvarez et al. [212] (Equacgdo 2.125) e
Gomez-Diaz et al. [214] (Equagéo 2.126) para reator CB, Popovi¢ & Robinson [213] (Equagéo
2.127) para reatores CB e ACE, Al-Masry & Dukkan [132] para reator ACE (Equagdes 2.128
e 2.129 para CMC e GX, respectivamente) e, Cerri & Badino [215] (Equacdo 2.130) para ACC,
a influéncia das propriedades fisicas ndo pode ser desprezada, uma vez que sua influéncia é de
igual magnitude em relagdo a vazdo especifica de ar, aqui representada pela velocidade
superficial do gas na regido de subida (Ucr). Além disso, observa-se que para fluidos
newtonianos, independentemente do tipo de biorreator, o coeficiente relacionado a influéncia

de pL sobre o kia é proxima de 0,7.

kLa =a- UGRﬁ (2124)
kLa = 1,924 ' 10_7 ' UGRO’67O ' le'SOO ' IJ_L_O'750 ' O-LO’750 (2125)
kpa=085-Ugp"? - pgp O (2.126)
A -0,85
k,a=05-10"2- UGRo,sz . [1 + (A_D>] _DLo,s . p, 103 _#ap—0,89 - g, 7075 (2.127)
R
kpa=23-1072 - Ugp®®""7 - gy, 06966 (2.128)
kpa=32-1073 Ugg®"?"" - gy~ 05282 (2.129)
U -0,720
k,a=20-10"5-U.,%" - (p—) (2.130)
L
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Ademais, correlagfes adimensionais para predicdo k.a podem ser obtidas através do
niamero adimensional de Sherwood modificado e igualmente encontram-se disponiveis na
literatura. Os principais grupos adimensionais utilizados s&o idénticos & g, ou seja, nimero de
Bond, nimero de Galilei e nimero de Schmidt. Algumas destas correlagdes também introduzem
0 nimero de Reynolds na andlise, o qual é menos interessante que o nimero de Froude uma
vez que, geralmente, utiliza dados como o didmetro de bolhas ou a velocidade de circulagdo do
liquido, varidveis que necessitam medi¢do durante o processo. Em geral, é preferivel a
utilizagdo de nimeros adimensionais que se relacionam com propriedades fisicas dos fluidos e
varigveis do processo de operagdo, que podem ser obtidas com menos dificuldades.

Analisando as correlagBes disponiveis na literatura, observa-se que o kia (pardmetro
caracteristico do nimero de Sherwood modificado) em reatores CB ¢é influenciado de forma
mais intensa por forcas superficiais [122,134,135,222] que em reatores airlift [131,215]. Além
disso, o kLa para todos os reatores pneumaticos é fortemente influenciado pela difusividade do
oxigénio no liquido (através do numero de Schmidt). Estas observacdes séo evidenciadas nas
Equagdes 2.131 [135], 2.132 [134], 2.133 [122], 2.136 [222] e 2.138 [223] para reator CB e nas
Equagbes 2.134 [131] e 2.137 [215] para ACC. Ainda, observa-se que independente do niimero
adimensional relacionado a velocidade do liquido ou do gas (Re ou Fr) sua influéncia sobre
Sherwood modificado é alta e, em geral, com expoente superior a 0,6, em qualquer modelo de
biorreator ou fluido utilizado (vide Equagdes 2.131 a 2.135 para fluidos newtonianos, Equacdes
2.139 [214], 2.140 [104] e 2.141 [134] para fluidos ndo-newtonianos e, Equagdes 2.136 a 2.138
para ambos). Nas correlag6es, o subscrito dos nimeros adimensionais refere-se ao comprimento
caracteristico utilizado no respectivo adimensional sendo “R” para didmetro hidraulico do riser,

“c” para didmetro da coluna e “b” para diametro da bolha.

Sh, =0,6-5c%5-Bo,"%% - Ga, "% - g, (2.131)
—-1,2125
Shg = 0,142 - Reg"%75 - S¢05 - B %6 - Fr, 0075 . (1 + i) (2.132)
Sh, = 0,15 - Re, %% - 5¢°5 - Bo,, *¢°° (2.133)
Shg =4,1-107* - Fry"%'° - §¢0810 . B, 0197 . G000 . g 0554 (2.134)
Sh, = 0,76 - Re,**' - 5¢°7 - Bo,,%* (2.135)
Sh,=7,2-107% Fr, - S¢*5° - Bo.°"% - Ga,*3° (2.136)
Shg = 4,6+ 1075 Frg"%*% - 5c077% . B0 *2% . G "7 - ¢ 02 (2.137)
Sh, =21-1072 Fr,%%* . §¢050 . Bp %21 . G 060 (2.138)

Sh, =6,7-Re %® - Sc05 (2.139)
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1,7-105 hs\™*" (Dr\** (hr\*7°
p = L7100 e oo 06y, 1,51.<_B> <_T> <_T) 2.140
c DC e a. (0] DR DC DR ( )
_31n+66
2n+5 INn-6 40n+40
Shg = 0,142 - 093 - Reganta - S5 - Bop"® - Fry20m%20 - (1 +i—”) " (2.141)
R

2.5.2.2 Area interfacial especifica de transferéncia de massa (a)

Conforme mencionado anteriormente, a efetividade da transferéncia de massa em
biorreatores é geralmente avaliada em termos do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (k.a), entretanto sua determinacdo pode n&o ser suficiente para o pleno entendimento
dos mecanismos de transferéncia de massa. Visto que muitos fendmenos influenciam o ka,
analisar seus efeitos sinergicamente pode ndo ser uma tarefa facil. Desta forma, a separagdo dos
termos que compdem o kia, o coeficiente convectivo de transferéncia de massa na fase liquida
(kL) e a é&rea interfacial especifica para transferéncia de massa (a) é a abordagem geralmente
utilizada para a compreenséo geral da forma que uma determinada variavel do processo (vazéo
de gés, tipo de fluido de trabalho, presenca de solidos, entre outros) interfere nos mecanismos
de transferéncia de massa, além de identificar o termo que controla o processo (kL ou a)
[149,224,225].

A érea interfacial de transferéncia de massa é comumente descrita pelas Equacdes 2.142
e 2.143, as quais segundo Chisti [36] sdo baseadas na definicdo da retencdo gasosa (Equacéo
2.4), desmembrando os termos de volume de gés e de liquido como fun¢des do nimero de
bolhas, volume de cada bolha e sua area. Tais definicbes partem do pressuposto que as bolhas
apresentam formato esférico, tendo em vista que por analise de imagens somente duas
dimensoes reais da bolha sdo obtidas. A diferenca entre estas abordagens esta relacionada ao
volume que ser& considerado como global, uma vez que se tratam de areas ‘especificas’ de
transferéncia de massa. Desta forma, utilizando-se a area interfacial por unidade de volume de
liquido isento de gés tem-se “a.” ou utilizando a &rea interfacial por unidade de volume da
dispersdo origina-se “aq”. Tais definigdes sdo importantes uma vez que, em alguns casos, Sao
utilizadas para definir o k,a em relacdo ao volume de liquido (kia.) ou o kia em relagéo ao
volume da disperséo (kLaq).
a, = 6-¢g

Dy
_ 64
Dy (1-¢)

(2.142)

a, (2.143)
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Poucos estudos avaliam este pardmetro em reatores pneumaticos. Baz-Rodriguez et al.
[224] estudaram o efeito da adicdo de eletrdlitos sobre a &rea interfacial de transferéncia de
massa (aL), coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.) e velocidade de deslizamento
(Us) em reator coluna de bolhas. Os autores observaram que o aumento da velocidade do gas,
assim como a concentracéo de eletrélitos promove o aumento de a. e o decréscimo do ki e Us.
Resultados semelhantes foram obtidos por Deng et al. [106], os quais observaram o aumento
da area interfacial (ag) com Ugr € com a concentragdo de n-butanol na 4gua em reator tipo ACC.

Utilizando solucdes de CMC em reator ACE, Wu et al. [189] observaram uma relagéo
direta de “a” com Ugr, sendo observado o oposto em relacdo & pap. O decréscimo de “a” com
0 aumento de pap prevaleceu em todas as viscosidades testadas (1 a 51 cP), mesmo na faixa de
1,0<pap (cP)<3,7 onde os valores para o didmetro de bolha foram menores em relagdo as demais
viscosidades testadas.

Yoshimoto et al. [194] avaliaram diferentes pardmetros relacionados a transferéncia de
massa utilizando solu¢des de CMC e sulfito de sddio em trés modelos de reatores pneumaticos
(CB, ACE e ACC). Com relacdo a éarea interfacial especifica (ad), 0s autores observaram o
acréscimo desta variavel com o aumento de Ugr, 0 decréscimo com o aumento da concentragao
de CMC e sem efeito da altura de liquido na regido de separagdo. Comparando-se 0s modelos
de biorreatores, ag foi superior nos reatores CB e ACC, sendo o reator ACC aquele que
promoveu 0s maiores valores de retengdo gasosa e &rea interfacial. Por fim, correlagdes para
previsdo da érea interfacial em relacdo ao volume da disperséo gés-liquido foram obtidas para
reatores ACE (Equagdo 2.144) e, ACC e CB (Equacdo 2.145).
ag =320 pg, "8 - g4 (2.144)
ag =323 pg, "3 - gy (2.145)

Ainda, Akita & Yoshida [193] obtiveram valores de aq para fluidos newtonianos de 0,58
a 21,14 cP em reator coluna de bolhas de se¢do quadrada utilizando diferentes aspersores. Neste
estudo, 0s autores propuseram a Equagdo 2.146 para previsdo de aqs por analise dimensional.

ag D, =033-Bo.”® Ga " - g,113 (2.146)

2.5.2.3 Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ki)

A previséo do coeficiente convectivo de transferéncia de massa na fase liquida (ki) pode
ser realizada por correlagdes empiricas ou com base em analise tedrica. Com relagdo as teorias

de transferéncia de massa em fendmenos de interface gas-liquido, as principais abordagens
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propostas séo a teoria do filme de Noyes-Whitney-Nernst, a teoria de penetragdo sugerida por
Higbie e a teoria da renovacéo de superficie descrita pela equacdo de Danckwerts [226].

A teoria do filme afirma que a difusdo é um processo em estado estacionario no qual a
Unica resisténcia a transferéncia de massa estd em duas peliculas estagnadas adjacentes a
interface. Na teoria de penetragdo, a difusdo é um processo transiente onde pequenos turbilhdes
de liquido aproximam e afastam-se constantemente da interface da gas-liquido. Neste
movimento aleatdrio, aglomerados de moléculas chegam a interface e permanecem por um
determinado periodo. Algumas moléculas penetram na interface e outras retornam a fase de
origem. Por fim, a teoria de renovag&o de superficie € uma complementacéo da teoria de Higbie,
com a distingdo de que as moléculas que chegam na interface permanecem por periodos
distintos de tempo, 0 que torna esta teoria a mais correta, entretanto, com grande dificuldade de
utilizagdo pratica [171,227-229].

Segundo Ferreira et al. [230] e Heijnen & Van’t Riet [111], grande parte da transferéncia
de massa entre um gés e um liquido se deve a mobilidade da superficie da bolha de gas. Bolhas
menores, em geral com Dp<2mm [111,184] apresentam superficie rigida, o que conduz a
menores valores k., sendo k. descrito conforme a Equagdo de Froessling (Equagdo 2.147)
[230].

2
k, = 0,61DL—/31 (2.147)
te /2. 17 /6

Consequentemente, bolhas com didmetro superior a 2 mm apresentam superficie moével
e, em virtude da facilidade de utilizagdo e proximidade de casos reais, a teoria de penetracéo de
Higbie é amplamente aceita neste caso, sendo os valores de ki superiores em comparagdo a

bolhas rigidas, o qual pode ser determinado pela Equagéo 2.148.

2 |p,
VT | te

Nas Equagdes 2.147 e 2.148, te € 0 tempo de exposicdo ou de contato entre um elemento

ki, (2.148)

de volume de liquido e uma bolha de gés. Segundo Treybal [228], este é 0 tempo necessario
para que uma bolha percorra uma distancia igual ao seu didmetro, enquanto o elemento de
liquido desliza sobre sua superficie. Desta forma, matematicamente te é expresso conforme
Equacdo 2.149, onde Dy, € 0 didmetro médio da bolha e Us é a velocidade de deslizamento.

Dy

t
e U,

(2.149)
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De acordo com Taweel et al. [225] o coeficiente convectivo de transferéncia de massa
no filme liquido (ki) ndo é apenas afetado pelas condigBes hidrodindmicas na interface gas-
liquido, tais como o nivel de turbuléncia (conforme teoria de Kolmogorov, se¢do 2.5.1.4) e a
mobilidade da superficie da bolha, mas principalmente pela geometria do reator e condicdes
operacionais do processo. Por este motivo, a determinagdo de ki para diferentes sistemas é de
grande importancia.

Deng et al. [106] observaram o decréscimo de k. com o aumento de Ugr € da
concentragdo de n-butanol na 4gua em reator tipo ACC. Com relagéo a Ugr, Gharib et al. [231]
obtiveram resultado semelhante, onde 0 aumento de Ucr promoveu a reducdo do k. para
diferentes solugdes aquosas de &lcoois em reator ACE. Entretanto, um resultado contrario foi
obtido quanto & influéncia da concentragdo do alcool, sendo que 0 aumento desta variavel, assim
como da quantidade de carbonos na estrutura do alcool resultaram no aumento de k. Por fim,
0s autores observaram uma relagdo inversa entre a area interfacial para transferéncia de massa
e 0 kL nas condicdes testadas.

Yoshimoto et al. [194], utilizando solugdes de CMC e Na2SOs, observaram um leve
aumento de kL com o acréscimo de Ugr, sendo obtido o oposto com relagéo a viscosidade
aparente do liquido. Neste estudo, os autores realizaram testes para reatores ACE (Equagao
2.150) e CB e ACC (Equagdo 2.151), sendo o primeiro modelo, aquele que promoveu 0s
maiores valores de ki.
ky, =2,07-107% g, =018 - .02 (2.150)
k, =1,04-107% g, %20 - g, 01 (2.151)

Para fluidos newtonianos (0,58<u_ (cP)<21,14) operados em reator CB de segdo
quadrada, Akita & Yoshida [193] propuseram a Equacéo 2.152 para previséo de ki, sendo este
proporcional & raiz quadrada do didmetro de bolha e da difusividade do oxigénio no liquido,
apresentando relagdo direta com a densidade do liquido e inversa & tensdo superficial. Tais
resultados foram ainda combinados por analise dimensional, conforme a Equacédo 2.154, sendo
que Sh’ refere-se a0 nuimero de Sherwood utilizando-se o coeficiente convectivo de
transferéncia de massa k. (Equacéo 2.153) ao invés do kia, conforme descrito anteriormente
(Equagdo 2.27).

k,=05- 90,625 _DLO,SOO _pL0,375 'UL_O'375 _DbO,SOO (2.152)
k;-D

Sh, = LD b (2.153)
L

Sh) =05- Sc05 . BObO’375 ) Gab0'25 (2.154)
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Em reator airlift ASC, Moraveji et al. [137] e Mohsenzadeh et al. [136] estudaram a
transferéncia de massa por meio de ki para fluidos newtonianos de baixa viscosidade, os quais
obtiveram as Equagdes 2.155 e 2.156, respectivamente. Tais resultados corroboram com os
estudos descritos anteriormente, onde ki apresenta relacéo direta com o didmetro da bolha (Rey
e Bop), a densidade do liquido (Rep) e a difusividade do oxigénio (Sc) e, inversa a viscosidade
do liquido (Rep) e a tensdo superficial (Bop).

Sh}, = 0,025 - Re,*®7 - 5¢°71 - Bo,*3! (2.155)
Shj, = 0,15- Re,*®* - 5¢°5 - Bo,,%* (2.156)

A influéncia do coeficiente de arrasto por meio da velocidade de deslizamento sobre 0
k. foi evidenciada por Baz-Rodriguez et al. [224], os quais observaram que 0s valores
experimentais de k. sob baixas vazdes de ar comportam-se como aqueles obtidos para bolhas
isoladas, enquanto que para maiores vazoes, k. apresenta valores considerando um enxame de
bolhas. Isso ocorre devido & vazdo especifica de ar aumentar a retencdo gasosa, o que implica
em uma maior proximidade entre bolhas e, portanto, os enxames de bolhas sobem mais
lentamente que bolhas isoladas em virtude da interacdo advectiva de vérias bolhas, promovendo
a reducdo de Us e, consequentemente, de k.

Este comportamento foi descrito matematicamente por Hughmark [232] utilizando
fluidos newtonianos (0,9<u. (cP)<152) em reator coluna de bolhas, conforme Equagéo 2.157.
Os valores obtidos para a constante C4 foram 0,061 e 0,0187 para bolha isolada e enxame de
bolhas, respectivamente. Uma vez que o valor de Cs foi menor para enxame de bolhas, a

Equacéo 2.189 prevé um menor valor de ki nesta situacao.

0,07271:610

91/3 Dy~

Sh, =2+¢C,- Reb0,484 . §c0339. < 7 > (2.157)
L

2.5.3 Taxa de cisalhamento média (y;,,)

A determinacdo da taxa de cisalhamento media (y,) em biorreatores é um passo
importante para estimar a magnitude dos danos celulares em biossistemas sensiveis ao
cisalnamento, bem como para correlacionar os parametros de transferéncia de massa e
hidrodindmicos, o que a torna um pardmetro indispensével para concepcdo de biorreatores.
Ademais, a estimativa da viscosidade efetiva ou aparente (uap) de fluidos ndo-newtonianos ¢

dependente da taxa de cisalhamento (conforme visto na secdo 2.4) e devido & importancia da
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obtencéo de pap destes fluidos para andlises adimensionais, por exemplo, a determinacéo de
uma taxa de cisalhamento adequada é requerida.

Em um dado biorreator, a taxa de cisalhamento é funcéo da posicéo, entretanto, devido
a complexidade da medi¢cdo da taxa de cisalhamento local, considera-se que uma taxa de
cisalhamento média existe, sendo proporcional a velocidade superficial do gas. A falha mais
grave da anélise do comportamento de fluidos ndo-newtonianos em reatores pneumaticos é a
falta de um método confidvel para determinar a taxa de cisalhamento e, por consequéncia, a
viscosidade do fluido n&do-newtoniano visando adequar as condi¢cbes de operagdo para
maximizar a transferéncia de oxigénio sem prejuizos a integridade celular [233].

Existem diferentes métodos na literatura para estimativa de y,,, para sistemas operando
com fluidos n&o-newtonianos. Originalmente, Metzner & Otto [234] sugeriram uma analogia
entre fluidos newtonianos e ndo-newtonianos onde, dois reatores convencionais do tipo tanque
agitado operados um com fluido newtoniano e o outro com fluido ndo-newtoniano, ambos sob
as mesmas condicdes de operacéo (temperatura, velocidade superficial de gés, velocidade do
rotor, entre outros) e de modo que o escoamento fosse laminar, os fluidos teriam a mesma
viscosidade caso a poténcia medida do impulsor fosse a mesma.

Outros estudos sugerem a utilizacdo de pardmetros caracteristicos de fendmenos
relacionados ao cisalhamento. Nishikawa et al. [235] utilizaram o coeficiente de transferéncia
de calor como parametro caracteristico, onde reatores coluna de bolhas operados com fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos sob as mesmas condigBes e que possuissem na mesma
velocidade superficial de géas, o mesmo coeficiente de transferéncia de calor, implicaria que os
fluidos apresentassem igual viscosidade. Neste estudo os autores sugeriram, portanto, que a
taxa de cisalhamento € exclusivamente dependente da velocidade superficial do gas (Ugr),
conforme Equagéo 2.158, a qual é vélida para Ucr de 0,04<Ucr (M.s1)<0,10, sendo o valor da
constante Cs calculado como sendo de 5000 m™. Outros valores para Cs encontram-se
disponiveis na literatura como sendo de 2800 m™ [223] e 1500 m™ [236].

Ym = Cs - Ugg (2.158)

A correlagdo proposta por Nishikawa tem sido amplamente utilizada para explicar
fendmenos de transferéncia de massa. Cabe ressaltar que em reatores coluna de bolhas ou airlift,
a transferéncia de calor é controlada pela camada limite sobre a parede do reator encamisado
ou serpentina, entretanto, a transferéncia de massa entre bolha e liquido depende principalmente
da resisténcia da pelicula de liquido em torno da bolha, tornando a Equacgéo 2.158 inadequada

para estudos de transferéncia de massa [237].
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Utilizando como parametro caracteristico a velocidade superficial do liquido na regido
de descida (ULp) devido a sua relagdo com o cisalhamento, Shi et al. [238] propuseram uma
correlacdo para taxa de cisalhamento em funcdo da velocidade superficial do gés, conforme
Equacéo 2.159. Neste estudo, um reator airlift de circulacdo externa (ACE) de 40 L e solucdes
de glicerol (fluido newtoniano), carboxi-metil celulose (CMC) e goma-xantana (GX) (fluidos
ndo-newtonianos) foram utilizados para obtengdo e ajuste dos dados.

Vin = 3,26 — 351 - Uy + 14800 - Ugg? (2.159)

Semelhante ao estudo realizado por Shi et al. [238], Al-Masry & Chetty [233] sugeriram
correlacdes para obtencgdo de y,, utilizando ULp como pardmetro caracteristico, em reator ACE
de 700 L. De acordo com Shi et al. [238] a taxa de cisalhamento é independente das
propriedades reoldgicas do fluido. Entretanto, Al-Masry e Chetty [233] concluiram que uma
Unica correlagdo para ambos os fluidos ndo explica adequadamente os dados. Desta forma, a
taxa de cisalhamento para GX e CMC foi ajustada separadamente, como uma funcdo de Ucgr,
conforme Equagdo 2.160 (GX) e Equagéo 2.161 (CMC).

Vin = 0,4996 + 128,76 Ugg + 14795 - Ugp* (2.160)
Vin = 22,54 + 358,32 U, + 27625 - Up* (2.161)

Recentemente, Cerri et al. [239] propuseram a utilizacdo do parametro de transferéncia
de massa, kia, como pardmetro caracteristico para obtencéo da taxa de cisalhnamento. Neste
estudo realizado em reatores airlift de cilindros concéntricos nas escalas de 2, 5 e 10 L,
correlacdes para previsdo do kia de fluidos newtonianos (4gua e solucdes de glicerol) foram
obtidas e utilizadas em conjunto com dados de kia de fluidos ndo-newtonianos (solucbes de
goma-xantana), assumindo-se que fluidos com mesmo valor de kia possuem a mesma
viscosidade aparente. Para o céalculo da taxa de cisalhamento em funcéo dos coeficientes a, e
d obtidos para fluidos newtonianos e ki a dos fluidos ndo-newtonianos, utilizou-se a Equagao
2.162. Posteriormente os valores obtidos foram ajustados em fungdo das propriedades
reoldgicas dos fluidos (K e n) e da velocidade superficial do gés, conforme Equacéo 2.163 (para
Usr<0,05 m.s) e Equacdo 2.164 (para Usr>0,05 m.s™).

1 1
1\ /n-1 kia \ /6 (n-1)
Vin = (—) : (—L B) (2.162)
K a: UGR
Vo = (1,641E“3 Ugp 0386 K—0,213)1/n—1 (2.163)

Vo = (4’4955—2 UYH .K—o,zss)l/n—l (2.164)
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A dependéncia da taxa de cisalhamento com a geometria do biorreator foi avaliada por
Al-Masry [240], para um reator ACE de 700 L, com modificaces da razdo entre a &rea da
regido de subida (riser) e de descida (downcomer) do biorreator (0,11<Ap/Ar<1,0) ¢ altura de
nivel de liquido (1,4<hq<6,0). Apds operar o biorreator para as diferentes razfes entre areas e
alturas, fluidos newtonianos (solucgdes de glicerol) e ndo-newtonianos (solugbes de GX e
CMC), os autores propuseram a Equacdo 2.165 para o célculo da taxa de cisalhamento de
fluidos ndo-newtonianos.

Vi = 3,36 - (1 — Ugg) 3256 - (1 + %)0'89 b0 (2.165)
R-

Outros estudos que relacionam a taxa de cisalnamento com a velocidade superficial de
gas foram realizados. Em sua maioria, utilizam-se os reatores do tipo coluna de bolhas e airlift
de circulagéo interna e externa e fluidos newtonianos e ndo-newtonianos e, em todos 0S casos,

observou-se uma relacéo direta entre estas varidveis [89,233,241,242].

2.5.3.1 Cisalhamento em bioprocessos

Como mencionado anteriormente, os diferentes gradientes de velocidade gerados pela
turbuléncia do caldo de cultivo durante o processo podem afetar de forma intensa as células por
meio do cisalhamento. De maneira geral, gradientes de velocidade promovem a fragmentagéo

destes organismos, conforme ilustrado na Figura 2.13.

Figura 2.13 - llustracdo exemplificando como gradientes de velocidade podem fragmentar micro-organismos
filamentosos.

Microrganismo filamentoso Microrganismo filamentoso
antes do cisalhamento. ] apos cisalhamento.

Fonte: Arquivo pessoal do autor.

Em cultivos suspensos, a morfologia de organismos filamentosos é geralmente
classificada em dois grupos: 1) Micélios dispersos: classe subdividida em micélios livremente

dispersos (hifas isoladas e hifas ramificadas) ou micélios emaranhados (clumps); 2)
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aglomerados densos denominados pellets, os quais podem apresentar formato esférico ou

elipsoidal [243], como pode ser visualizado na Figura 2.14.

Figura 2.14 — Unidades morfoldgicas geralmente encontradas em cultivos de micro-organismos filamentosos. a)
Formas dispersas: (1) clump, (2) hifas ramificadas, (3) hifas isoladas; b) Pellet.

Fonte: Arquivo pessoal do autor. Imagens de Streptomyces clavuligerus.

De acordo com Thomas [244], ao utilizarmos analise de imagens para descricdo da
morfologia de bactérias e fungos filamentosos, alguns parametros podem ser utilizados para
caracterizar cada unidade morfoldgica, conforme a Tabela 2.2.

Tabela 2.2 — Parametros caracteristicos das principais unidades morfoldgicas de fungos e bactérias filamentosas.

Unidade morfol6gica Parametro

Hifas Area micelial (Am)
Comprimento da hifa principal (Ln)
Comprimento da ramificacdo (Lm)
Largura da hifa (en)
Comprimento total de hifa (Lnt), soma do comprimento de todas as
hifas do micélio
Frequéncia (namero) de ramificacdes (Nn)
NUmero de pontas (Np)
NGmero de crescimento da hifa (Lrr.Np2)

Clumps Perimetro convexo (Pc), perimetro ap6s preenchimento de todas as-

concavidades externas ao objeto
Area micelial (Am)

Area convexa ou area dentro do perimetro convexo (Acv)
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Compacidade ou area da hifa em um clump dividida pela éarea
convexa (Cci)
Irregularidade do perimetro (lcr) ou esfericidade

Pellets Perimetro convexo (Pev)
Area micelial (Am)
Razdo entre areas (Ac.Am™?)

Fonte: Adaptado de Thomas [244].

Para classificacdo das unidades morfoldgicas, Pamboukian & Facciotti [245]
estabeleceram alguns padrdes para a bactéria Streptomyces olindensis, conforme mostrado na
Tabela 2.3. Outros padrdes foram estabelecidos por Park [246] para diferenciagdo entre clumps
e hifas de Streptomyces fradie sendo que, para Am.Ac 220,014 e A>420 mm trata-se de um

clump, enquanto que para Am.Ac2>0,014 e Ac<420 mm tem-se uma hifa.

Tabela 2.3 — Padrdes de unidades morfoldgicas estabelecidos para Streptomyces olindensis.

Unidade morfoldgica Padréo

Hifas isoladas 40 pm<perimetro<600 pm
NUmero de pontas=2
Hifas ramificadas 40 pm<perimetro<600 pm
NUmero de pontas>2
Clumps 600 pm<perimetro<12.000 um
100 pm<perimetro convexo<950 um

Pellets 950 um<perimetro convexo<7.200 um

Fonte: Adaptado de Pamboukian & Facciotti [245].

Alteragcdes na morfologia de organismos em virtude da agitagdo do meio,
principalmente bactérias e fungos filamentosos, sdo frequentemente descritos na literatura.
Wecker & Onken [6] avaliaram a influéncia da taxa de cisalhamento na producéo de pullulan,
um biopolimero produzido pelo fungo Aureobasidium pullulans em duas escalas de reatores
convencionais tipo tanque agitado (RTA) (6 e 50 L) e um reator coluna de bolhas (CB) (4,5 L).
Por meio de correlagOes disponiveis na literatura, os autores obtiveram a taxa de cisalhamento
nas condigBes testadas em cada sistema, sendo y,,, igual a 30, 100 e 55 s, para RTA de 6 L,
RTA de 50 L e CB, respectivamente. Apos 20 h de cultivo, observou-se uma queda na
velocidade de produgdo do biocomposto em 4 vezes para a condi¢cdo de maior cisalhamento
(RTA de 50 L), ndo sendo observadas alteragdes nos sistemas com baixo cisalhamento. Em

todos os sistemas néo foi observada alteragdo na producéo de biomassa, entretanto, os autores
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relacionaram a maior producéo de pullulan sob baixo cisalhamento & morfologia das células.
Segundo eles, estudos anteriores mencionam que uma alta producgéo de pullulan é originada
quando as células crescem na forma de leveduras, sendo observado um nimero nitidamente
mais elevado deste tipo de células nos cultivos sob baixo cisalhamento.

A producdo de poligalacturonase por um fungo do género Aspergillus sp. foi estudada
por Heydarian et al. [7] em reatores RTA (13 L) e SCA (6,5 L). Observou-se maior produgao
da enzima em reator airlift, resultado atribuido ao maior comprimento médio de hifa obtido
neste biorreator. A producgdo do biocomposto no reator RTA decresceu com o0 aumento da
velocidade de agitacdo do meio (300 a 750 rpm), sendo inferior & obtencéo de poligalacturonase
até mesmo em comparacdo & utilizacdo de mesa de agitacdo (shaker), indicando que tal
resultado ndo é devido, por exemplo, & baixa oxigenacdo do meio, mas sim ao alto cisalhamento
imposto pelo sistema.

No estudo de Braga et al. [8] a producdo de y-decalactona a partir do éleo de ricino
(mamona) por Yarrowia lipolytica foi estudada em reatores RTA e ACC de 35e 45 L,
respectivamente. A concentragdo maxima de y-decalactona (3 g.L™) foi relacionada ao menor
valor de kia obtido nas condi¢des testadas (reator ACC com vazdo volumétrica de ar de
6 L.min), em virtude de possiveis oxidagGes deste biocomposto sob altas concentragdes de
oxigénio. Entretanto, comparando-se sistemas que utilizaram ambos 0os modelos de reatores e
que apresentaram valores de kia semelhantes, a concentracdo de y-decalactona é duas vezes
superior em reator airlift, demonstrando uma certa sensibilidade ao cisalnamento. De fato, ao
analisar a morfologia das células de Y. lipolytica, foram observadas células mais compactas e
regulares em reatores airlift, frente a células mais irregulares em reatores RTA. Segundo 0s
autores, tais modificagdes na morfologia celular sdo devido ao estresse causado pela agitacéo
mecanica, resultando em uma menor eficiéncia do processo.

Wongwicharn et al. [9] avaliaram a influéncia da velocidade de agitagcdo sobre a
producéo de enzimas (lisozima), crescimento e morfologia de Aspergillus niger em reator RTA.
Para todas as condigdes de rotacdo do impelidor testadas, houve o decréscimo do comprimento
de hifas e de suas ramificagdes gerando organismos menores, 0 que sugere que as intensidades
de agitacdo promovidas pelo sistema cisalharam o micro-organismo. Até a velocidade de
500 rpm houve o crescimento da produgdo da enzima de interesse, com queda dréstica para
velocidades superiores. Quanto a producéo de biomassa, a mesma aumentou até 500 rpm,

mantendo-se constante em valores superiores.
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Li et al. [247] avaliaram alterac6es morfoldgicas de Aspergillus oryzae em reator RTA
de 80 m® sob diferentes condicBes de agitagdo. Foram observados dois mecanismos de
fragmentacdo, onde hifas localizadas na periferia de clumps séo cortadas, resultando em
pedagcos menores de micélios livremente dispersos e, a0 mesmo tempo, hifas dispersas séo
fragmentadas. A fragmentacdo das unidades morfoldgicas foi avaliada em termos da &rea
projetada do objeto, sendo observado no inicio do cultivo, unidades inseridas em uma ampla
faixa de tamanhos, com é&reas variando de 100 a 17.000 um?. Ja no término do processo,
somente unidades de tamanho reduzido foram obtidas, com &reas de 150 a 1.300 pm?,
comprovando a fragmentacgdo das unidades ao longo do cultivo. Outra observagao interessante
dos autores com relacdo a fragmentacdo em funcéo do tempo de cultivo € que, até 50% do
tempo total de cultivo houve o decréscimo constante do tamanho das unidades morfoldgicas,
as quais permaneceram constantes ap0s este ponto. Segundo 0s autores, este comportamento é
pertinente com a teoria de turbuléncia isotrdpica, onde existe um comprimento de equilibrio ou
tamanho minimo de vdrtice (turbilh@o) que gera a fragmentacéo das hifas. Portanto, unidades
morfol6gicas maiores que este comprimento minimo de vortice serdo suscetiveis a quebra,
enquanto que unidades menores ndo serdo mais afetadas.

Resultados semelhantes foram obtidos por Amanullah et al. [10] utilizando A. oryzae
para producdo de proteinas em RTA de 5 L. A &rea projetada média de clumps e outras unidades
dispersas reduziu 3 vezes quando a rotagdo do impelidor aumentou de 550 para 1000 rpm.
AlteracBes de menor intensidade também foram verificadas quanto ao comprimento das hifas
dispersas, as quais reduziram de 530 para 400 um quando o reator foi operado em 550 e
1000 rpm, respectivamente. Com relagdo as proteinas de interesse, ndo foi observada alteracdo
em sua produgdo em virtude das modificagdes na agitagdo do meio.

Li et al. [11] observaram o decréscimo da producéo de cistatina recombinante em RTA
a partir de uma frequéncia de rotagéo de 500 rpm, o0 que, segundo 0s autores, atribui-se ao alto
cisalhamento imposto as células sob esta condicao.

A influéncia da agitacdo do meio sobre o crescimento de Aspergillus clavatus e a
producéo da enzima ribonuclease foi estudada por Manolov [13] em reator RTA de 5 L. O
aumento da velocidade de agitacdo (de 200 a 600 rpm) contribuiu para o rapido crescimento
das células devido a melhor mistura e transferéncia de oxigénio para 0 meio, entretanto,
aproximadamente no quarto dia ocorreu a morte das células nas condi¢des de agitacdo de 400
e 600 rpm. No entanto, condi¢bes de agitagdo brandas (200 e 300 rpm) mantiveram uma

quantidade substancialmente inferior de células no reator, entretanto, constante até o final do
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processo (8 dias). Com relacdo ao biocomposto de interesse (RNase), os autores obtiveram uma
producdo 6tima de 33.000 U.L™* sob agitagdo de 200 rpm. CondicGes de agitacdo superiores
promoveram o decréscimo significativo da producdo da enzima, caindo para 10.000 U.L? e
4.000 U.L* em frequéncias de rotagéo de 300 e 600 rpm, respectivamente.

Makagiansar et al. [14] avaliaram a produg&o de penicilina a partir do fungo Penicillium
chrysogenum em reatores RTA de diferentes escalas. Em todas as escalas testadas houve o
decréscimo da producdo méxima e da velocidade de produgdo de penicilina com o aumento da
frequéncia de rotagdo do impelidor. A velocidade de crescimento de P. chrysogenum também
decresceu com o aumento das condi¢Bes de agitagdo em todas as escalas, resultados atribuidos
ao maior cisalhamento das células sob maiores frequéncias de agitagdo.

Apesar do alto cisalnamento promover a redugdo da eficiéncia na maioria dos
bioprocessos, em determinadas situacdes este é requerido. Tal observagdo foi realizada por
Tamura et al. [248] utilizando reator RTA sob diferentes condi¢Oes de agitagdo e um reator
airlift, para producdo do antibiotico tilosina por Streptomyces fradiae. Neste estudo, até as
primeiras 150 h de cultivo, a producgéo de tilosina foi crescente com o aumento da frequéncia
de rotagdo do impelidor (250 a 900 rpm), sendo a produgdo do reator airlift equivalente ao
reator RTA a 250 rpm (menores concentracdes de tilosina, maximo de 2 g.L™?). Ap6s 150 h, a
producdo obtida a 900 rpm decresceu levemente, entretanto, manteve-se as maiores agitagoes
(550 e 750 rpm) como as mais eficientes do processo (maximo de 6 g.L ™). Segundo os autores,
tal resultado € devido justamente ao maior cisalhamento imposto pelas altas frequéncias de
rotagdo, os quais mantiveram os pellets com uma area média de 2.500 um?, contribuindo para
a producdo do antibidtico, em comparago as areas de 100.000 e 150.000 um?para RTA com
250 rpm e airlift, respectivamente.

Resultados semelhantes foram obtidos por Rosa et al. [249] em reator RTA na producgéo
de &cido clavulanico a partir de Streptomyces clavuligerus. Neste estudo, a maior producéo do
biocomposto foi obtida para a condi¢do de agitagdo mais severa testada (1000 rpm), o que,
segundo os autores, esta relacionado ao alto estresse causado a parede da célula, promovendo

a liberacdo deste antibidtico.
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3 Materiais e Métodos

3.1 Reatores

Os experimentos foram realizados em trés tipos distintos de reatores pneumaticos: um
reator coluna de bolhas (CB) e dois modelos de reator airlift de circulagéo interna, a saber,
cilindros concéntricos (ACC) e split-cylinder (ASC). Ademais, cada reator foi avaliado nas
escalas de 5 e 10 L de volume util, sendo estas geometricamente semelhantes.

Tais dispositivos apresentam cilindro externo confeccionado em vidro borosilicato
transparente, acoplado a uma base e tampa superior de ago inoxidavel 316L. Os reatores ACC
possuem um cilindro interno, enquanto os reatores ASC possuem placa interna ambos de ago
inoxidavel 316L. Os reatores CB e ACC apresentam aspersor do tipo cruzeta, confeccionado
em aco inoxidavel 316L, com orificios de 0,5 mm de didmetro e espacamento de 5 mm ao longo
do comprimento das hastes do aspersor, enquanto que os reatores ASC apresentam aspersor
tipo espinha-de-peixe. Ambos os modelos encontram-se ilustrados na Figura 3.1, sendo as

dimensdes dos mesmos apresentadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Dimensdes dos reatores airlift de circulacdo interna (Figura 3.1)

) Coluna de bolhas — - Alrlift - -
Dimensdes Cilindros concéntricos Split-cylinder
5L 10L 5L 10L 5L 10L
Hi (mm) 40 50 40 50 40 50
Hz (mm)* - - 40 55 35 50
Hs (mm) - - 330 400 330 400
Hs (mm)* 405 500 410 505 407 502
Hs (mm) 650 750 650 750 650 750
De1 (mm) 125 160 125 160 125 160
Dez (mm) 135 170 135 170 135 170
Di1 (mm) - - 82,10 102,00 - -
Di> (mm) - - 79,70 99,60 - -
L (mm) - - - - 122,50 157,80
Ap.As* - - 1,46 1,58 1,54 1,42

* Nivel de liquido sem aeragao.
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Figura 3.1 — llustracdo dos reatores avaliados. a) CB; b) ACC; c) ASC

(a)
Fonte: Acervo pessoal do autor.

3.2 Fluidos

Para avaliagdo dos parametros hidrodindmicos, de transferéncia de massa e
cisalhnamento dos reatores foram utilizados como fluidos newtonianos agua (A01) e solucgbes
de glicerol com viscosidades de 0,030 (GS30), 0,020 (GS20) e 0,010 Pa.s (GS10). Como fluidos
ndo-newtonianos utilizou-se solugdes de goma-xantana nas concentragoes de 3,0 (GX30), 2,5
(GX25), 2,0 (GX20) e 1,5 g.L (GX15) e de carboxi-metil celulose nas concentraces de 4,5
(CMC45), 3,5 (CMC35), 2,5 (CMC25) e 1,5 g.L* (CMC15), resultando em 12 fluidos distintos
avaliados como fase liquida, sendo a temperatura das solugdes mantida a 30 °C durante 0s
experimentos.

A viscosidade dinamica das solugdes de fluidos newtonianos, assim como os parametros

reoldgicos do modelo da lei de poténcia (indice de consisténcia e o indice de escoamento) das
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solucdes de fluidos ndo-newtonianos foram determinados com auxilio de um reémetro digital
de cilindros concéntricos (modelo LV-DVIII+, Brookfield Engineering Laboratories) a
temperatura de 30 °C. Propriedades fisicas como difusividade do oxigénio, densidade e tenséo
superficial dos fluidos foram obtidas na literatura [213,215,250-253]. As propriedades fisicas

dos fluidos podem ser visualizadas nas Tabelas 3.2 e 3.3.

Tabela 3.2 - Propriedades fisicas dos fluidos newtonianos utilizados como fase liquida.

Solucio v.vl uL x 108 pL DL x 10° oL
(%) (Pa.s) (kg.m3) (m2s?) (kg.s?)
A0l 0 0,84 995,65 2,84 0,0712
GS10 63 10,0 1157,89 0,42 0,0685
GS20 75 20,0 1189,02 0,28 0,0676
GS30 82 30,0 1207,23 0,22 0,0670
Tabela 3.3 - Propriedades fisicas e reologia dos fluidos ndo-newtonianos utilizados como fase liquida.
Solugio m.v! K x 103 n pL Dy x 10° oL
(%) (Pa.s") -) (kg.m3) (m2s?) (kg.s?)
CMC15 0,15 63,20 0,79 1000,00 1,92 0,0729
CMC25 0,25 106,75 0,77 1000,00 1,85 0,0730
CMC35 0,35 170,15 0,75 1000,00 1,85 0,0732
CMC45 0,45 287,35 0,73 1000,00 1,79 0,0733
GX15 0,15 274,50 0,43 1000,00 2,13 0,0710
GX20 0,20 600,97 0,36 1000,00 2,13 0,0708
GX25 0,25 1044,00 0,29 1000,00 2,13 0,0705
GX30 0,30 1368,00 0,25 1000,00 2,13 0,0701

Como fase gasosa utilizou-se ar, o qual foi injetado no reator em cinco vazdes distintas
que variaram uniformemente de 1 a 5 vwm, vazdes estas controladas por um fluxdmetro de
massa (modelo GFC371, AALBORG) que possui faixa de operagéo de 0 a 50 L.min™,

3.3 Parametros hidrodinamicos

Todos os pardmetros hidrodindmicos, com excegédo da retengdo gasosa global, foram
avaliados para quatro fluidos newtonianos e oito fluidos ndo-newtonianos, em cinco vazdes
especificas de ar e nos dois modelos e duas escalas de reatores airlift. A retengdo gasosa global

foi avaliada nestas condicfes e também nos reatores coluna de bolhas de 5 e 10 L.
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3.3.1 Retencdo gasosa global (eg)

Para obtencéo da retengdo gasosa global (gg) foi proposto um novo método devido a
grande flutuacdo do liquido durante a aeragdo. Para tanto, utilizou-se um tubo de vidro
transparente conectado a uma bomba de deslocamento positivo. A bomba foi acionada e o tubo
inserido através da parte superior do reator até iniciar a suc¢do do liquido. Neste momento, a
bomba foi desligada e a altura imersa do tubo foi medida. Este procedimento foi realizado em
quatro pontos diferentes no reator, a fim de minimizar o erro devido as oscila¢des do liquido.
A altura de imersdo do tubo foi entdo subtraida da altura total do reator e a média dos quatro
pontos foi definida como a altura da dispersdo gas-liquido, hp. O mesmo procedimento foi
seguido para obter a altura do liquido sem aeracéo, h.. Por fim, ggpode ser calculado a partir da

Equacdo 2.5 descrita no capitulo anterior [36].

g =2 (2.5)

3.3.2 Retencdo gasosa parcial (&i)

As retengOes gasosas parciais, as quais consistem da medida de retencdo gasosa nas
regides de escoamento ascendente ou riser (er) e descendente ou downcomer (ep) do reator
foram obtidas a partir do método manométrico descrito por Chisti [36]. Para tanto, foram
utilizadas hastes de aco inoxidavel as quais apresentam duas perfuracdes de 1 mm de didmetro
a uma distancia entre si de 0,24 m (haste utilizada nos reatores de 10 L) e 0,18 m (utilizada para
reatores de 5 L), sendo as perfuragdes ajustadas de forma que fossem mantidas em uma regiédo
central de cada segdo. As hastes foram acopladas a um medidor de presséo eletronico (modelo
SC990, T&S Equipamentos eletrénicos) que apresenta faixa de medida entre —2000 e 2000
mmH:O e a diferenga de pressdo foi medida para cada vazdo e fluido de trabalho.

Por fim, para obtencdo dos valores de retencdo gasosa parcial em cada regido (i),
utilizou-se a Equacéo 2.6, onde p € a densidade da fase liquida (kg.m), pc € a densidade da
fase gasosa (kg.m=), AP; é a diferenca de pressdo lida na regido “i” (Pa), g € a aceleragdo da
gravidade (m.s?) e d é a distAncia em metros entre as perfuragdes (pontos de medida de
pressdo). O subscrito “i” corresponde & regido de medida, regido de subida (i=R) ou de descida
(i=D). A partir de valores de ¢r € ¢p, a retencdo gasosa global (gg) no reator pode ser obtida

conforme a Equagéo 3.1 [36].
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PL AP;
6 = _ 2.6
" pr—pc (pL—pg).g.d (26)
_&grAptep-Ap
T T AL+ 4

(3.1)

3.3.3 Tempo de circulacdo médio do liquido (tc)

Para obtencéo do tempo de circulagdo médio do liquido (tc) em reatores airlift utilizou-
se como método base o proposto por Vasconcelos et al. [149], que consiste no acompanhamento
do tempo necessério para que uma particula esférica circule o reator. Desta forma, uma esfera
de polipropileno foi recheada com estanho de forma que a mesma apresentasse densidade
semelhante a do liquido na temperatura de 30 °C. Posteriormente, a mesma foi inserida no
biorreator e filmagens da regido de separagdo gas-liquido do reator utilizando camera digital
(Nikon D5200) foram realizadas por cerca de 5 minutos para as diferentes vazdes de ar e fluidos
de trabalho.

Apos as filmagens, os videos obtidos foram analisados no software Videopad, sendo
anotados os tempos de aparecimento da esfera (tap), levando em consideragédo unidades de
minuto, segundo e déscimo de segundo. Cada tempo de circulacdo individual (t.|,) foi
calculado de acordo com a Equacdo 3.2.
teln = tapl, = tapl,_, (3.2)

Para o calculo de tc, os valores individuais de tempo de circulacéo (t.|,,) obtidos foram
classificados por um histograma no software Origin 7 (Figura 3.2), com o intuito de determinar
um intervalo entre 1,0+0,5 s onde havia maior nimero de pontos. Apds a determinacdo do

intervalo, realizou-se a media dos pontos pertencentes ao intervalo.

Figura 3.2 — Exemplo de histograma utilizado para determinar a faixa de tc|, escolhida para calculo de tc.
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3.3.4 Velocidade de circulagéo do liquido no riser e no downcomer

Com valores de tempo de circulacdo médio do liquido (tc) e da distancia percorrida pela
esfera em cada regido do reator foi possivel determinar a velocidade superficial do liquido no
riser (ULr) e no downcomer (Urp) conforme as Equagdes 3.9 e 3.10 adaptadas de Gouveia et
al. [150]. Seguindo a logica de célculo utilizada pelos autores, a velocidade superficial média
do liquido no reator (U,) foi obtida a partir da Equagdo 3.3, onde as distancias Hi e Hs
encontram-se disponiveis na Tabela 3.1 e Hp refere-se a altura da disperséo acima do anteparo
(cilindro interno ou placa).

— 2'H3+H1+HD
U, = .
Cc

(3.3)

Ademais, pode-se definir tc, ULr € ULp conforme as Equacdes 3.4 a 3.6, onde tr e tp sdo

os tempos de circulagéo nas regides de subida e descida, respectivamente.

tc=tg + tp (3.4)
H,+05-H, +05-H
= — ! P (3.5)
tR
H,+05-H, +05-H
U,p=— t; D (3.6)

Substituindo as Equagdes 3.4 a 3.6 na Equacédo 3.3 tem-se a Equacéo 3.7.
—_ 2.Ujxr.U
= LR LD (37)
Ur +Upp
Por fim, utilizando-se as Equacdes 3.3, 3.7 e Equacdo 3.8 [36] baseada na equagéo da
continuidade, as velocidades superficiais do liquido nas secGes podem ser obtidas pelas

Equagdes 3.9 e 3.10.

Uwr - Ap =Upp . Ap (3.8)
2 * H3 + H1 + HD AD
= . + — .
Ui 2t (1 AR> (39)
2'H3 +H1 +HD AR
= . + — .
Ui 2-tc (1 AD> (310)

Adicionalmente, os valores obtidos de velocidade superficial do liquido no riser (ULr)
foram comparados com os valores calculados a partir da Equagéo 2.68, obtida por meio do
meétodo proposto por Chisti et al. [145] com modifica¢fes sugeridas por Merchuk & Stein [161],
Verlaan et al. [169], Kemblowski et al. [165] e Kilonzo et al. [254]. Tal comparacdo foi
realizada visando validar o método proposto por estes autores para um nimero maior de

condigdes, visto que na literatura foram realizadas apenas validagOes para fluidos de baixa
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viscosidade. Desta forma, ampliou-se a aplicagcdo da Equacéo 2.68 para fluidos newtonianos e
ndo-newtonianos, de baixa e alta viscosidade e ainda, para reatores com se¢des de escoamento
ndo-circulares, como é o caso do reator airlift split-cylinder, pouco estudado até o presente
momento. Uma vez que o célculo dos fatores de atrito Fanning estéo vinculados ao nimero de
Reynolds, que por sua vez necessita do valor de Ur, 0s valores de Urr obtidos pela Equagéo

2.68 foram calculados por método iterativo utilizando o software Excel (GRG ndo-linear).

0,5
Upr= A2 19 2 (& E;) f A2 l (2.68)
(ARY -~ |JLR 4 JLD | (£R
Ks (AD) a- ED)Z + 4hq [DhR + Dpp (AD) ]J

3.3.5 Fator de atrito de Fanning no riser e no downcomer (/& e /p) e coeficiente de perda de

carga na base (Kg)

Os valores do fator de atrito de Fanning no riser e no downcomer (fr e fp) de fluidos
newtonianos escoando no regime laminar foram calculados a partir da Equagéo 2.78 [168,171],
descrita na literatura como vélida para escoamento de liquidos em se¢des circulares e ndo-
circulares, sendo a constante C; especifica para cada formato de regido de escoamento. Os
valores de C; para cada regido dos reatores airlift (riser ou downcomer) foram obtidos de
Remsburg [172]. Para o regime turbulento, a equacdo para célculo de fi é independente do
formato da secéo, sendo utilizada a equacdo de Blausius (Equagdo 2.77) [145,161-163,165].
Em ambas as equacdes, o nimero de Reynolds do liquido é obtido a partir da Equagéo 2.23,
sendo utilizada a velocidade intersticial do liquido na secéo (Vvi) e o didmetro hidraulico da

se¢do como paradmetro caracteristico [171].
C;

fi= o (2.78)
fi = 0,079 Re;; 7% (2.77)
Re, = 2L 1 ni 2.23)

Hi,
Para fluidos n&o-newtonianos escoando em secdo circular (riser dos reatores ACC) no

regime laminar utilizou-se a Equacdo 2.80 e no regime turbulento a Equagdo 2.81, ambas
descritas por Metzner & Reed [174]. Para fluidos ndo-newtonianos escoando em se¢des nédo-
circulares no regime laminar, ndo ha correlagbes sugeridas na literatura para célculo de f; e,
portanto, foi proposta uma analogia entre fluidos newtonianos e nao-newtonianos, sendo

utilizada a Equacéo 2.78. Em todas as equagdes descritas para fluidos ndo-newtonianos utilizou-
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se para o célculo do nimero de Reynolds a Equacéo 2.79, descrita por Metzner & Reed [174]

para fluidos pseudoplasticos.

16
fi= Re,, (2.80)
l
fi= 1,40-1073 + 0,125 .Re,;' > (2.81)
Re.| = pL Vit D" 219
Li — n 7
3n+1 .
-1. .
Ch K ( 4n )

Por fim, no célculo do coeficiente de perda na base dos reatores airlift, utilizou-se a
Equacdo 2.74 descrita por Chisti [145], a qual € valida para reatores airlift de circulagdo interna
e externa e utiliza apenas informacgdes sobre a area de se¢éo transversal do downcomer (Ap) e

a &rea livre para escoamento na base (Ag).

0,789

A
Ky = 11,402 - (—D> (2.74)
Ap

3.3.6 Entrada de energia e energia dissipada em cada regiéo (Ein, Er, Ep, Es, Err, Erp)

Nos calculos das energias dissipadas em cada regido dos reatores airlift utilizou-se como
base o método proposto por Chisti [145], baseado em um balanco de energia no biorreator e
algumas modificagdes sugeridas por Merchuk & Stein [161], Verlaan et al. [169], Kemblowski
et al. [165] e Kilonzo et al. [254]. De acordo com o método, a entrada de energia no reator pode
ser obtida considerando-se a expansdo isotérmica do gas no riser conforme Equagéo 3.11 [145].
A partir do balango de energia no biorreator (Equagéo 2.54) obtém-se as energias dissipadas
em cada secdo, sendo a Equacdo 2.56 correspondente & energia dissipada no riser devido a
ascensdo das bolhas, a Equagdo 2.58 a energia dissipada no downcomer em virtude da
estagnacao de bolhas na regido, a Equacéo 2.60 as perdas na base e no topo do reator devido a
mudanca no sentido do fluxo de escoamento e as Equagdes 2.64.a e 2.64.b (consistem do
primeiro e segundo termos da Equagdo 2.64, respectivamente) as perdas por atrito do liquido
com a parede do riser e do downcomer, respectivamente. Na Equacéo 2.60, para reatores airlift
de circulac@o interna o coeficiente de perda por atrito no topo do reator é desprezado por ser
considerado um canal aberto, conforme sugerido por Chisti [36] e Kubota et al. [170].

Pa 9" hd)
£y

Ey, =EgR +Ep + Eg + E; + Ep (2.54)

E, =Qg-P,-In (1 + (3.11)
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ER =Ein—pL-g-hg-er U~ Ag (2.56)
Ep=prL g -ha e -Up-Ap (2.58)
1 s Kr Ap\? 1

+ —Z, . . T 4 B (e L 2.60

Ep + Er Z'DL U™ " Ar [(1 - ER)Z Ks <AD> 1- ED)2 ( )
3 hq

Epr =2 fr-pL- Upg 'D_'AR (2.64.9)
hR
3 hd

Eep =2-fp-pr-Upp 'D_'AD (2.64.b)
hD

3.4 Parametros de transferéncia de massa

Todos os parametros de transferéncia de massa foram avaliados para quatro fluidos
newtonianos e oito fluidos ndo-newtonianos, em cinco vazdes especificas de ar e nos trés

modelos e duas escalas de reatores pneumaticos.
3.4.1 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa)

Para obtencgdo do kira nos reatores em cada condigdo operacional utilizou-se o0 método
de degrau de pressdo [255]. A concentracdo de oxigénio dissolvido na fase liquida foi medida
empregando um sensor polarogréfico de O> dissolvido acoplado & um analisador de oxigénio
dissolvido (modelo O2 4100e, Mettler Toledo) conectado a um sistema de aquisi¢édo de dados
e computador, o qual armazena valores em intervalos regulares de 1 s. Conforme o método,
utilizou-se um degrau de presséao de 15 kPa, sendo a pressédo monitorada por medidor de pressao
eletrénico (modelo SC990, T&S Equipamentos eletronicos).

Por fim, os valores de k.a foram determinados pelo ajuste dos dados de tempo (t) e
concentragdo de oxigénio dissolvido no instante t qualquer (Ce) & Equacéo 3.12 [256], onde,
Ceo € a concentracdo de oxigénio dissolvido no tempo inicial (to), Cs é a concentracdo de
saturacdo de oxigénio no meio liquido e ke é a constante de atraso do eletrodo. Os dados de kra
foram obtidos em duplicata, respeitando um limite mé&ximo de desvio de 3% entre as repeticdes.

ke- (CS - Ceo)

Co = Cop. e e tt0) 4 g (1 — ke (tt0)) + k. —fa

(e~ke(t=to) _ g=kra(t=to)) (3.12)

Na determinacdo da constante de atraso do eletrodo (ke), 0 eletrodo de oxigénio foi
mantido inicialmente em uma atmosfera de nitrogénio até que a concentragdo de oxigénio

dissolvido atingisse a leitura de 0%. Neste instante, o eletrodo foi retirado desta atmosfera e
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mantido em contato com ar atmosférico. O tempo de resposta do eletrodo foi determinado como
sendo o tempo necessério para que o sinal do eletrodo atingisse 63,2% do seu valor méximo

(método sugerido pelo fabricante do equipamento).

3.4.2 Diametro medio das bolhas (Dp)

Para determinacdo do didmetro médio das bolhas (Dy) utilizou-se o método fotografico
[76,90,136,190,257-260] com auxilio de cAmera digital (modelo D5200, Nikon). Na obten¢éo
das imagens, a camera fotografica foi mantida em uma altura correspondente a regido de
separacdo gas-liquido (visto que o restante do reator é confeccionado em ago), sendo focalizada
na regido central do reator de modo a reduzir a interferéncia da curvatura do equipamento. Apés
a obtencdo das imagens foram selecionadas manualmente de 100 a 200 bolhas por tratamento
(totalizando 72000 bolhas), as quais foram consideradas de formato elipsoidal sendo o diametro
maximo (D) e o didmetro minimo (D2i) de cada bolha obtido através do tratamento da imagem
no software Image ProPlus. O didmetro equivalente de cada bolha (Degi), 0 qual consiste do
didmetro equivalente ao de uma esfera com mesmo volume do elipsdide, foi calculado pela
Equacdo 3.13. Por fim, o didmetro médio das bolhas (Dy) em cada condicéo testada foi obtido
pela Equacdo 3.14, a qual calcula a distribuicéo estatistica do diametro de bolhas e € utilizada
por inimeros autores [76,90,136,190,257-260] em virtude da alta variabilidade deste pardmetro

em condigOes testadas comumente.

1/
Deqi = (D1;” - Dy;) (3.13)
n p .3
D, = % (3.14)

i=1"eqi

3.4.3 Area interfacial especifica para transferéncia de massa no liquido (av)

Os valores da area interfacial de transferéncia de massa no liquido (a. em m™) em cada
condicdo foram obtidos conforme proposto por Chisti [36] para bolhas esféricas (Equagao
2.143), a partir de dados de retencéo gasosa global e diametro médio das bolhas.

6-¢g

D, (1-g)

(2.143)
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3.4.4 Coeficiente convectivo de transferéncia de massa na fase liquida (ki)

Os valores experimentais do coeficiente convectivo de transferéncia de massa na fase
liquida (k. em m.s*) foram calculados a partir de dados de k.a e area interfacial de transferéncia
de massa (a), como descrito pela Equagdo 3.15.

_kpa

=— 3.1
k=" (3.15)

3.5 Taxa de cisalhamento média (ym)

Conforme mencionado na se¢do 2.5.1.4, Chisti [205] utiliza a teoria da turbuléncia
isotropica de Kolmogorov para descrever a taxa de cisalhamento em termos da energia

especifica de entrada (&) e da viscosidade cinemaética do liquido (v), conforme Equagéo 2.122.

LUy &
Y_E_\E (2.122)

A principio, tal definicdo ndo especifica se sua validade é para fluidos newtonianos e
ndo-newtonianos. Entretanto, segundo Garcia-Ochoa et al. [207], o coeficiente convectivo de
transferéncia de massa (kL) obtido por meio da teoria de penetracéo de Higbie pode ser descrito
para fluidos ndo-newtonianos pseudoplasticos com auxilio da teoria de Kolmogorov, conforme
Equacdo 2.121. Comparando-se a Equagao 2.121, que descreve a teoria de Higbie especifica
para fluidos pseudoplasticos e a Equacéo 2.148, descrita originalmente por Higbie, observa-se
que para fluidos pseudoplésticos o tempo de exposicéo (te) pode ser descrito pela Equacéo 3.16,
a qual é distinta da Equacéo 2.120 sugerida por Wen et al. [119] e Shamlou et al. [206]. Neste
sentido, conclui-se que as abordagens mais simplificadas (Equagdo 2.120, 2.122 e 2.148) s&o
adequadas para fluidos newtonianos, os quais sdo mais utilizados na literatura, enquanto que as

Equacbes 2.121 e 3.16 séo vélidas para pseudoplésticos.

1
DL fPL /2n+2
. /_. 2121
k=2 |- (K) (2.121)

kL_\/_E T (2.148)
1
/n
e:( K ) o (3.16)
Epy
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te = —= |= (2120)

Por fim, comparando-se as Equagdes 2.120 e 2.122 percebe-se que segundo a teoria de
Kolmogorov, a taxa de cisalhamento é equivalente ao inverso do tempo de exposi¢do (y =
t,~1). Utilizando-se uma analogia entre fluidos newtonianos e ndo-newtonianos, a taxa de
cisalhamento para pseudoplésticos pode ser descrita pela Equagdo 3.17, sendo a Equagéo 2.122
para fluidos newtonianos. Nestas equagdes, & € a energia total especifica de entrada (Ein)
calculada pela Equagéo 3.11 dividida pela massa de liquido no reator. Uma vez que esta é uma

varigvel global, consideram-se os valores de y calculados a partir dela como pardmetros globais,

ou Seja, Yim.

l/n
y :<—§'pL> " (3.17)
m K

3.6 Obtencéo de correlagOes para estimativas de parametros de desempenho

Em virtude da importancia de disponibilizar correlagGes para previsdo de pardmetros de
desempenho em diferentes condigdes operacionais, propriedades fisicas do liquido, modelos e
escalas de biorreatores pneumaticos, visando principalmente auxiliar a ampliagdo da utilizacéo
destes dispositivos na industria quimica e de bioprocessos e considerando ainda a escassez
destas informagOes, para grande parte dos resultados obtidos foram propostas correlagGes
matematicas de modo a permitir a obtencdo destes parametros de forma simples, com pouco
numero de informagdes e boa estimativa de seus valores.

Neste sentido, utilizando o software Origin 7 para o ajuste dos dados, foram propostas
correlacdes para previsdo da retencdo gasosa global (gg), velocidade superficial do liquido no
riser (Urr), coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a), area interfacial
especifica de transferéncia de massa (aL), coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.)
e taxa de cisalhamento média (y,,) de fluidos newtonianos e n&o-newtonianos, as quais
apresentam formato de acordo com as Equagdes 3.18 a 3.20. Nestas correlagdes Pp corresponde
a um determinado parametro de desempenho (listados anteriormente). Para os parametros de
tempo de circulacdo do liquido (tc), didametro médio da bolha (Dy) e &rea interfacial especifica
para agua (a_) foram sugeridos formatos distintos de acordo com as Equagbes 3.21 a 3.25.
Nestas correlagdes, Ucr é a velocidade superficial do gas no riser (m.s), vi é a viscosidade

cinematica do liquido (m?.s1), K ¢ o indice de consisténcia do liquido (Pa.s"), n ¢ o indice de
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escoamento do liquido (-), pap € a viscosidade aparente do liquido (Pa.s), oL é a tensdo

superficial do liquido (kg.s) e hqg € a altura da dispersdo gés-liquido (m).

Pp=a- UGRﬁ vy, 8 (3.18)
Pp=a-Ug? K" n? (3.19)
Pp=a- UGR'B “Hap" (3.20)
te=a Ug? v, -n,° (3.21)
te=a UgP-K*n% h,° (3.22)
Dp=a-UgP um p,? o,* (3.23)
Dp=a-Ug’ K*nl gr (3.24)
a, = a - Ugr? (3.25)

Para alguns destes parametros foram propostas correlacdes baseadas em numeros
adimensionais, sendo o0s grupos adimensionais obtidos por anélise baseada no Teorema de Pi
de Buckingham [261,262]. Desta forma, as Equagdes 3.26 a 3.28 foram utilizadas como base
para o ajuste dos dados de retencdo gasosa global, nimero de Reynolds do liquido no riser
(relacionado a Vr) e nimero de Sherwood (relacionado ao kia), respectivamente. O resultado
de cada analise esti descrito com detalhes na secdo de Resultados e Discussdes. Nestas
equagbes, Ugr é a velocidade superficial do gas no riser (m.s?), g é a aceleragdo da gravidade
(m.s), L € a viscosidade dindmica do liquido newtoniano ou viscosidade aparente do liquido
ndo-newtoniano (Pa.s), pL € a densidade do liquido (kg.m), D. ¢ a difusividade do oxigénio
no liquido (m?.sY), oL é a tensdo superficial do liquido (kg.s2), Vir é a velocidade intersticial
do liquido no riser (m.s), k.a é o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (s*) e
Dn é o didmetro hidréaulico do riser, sendo que para as Equacdes 3.26 e 3.28 aplicadas para

coluna de bolhas, Dy € 0 didmetro da coluna (m).

gg = a-Fr®-Sc?-Bo- Ga?® (3.26)
c d

. :a_< Ugr >a< m )b_<g'pL-Dh2> _<g-pL2-Dh3>

g g Dn pL" Dy oL 2

ReLR =a- FTRa " BORC " GaRd (327)
c d

PL " Vir " Dur — - < Ugr >a ) <9 P DhR2> ) <9 P 'DhR3>

Uy VDrr* g oy, H?
Sh=a-Fr%-5c?-Bo¢ - Ga® (3.28)
d

c
<kLa ' Dh2> - < Ugr >a ) ( 13 )b ) <9 “PLC Dh2> ) <9 “p,? 'Dh3>
Dy g Dn pL- Dy oL 2
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3.7 Andlise qualitativa do cisalhamento

Além de propor a previsdo da taxa de cisalhamento por meio de equagdes matematicas,
o cisalhamento foi avaliado qualitativamente em ambos os modelos de reatores airlift (ACC e
ASC) na escala de 5 L, sob duas condi¢Oes de aeragdo 2 e 5 vvm, em duplicata. A avaliagéo foi
realizada através da observacdo de alteracbes morfoldgicas da bactéria filamentosa
Streptomyces clavuligerus sob os efeitos da agitacdo imposta nas condi¢Oes testadas. O

procedimento foi realizado conforme o esquema ilustrado de forma simplificada na Figura 3.3.

Figura 3.3 — Esquema do procedimento utilizado para avaliacdo qualitativa do cisalhnamento de S. clavuligerus
em meio liquido.

Mesa incubadora rotativa

Armazenagem —p Reativagéo —> Producdo do indculo
:_ ______________________________ 1. ____________ F]
PARERRARES | l
1 1
I Inoculacdo no biorreator —> Operagdo do biorreator ——> Amostragem | |
1 1
R Biorreator | :
\2

Obtencdo das imagens ——>| Analise das imagens
Fonte: Acervo pessoal do autor.

Antes da sua utilizagdo, o micro-organismo Streptomyces clavuligerus ATCC 27064
encontrava-se acondicionado em criotubos de 3,5 mL sob a forma de células vegetativas
suspensas (5 g.L* de massa seca) em solugo crioprotetora com concentragdo de 10% (v/v) de
glicerol na temperatura de -80 °C. Apos a retirada dos criotubos da refrigeracéo, as células
foram reativadas utilizando meio de cultura de reativagdo com base em Costa & Badino [263]
e Rosa et al. [249] (Tabela 3.4), sendo o pH do meio ajustado em 6,8 em pHmetro (modelo
QX1500, Qualxtron) e esterilizado em autoclave a 121 °C por 15 min antes da adi¢do do micro-

organismo.

Tabela 3.4 — Meio de cultura utilizado na etapa de reativagdo de S. clavuligerus [249,263]

Componentes Concentragdo (g.L™)
Glicerol 15,0
Peptona bacterioldgica 10,0
Extrato de levedura 1,00

Extrato de malte 10,0




Materiais e Métodos 104

Tampéo 3-(n-morfolino) acido propanesulfonico (MOPS) 21,0
K2HPO4 0,80
MgS04.7H.0 0,75
Solugdo de sais* 1,00 (mL.L?)

* Solugdo aquosa com 1,0 g.L 't de MnCl,.4H;0, 1,0 g.L* de FeSO4.7H,0 e 1,0 g.L* de ZnSO4.7H-0.

Na fase de reativacdo do micro-organismo, 3,5 mL de células vegetativas suspensas
presentes em criotubo foram transferidos para frascos Erlenmeyer de 500 mL contendo 50 mL
do meio de reativagdo (Tabela 3.4) e incubados em mesa incubadora rotativa (modelo 430,
Nova Etica) sob agitagio de 250 rpm e temperatura de 30 °C por 24 h.

Para a produgdo do in6culo foram realizadas duas etapas que consistiram do crescimento
e producdo do micro-organismo. Em ambas as etapas utilizou-se o meio de cultura descrito por
Domingues et al. [264] conforme a Tabela 3.5. De forma anéloga a fase de reativacdo, o pH do

meio foi ajustado em 6,8 e esterilizado a 121 °C por 15 min antes da sua utilizagéo.

Tabela 3.5 — Meio de cultura utilizado nas etapas de crescimento e producéo de S. clavuligerus [264]

Componentes Concentragdo (g.L™)
Glicerol 15,0
Peptona de soja 15,5
Extrato de levedura 1,00
Extrato de malte 10,0
Tampéo 3-(n-morfolino) acido propanesulfonico (MOPS) 21,0
K2HPO4 0,80
MgS04.7H.0 0,75
Solugéo de sais* 1,00 (mL.L?)

* Solugdo aquosa com 1,0 g.L 't de MnCl,.4H;0, 1,0 g.L* de FeSO4.7H,0 e 1,0 g.L* de ZnSO4.7H-0.

Na fase de crescimento, frascos Erlenmeyer de 500 mL contendo 45 mL de meio de
cultura (Tabela 3.5) foram inoculados com 5 mL do caldo oriundo da fase de reativagdo e
incubados sob as mesmas condigdes da fase anterior (250 rpm, 30 °C, 24 h). Na fase de
producéo, frascos Erlenmeyer de 500 mL contendo 90 mL do meio de cultura para producéo
(Tabela 3.5) foram inoculados com 10 mL do caldo originado na fase de crescimento, 0s quais
foram incubados de forma anéloga ao caso anterior (250 rpm, 30 °C, 24 h).

Em todas as etapas realizou-se a pesagem dos componentes em balanca analitica
(modelo XS204, Mettler Toledo) e de precisdéo (modelo TE3102S, Sartorius), a

homogeneizacéo do meio em agitador magnético (modelo C-MAG HS7, IKA) e a manipulagéo
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do micro-organismo (exceto na inoculagéo em biorreator) em cadmara de fluxo laminar (modelo
Bio Seg 12, Veco) visando a reducdo de contaminagdes do cultivo e do ambiente.

Concluidas as fases de cultivo em mesa incubadora rotativa, 1 L do caldo proveniente
da fase de producdo foi inoculado no biorreator, volume equivalente & 20% do volume atil do
equipamento (5 L), o qual continha 4 L de solugio de 4,0 g.L™ de carboxi-metil celulose e 0,9%
m/v de NaCl. A concentragdo celular inserida no biorreator em todos os testes foi, em média,
0,0548+0,0012 g.L!, a qual foi determinada por método espectrofotométrico
(espectrofotometro modelo Ultrospec 2100pro, Amersham Biosciences) em absorbancia de 600
nm conforme metodologia e curva de calibrag&o proposta por Costa & Badino [265].

A utilizagdo da solucdo CMC+NaCl ao invés de um meio de cultura nutritivo foi
realizada com o intuito de eliminar a0 maximo os efeitos do crescimento microbiano sobre a
morfologia, onde 0,9% de NaCl no meio mantém a osmolaridade adequada para a sobrevivéncia
das células durante o periodo dos testes (3 h) e a carboxi-metil celulose simula o comportamento
ndo-newtoniano de um cultivo convencional, sendo um componente que ndo € consumido como
fonte de carbono por S. clavuligerus conforme constatado em testes preliminares. Neste sentido,
pode-se dizer que todas as alteragBes morfoldgicas ocorridas durante o periodo de 3 h em que
0 micro-organismo esteve presente no biorreator em operagdo sédo decorrentes apenas do
cisalhamento imposto pelas condiges testadas.

Desta forma, a andlise qualitativa do cisalnamento gerado nos dois modelos de reatores
airlift sob vazdes de ar de 2 e 5 vwm foi realizada pela observagdo de alteracbes morfoldgicas
do micro-organismo inserido no biorreator, o qual permaneceu em operacgao pelo periodo de
3 h, sendo obtidas amostras do contelido do biorreator a cada 1 h, incluindo uma amostra antes
do inicio da operagéo do equipamento.

Monitoramentos do oxigénio dissolvido no liquido (para garantir a sobrevivéncia das
células) e da reologia do meio (a qual informa indiretamente crescimento ou morte das células)
foram realizados durante os experimentos, sendo observado em média, 28,4%+12,2 de
concentracdo de oxigénio em relagdo a &gua saturada, indice de consisténcia de 0,269+0,04
Pa.s" e indice de escoamento de 0,603+0,01.

O acompanhamento da morfologia de S. clavuligerus foi realizado por aquisi¢édo de
imagens das amostras retiradas do biorreator com camera digital acoplada a um microscdpico
6tico (modelo BX50, Olympus). Cada amostra foi parcialmente distribuida em trés laminas,
onde em cada tratamento (reator, aeracdo e tempo de operacdo) cerca de 40 imagens foram

adquiridas sob ampliacéo de 100 vezes. As imagens foram tratadas no software Image proPlus,
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sendo que dentre todas as medidas realizadas pelo software para cada objeto, observou-se que
o0s pardmetros de &rea micelial (desconsiderando os espagos vazios do objeto) e o perimetro do
objeto (considerando todo o preenchimento) foram os mais adequados para a classificagdo das
unidades morfoldgicas em pellets, clumps, hifas ramificadas e hifas isoladas. O modo como o

software utilizado identifica cada objeto pode ser visualizado na Figura 3.4.

Figura 3.4 — Identificacdo de cada objeto no software Image proPlus: a) imagem inserida no software; b) imagem
processada pelo software.

23 Measurd3.bmp (1/1) [l | | 2 Measur43.bmp (1/1) ===

(a) (b)

Fonte: Acervo pessoal do autor.

Para a classificacdo das unidades morfoldgicas realizou-se a andlise visual de 3340
objetos, classificando-os de acordo com a descrigdo de Pamboukian et al. [266], Li et al. [247]
e Ghojavand et al. [267], sendo consideradas hifas isoladas aquelas que apresentam apenas 2
pontas, hifas ramificadas aquelas com maior nimero de pontas mas com filamentos livres na
dispersdo (n&o emaranhadas), clumps como filamentos emaranhados e pellets como unidades
mais densas com aspecto tridimensional. A Tabela 3.6 apresenta imagens do aspecto visual de

cada classe morfoldgica conforme a literatura [266,267] e no presente estudo.

Tabela 3.6 — Aspecto visual de cada tipo de unidade morfolégica utilizado para classificacdo em Pamboukian et
al. [266], Li et al. [247], Ghojavand et al. [267] e no presente estudo.

Hifas

. Hifas ramificadas Clumps Pellets Ref.
isoladas

[266]

[247]
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[267]

Neste

Fonte: Acervo pessoal do autor.
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4 Resultados e Discussao

Nesta secdo séo apresentados os resultados obtidos e discussdes acerca dos parametros
hidrodindmicos, de transferéncia de massa e de cisalhamento avaliados no presente estudo.
Estes incluem as retengdes gasosas global e parciais (no riser e downcomer de reatores airlift),
a forca motriz para circulacdo do liquido, velocidades de circulagdo do liquido no riser e
downcomer de reatores airlift, as energias dissipadas em cada secdo dos reatores airlift, 0
didametro médio da bolha, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) e os
pardmetros que o compdem (coeficiente convectivo de transferéncia de massa, k., e area
interfacial especifica de transferéncia de massa no liquido, a.), a taxa de cisalhamento e, por
fim, as alteracBes morfoldgicas ocorridas em virtude da agitagdo de uma suspensao da bactéria
Streptomyces clavuligerus em reatores airlift. Todos os pardmetros, exceto aqueles especificos
para airlift, foram avaliados em trés modelos de biorreatores pneumaticos, coluna de bolhas
(CB), airlift de cilindros concéntricos (ACC) e airlift split-cylinder (ASC) em duas escalas (5
e 10 L de volume util), operados a cinco vazdes especificas de ar (1 a5 vwvm) e utilizando doze
fluidos distintos como fase liquida sendo, quatro fluidos newtonianos e oito fluidos néo-

newtonianos.

4.1 Retencéo gasosa global (gg)

Os valores obtidos, assim como o comportamento do pardmetro retengdo gasosa global
(gg) em relacéo a vazdo especifica de ar (¢ar), viscosidade do liquido e escala do biorreator,
podem ser visualizados na Figura 4.1, para os trés modelos de reator operados com fluidos
newtonianos. Em todos os modelos e escalas observou-se que a reten¢do gasosa aumentou com
a vazdo especifica de ar, assim como diminuiu com o acréscimo da viscosidade da fase liquida.
Em algumas situacdes observa-se que para dgua (AO1) a retencdo gasosa apresentou valores
inferiores as solugdes de glicerol mesmo sendo sua viscosidade inferior. Conforme sera
abordado na secdo 4.8, o aumento da viscosidade dos fluidos newtonianos promoveu a redugéo
do didmetro médio da bolha, havendo consequentemente a reducéo do coeficiente de arrasto e
0 aumento da velocidade da bolha. Neste sentido, fluidos mais viscosos continham bolhas que
permaneceram um menor tempo na dispersdo, ocasionando a reducéo da reten¢do gasosa. Para
solucdes de glicerol é plausivel imaginar que o aumento da resisténcia ao escoamento

ocasionado pelo aumento da viscosidade poderia manter as bolhas por um maior tempo na



Resultados e Discussao 109

disperséo, gerando um efeito contrario sobre a retencdo gasosa. De fato, ambos os fendmenos
podem ocorrer e em virtude do resultado obtido, tém-se o primeiro fendmeno descrito como o
predominante para as solucdes de glicerol. J& para 4gua, tendo em vista que a reten¢éo gasosa
em algumas situacdes apresentou valores inferiores as solucdes de glicerol, mesmo as bolhas
em agua sendo maiores (se¢do 4.8), percebe-se que a menor resisténcia ao escoamento deste
fluido em comparagdo aos demais pode ter gerado maiores velocidades de bolha e
consequentemente, a redugdo da retengdo gasosa.

Quanto a influéncia de ¢ar € p, resultados semelhantes foram obtidos por Wu & Wu
[268] onde a retencdo gasosa da agua aumentou com a velocidade superficial de ar em reator
ACC, Vandu & Krishna [93] em um reator CB, onde 0 aumento da viscosidade e a reducdo da
vazdo especifica de ar reduziram a retengéo gasosa global, assim como por Molina et al. [120]

em biorreator do tipo ASC.

Figura 4.1 — Retencdo gasosa global (gg) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--C+-) A0L1-5L, (--C+-) GS10-5L, (--CF+-)
GS20-5L, ( ) GS30-5L, (——) A01-10L, (——) GS10-10L, (—%—) GS20-10L, ( ) GS30-10L.

0,200 ‘ . 0200 — I
0175. ] 0,175] ]
0,150 | ] 0,150 | ]
0125] ] 0125 ]
= 0100 1 = o100 ]
0,075 | | o075} ]
oos0l ¥ 1 o050 ]
0,025 1 o025 ]
0000 w1 gpool w w w w
1 2 3 4 5 1 2 3 4 5
4y (vwm) Oy (vwm)
(a) (b)
0,200
0175 ]
0,150 | ]
0125 ]
~ 0,100 ]
w> 0,075 i
0050w - ]
00251 ]
0,000 w w w w
1 2 3 4 5
gy (vwm)



Resultados e Discussao 110

Com relagdo a escala do biorreator, a retengdo gasosa de biorreatores airlift de 10 L foi
em média 25% superior em comparagao aos reatores de 5 L (para fluidos newtonianos). Em
comparagédo aos demais, 0 modelo coluna de bolhas (CB) foi o mais afetado, sendo g4 do reator
CB de 10 L em média 35% superior ao de 5 L.

Uma vez que mantendo-se o nivel de liquido no reator e aumentando-se o didmetro do
equipamento haverd um aumento no volume 0til do reator, estes resultados estdo em desacordo
com alguns estudos encontrados na literatura [93,98], onde o aumento do diametro da coluna
(aumento do volume) promoveu a redugdo da retengdo gasosa. Entretanto, resultados
semelhantes ao presente estudo foram relatados por Blazej et al. [269] onde 0 aumento da escala
de reatores ACC resultou no aumento da retencdo gasosa para dgua em velocidades de ar
superiores a 0,01 m.s™.

Referente ao modelo de biorreator, verificou-se que em 77% dos tratamentos, 0s valores
de &g foram maiores nos reatores ACC em comparagdo aos demais modelos para a mesma vazao
especifica de ar. O maior valor de ¢4 para fluidos newtonianos foi observado no reator ACC
com agua como fluido de trabalho e na maior vazéo especifica de ar (5 vwm), atingindo um
valor de 18,75%. Em comparacéo ao trabalho realizado por Blazej et al. [269] em condicdes de
trabalho semelhantes (mesmo modelo de biorreator, escala de 10,5 L, dgua e Ugr de 0,030 m.s°
1), a retencéo gasosa do reator ACC utilizado neste trabalho é um pouco superior, uma vez que
se atingiu um valor de 8% para Ucr de 0,030 m.s™, enquanto no trabalho supracitado os autores
obtiveram um valor de aproximadamente 7%.

A retencdo gasosa global de fluidos ndo-newtonianos apresentou um comportamento
analogo aos fluidos newtonianos com relagdo a vazéo especifica de ar, conforme pode ser
evidenciado nas Figuras 4.2 e 4.3 que apresentam os valores de g com relago a ¢ar para os trés
modelos, duas escalas e solugdes de carboxi-metil celulose (CMC) e goma-xantana (GX).

Com relacdo aos parametros reoldgicos, verificou-se que o indice de consisténcia (K)
dos fluidos ndo-newtonianos apresentou um efeito similar & viscosidade para os fluidos
newtonianos, uma vez que com o aumento desta variavel houve a reducédo de gg. Desta forma,
solucdes de GX, em geral, apresentaram uma retencdo gasosa inferior em comparacdo as
solucdes de CMC, devido ao seu maior indice de consisténcia. Tais observacfes foram
igualmente descritas por Li et al. [94] para um reator coluna de bolhas de se¢do quadrada,
utilizando diferentes solucdes de CMC e glicerol; por Al-Masry & Dukkan [132], em reator
airlift de circulacdo externa (ACE) com solucdes de GX e CMC, e por Deng et al. [188] para
um reator ACC com solugbes de CMC. Neste ultimo, para condi¢bes semelhantes obteve-se
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uma maior retengéo gasosa (CMC de 0,45% m.v'!, £5=7% e CMC de 0,2% m.v?, £5=11%) em
comparacdo ao presente estudo (CMC de 0,45% m.v?, £,=59% e CMC de 0,2% m.v?,
89510%).

Figura 4.2 — Retencdo gasosa global (gg) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--TF--) CMC15-
5L, (--C+-) CMC25-5L, (--—+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L,
(——) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Figura 4.3 — Retencdo gasosa global (gg) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC
de 5e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-[F+-) GX15-5L, (-[F-) GX20-

5L, (- +-) GX25-5L, (

) GX30-5L, (——) GX15-10L, (——) GX20-10L, (——) GX25-10L, (

)

GX30-10L.
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Um comportamento divergente foi relatado por Bai et al. [95] em reator ASC. Neste
caso, a retencdo gasosa de solugdes de CMC (0,18% a 1% m.v'!) aumentou com o aumento da
concentragdo de CMC (aumento da viscosidade) do liquido. Segundo os autores, este
comportamento deve-se a um maior tempo de residéncia da bolha para maiores concentragoes,
resultando no aumento da retencéo gasosa.

De maneira geral, observa-se um comportamento semelhante de &g por parte das
solucdes de CMC, as quais apresentam maior indice de escoamento (n>0,5), em relagdo as
solucdes de GX, com menor indice de escoamento (n<0,5). Ademais, comparando-se as Figuras
4.2 e 4.3, para um indice de consisténcia semelhante (0,274 e 0,290 Pa.s") a retengdo gasosa da
solucdo com n>0,5 (n=0,73) foi em média, 40% inferior em comparagdo a solu¢do com n<0,5

(n=0,43), para todos os reatores.
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Através de uma observacdo simples da combinacdo entre a Lei de Newton da
viscosidade e a Lei da Poténcia que descreve a reologia de fluidos pseudoplasticos (Equagéo
2.3 descrita anteriormente), tem-se que para um mesmo valor de K, solugdes de menor valor de
n apresentam uma menor viscosidade aparente, fato que justifica o resultado obtido (mesmo
fendmeno visualizado para as solucdes de glicerol: reducéo da viscosidade resulta no aumento
do didametro da bolha, ocorrendo a reducéo da velocidade da bolha e 0 aumento da retengdo

gasosa).
Hap = = = K. )'/n—l (23)

Nas Figuras 4.2 e 4.3, de forma analoga aos fluidos newtonianos, a retencéo gasosa de
fluidos ndo-newtonianos é superior em reatores airlift em especial para 0 modelo ACC para a
mesma vazdo especifica de ar. Para as solu¢des de CMC, os maiores valores de gg foram
observados para K=0,065 Pa.s" e vazdo especifica de ar de 5 vvm, atingindo valores de 15,76%
e 14,34% nas escalas de 10 e 5 L, respectivamente. De forma anéloga, a retencdo gasosa global
para solucdes de goma-xantana foi superior em reatores ACC operados com a solugéo de menor
indice de consisténcia testada (K=0,274 Pa.s") a 5 vwm, sendo €4=14,31% em reator de 10 L e
€9g=13,08% em reator de 5 L.

Com relagéo a escala, o pardmetro gq foi superior em reatores de 10 L, sendo as solugdes
de GX mais afetadas por esta variavel. As retencbes gasosas em reator de 10 L operados com
solucbes de GX foram superiores as obtidas em 5 L, em média 30% em airlift e 38% em coluna
de bolhas, enquanto os valores de eg em reatores de 10 L operados com solugdes de CMC foram
cerca de 15% superiores as obtidas em reatores de 5 L. Este resultado estd em desacordo com
o relatado por Haque et al. [130] para solugdes de CMC em reator coluna de bolhas, no qual a
retencdo gasosa diminuiu com o aumento do didametro do reator (aumento de volume).
Entretanto, corroborando com o presente estudo, 0s autores observaram um aumento da
retengdo gasosa com aumento de Ucr (aqui representada pela vazéo especifica de ar ¢ar) e

reducéo do pap.

4.1.1 CorrelagOes para previsdo da retencéo gasosa global

Apesar da quantificacdo dos parametros de eficiéncia ser de suma importancia para a
escolha do modelo mais apropriado para determinada aplicacdo industrial, a obtencdo de
correlacdes que permitam a previsdo destas varidveis, para diferentes condi¢des operacionais e

propriedades fisicas sdo cruciais para o design e variacdo de escala destes biorreatores. Por este
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motivo, correlagdes simplificadas foram propostas inicialmente por Godbole et al. [270]
(considerando o efeito da viscosidade e velocidade superficial de ar), e por Chisti [36]
(considerando apenas o efeito da velocidade superficial de ar), as quais permitem prever
facilmente valores de g5. Como 0 objetivo do presente trabalho € realizar a predicdo destes
parametros para diferentes solugdes, utilizou-se como equagéo base a proposta por Godbole et
al. [270], a qual apresenta formato semelhante ao descrito pela Equagdo 3.18 para fluidos
newtonianos, onde g4 é a retencdo gasosa global (-), Usr é a velocidade superficial de ar na
regido de subida (m.s™) e v, é a viscosidade cinematica do liquido (m2.s®).
gg=a- Ugr? - v,° (3.18)
Desta forma, utilizando-se a Equacdo 3.18 como base para o ajuste, as Equacdes 4.1 a
4.3 foram propostas para os trés modelos de biorreatores operados com fluidos newtonianos,
utilizando-se dados de ambas as escalas (5 e 10 L). Ainda, uma quarta correlagdo (Equacdo 4.4)
foi proposta pelo ajuste dos dados obtidos para ambas as escalas e 0os modelos de reatores airlift.
Tais correlagBes sdo validas para fluidos com viscosidade cinematica de 8,44.107 & 2,49.10°
m?.s? e velocidade superficial de ar de 0,019<Ugr (M.s1)<0,118 (Equacfo 4.1), 0,016<Ucr
(m.s1)<0,099 (Equagdo 4.2) e 0,007<Ucr (M.s1)<0,041 (Equacio 4.3).

g5 = (0,397 £0,084) - Uy *714+0047 . ~0.05420013 R?=0,90 (4.1)
g5 = (0,517 +0,079) - Uy, *702+0042 .y ~0,0370014 R?=0,91 (4.2)
g5 = (0,861 +0,227) - Uy *772+0066 .y ~0,060£0018 R?=0,90 (4.3)
g5 = (0,425 + 0,066) - Ugp "087+003% .y 004620010 R?=0,88 (4.4)

Os valores obtidos para os parametros ajustados nas EquagBes 4.1 & 4.4 corroboram com
a Figura 4.1 apresentada anteriormente onde &y apresentou relagdo direta a velocidade
superficial de ar (representada na Figura 4.1 pela vaz&o especifica de ar) e inversa a viscosidade
do meio liquido. Observa-se ainda que &g foi mais sensivel as alteracdes de Ucr, sendo o reator
coluna de bolhas mais afetado pelas variaveis avaliadas. Além disso, gy praticamente ndo sofreu
influéncia da viscosidade do fluido (na faixa experimental de viscosidade estudada). Tal
influéncia praticamente insignificante da viscosidade do liquido sobre gg de fluidos
newtonianos foi igualmente evidenciada em trabalhos anteriores [36,98,121,131,139,223].

Referente & influéncia de Ugr sobre a retencdo gasosa, resultados semelhantes foram
obtidos para reatores do tipo coluna de bolhas [98,121] e airlift split-cylinder [120]. Em ambos
os estudos, o coeficiente B (correspondente ao efeito da velocidade do ar) apresentou resultados

proximos ao presente estudo, f=0,689 neste estudo, 3=0,580 [98,121] e $=0,635 [120].
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Figura 4.4 — Comparag4o entre retencdo gasosa global experimental (gg.exp) € calculada (gg-caic) pelas correlacdes
propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos.
Legenda: (o) ACC-5 L (Eqg. 4.1), (m) ACC-10 L (Eq. 4.1), (o) ASC-5 L (Eq. 4.2), () ASC-10 L (Eq. 4.2), (A)
CB-5 L (Eq. 4.3), (A) CB-10 L (Eq. 4.3), () ACC-5 L (Eq. 4.4), (s) ACC-10 L (Eq. 4.4), (©) ASC-5 L (Eq.
4.4), (») ASC-10 L (Eq. 4.4).
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Com relacdo ao ajuste das correlagbes propostas, observou-se um bom ajuste com
valores de R? em geral superiores a 0,90 e igualmente em relacdo aos desvios médios dos
coeficientes o, B e 6, que apresentaram uma ordem de grandeza inferior ao valor do pardmetro,
exceto para d. Entretanto, devido a baixa influéncia deste coeficiente sobre o valor de g4, a
previsdo da varidvel ndo sofre grandes alteracdes. Ademais, o bom ajuste das correlagdes pode
ser evidenciado na Figura 4.4, a qual apresenta os valores experimentais de g em relacdo aos
valores calculados pelas equagdes propostas, sendo que para todos 0S €asos poucos pontos
excederam um desvio de 20%.

Utilizando-se uma analogia entre viscosidade dindmica para fluidos newtonianos e
propriedades reoldgicas (K e n) para fluidos ndo-newtonianos, tem-se a Equagéo 3.19 como
equacéo base para o ajuste dos dados de retencdo gasosa de fluidos ndo-newtonianos de forma
a obter-se correlagbes simplificadas para os trés modelos de biorreatores pneumaticos. Na
Equacdo 3.19, K é o indice de consisténcia (Pa.s") e n é o indice de escoamento do liquido (-).
gg=a- Uer? - K*-n? (3.19)

As Equagdes 4.5 a 4.7 apresentam os valores para os coeficientes o, §, A e 6 obtidos
apds o ajuste da Equacdo 3.19 utilizando-se todo o conjunto de dados de fluidos ndo-
newtonianos (solucdes de GX e CMC) e escalas (5 e 10 L) nos trés modelos de reatores. As
correlagBes sdo validas para fluidos com indice de consisténcia de 0,06<K (Pa.s")<1,39, indice

de escoamento de 0,25<n<0,79 e velocidade superficial de ar de 0,019<Ugr (m.s1)<0,118
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(Equacdo 4.5, reatores ACC), 0,016<Ucr (M.s?)<0,099 (Equagdo 4.6, reatores ASC) e
0,007<Ugr (M.s1)<0,041 (Equacéo 4.7, reatores CB). A Equacdo 4.8 ¢é valida para ambos os

modelos e escalas de reatores airlift.

& = (0,285 + 0,030) - UGR0,85210,027 . K—0420£0,027 , 1—0,755%0,066 R220,96 (4.5)
g5 = (0,312+ 0,033) - Ugg8°7*00%7 . K~0:382+0027 . n=0,593:£0,064 R?=0,96 (4.6)
& = (0,717 + 0,099) - UGR0,85310,031 . K—0:380£0,029 , 1-0,5690,078 R220,95 (4.7)
g5 = (0,287 £ 0,022) - Ugg*818*0 020 . K~0403+0020 . 1 =0,682:£0,048 R?=0,95 (4.8)

Ainda, ajustes do modelo considerando-se a viscosidade aparente (pap) dos fluidos ndo-
newtonianos foram obtidos com base na Equacéo 3.20, conforme Equacdes 4.9 (reatores ACC),
4.10 (reatores ASC), 4.11 (reatores CB) e 4.12 (reatores airlift, ACC e ASC). Utilizando-se a
Equacdo 2.3, a viscosidade aparente dos fluidos foi obtida a partir de dados reoldgicos (K e n)
e a taxa de cisalhamento média (y,,) em cada tratamento, cuja estimativa encontra-se descrita
em detalhes na segdo 4.11. De maneira geral, pap dos fluidos variou entre 0,015 e 0,135 Pa.s

nas condicdes avaliadas.

gg=a- UGRﬁ “Uap (3.20)
& = (0,231 +0,031) - U(;RO’75410’035 .”ap—o,smio,ozs R220,94 (4.9)
gy = (0,245 0,043) - Ugp"717#004% .y, 027420032 R*=0,90 (4.10)
g5 = (0,517 £ 0,059) - Ugg?700*0049 - y 7027420034 R?=0,89 (4.11)
g5 = (0,231 £ 0,025) - Ugg®7?8*00%7 . ., 029640019 R?=0,92 (4.12)

Observando as Equacdes 4.5 a 4.12, nota-se similaridade entre os valores obtidos para
o coeficiente B de fluidos newtonianos e ndo-newtonianos, o qual corresponde a influéncia da
velocidade superficial de ar sobre a retencdo gasosa. Para ambos os tipos de fluidos e em todos
0s reatores testados, gg foi mais sensivel a alteracdo desta varidvel que a alteracdo das demais
varigveis. De forma similar & viscosidade, as propriedades reoldgicas K e n dos fluidos néo-
newtonianos influenciaram de forma inversa a retengdo gasosa, resultado esperado, uma vez
que tanto a reducdo de K quanto de n (para K constante) promovem a reducéo da viscosidade
aparente do fluido, conforme evidenciado anteriormente na Equacéo 2.3. Por fim, observou-se
que a retencdo gasosa do reator ACC foi mais sensivel as variaveis testadas.

Alguns estudos da literatura corroboram com estas observacgdes [130,132,133,271],
onde a vazdo especifica de ar e viscosidade aparente apresentaram comportamento analogo a
este estudo, com relagOes direta e inversa a retencdo gasosa, respectivamente, sendo g mais

sensivel as variagdes de Ugr.
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Referente ao ajuste das correlagGes propostas para previsao de eg para diferentes fluidos
ndo-newtonianos, foram obtidos altos valores de R?, superiores a 0,89, desvios médios dos
coeficientes com uma ordem de grandeza inferior ao valor do coeficiente e ainda, com apenas
17% dos valores de gq calculados pelas correlagbes propostas com erro acima de 20% em

relagdo aos experimentais (Figuras 4.5 e 4.6).

Figura 4.5 — Comparagdo entre retencdo gasosa global experimental (gg.exp) € calculada (gg-caic) pelas correlacdes
propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos.
Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.5), (m) ACC-10 L (Eq. 4.5), (o) ASC-5 L (Eq. 4.6), () ASC-10 L (Eq. 4.6), (A)
CB-5 L (Eq. 4.7), (A) CB-10 L (Eq. 4.7), (1) ACC-5 L (Eq. 4.8), (s) ACC-10 L (Eq. 4.8), (©) ASC-5 L (Eq.
4.8), (») ASC-10 L (Eq. 4.8).
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Figura 4.6 — Comparagcdo entre retencdo gasosa global experimental (gg.exp) € calculada (gg-caic) pelas correlactes
propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos.
Legenda: (o) ACC-5 L (Eg. 4.9), (w) ACC-10 L (Eq. 4.9), (0) ASC-5 L (Eq. 4.10), () ASC-10 L (Eg. 4.10),
(A) CB-5 L (Eq. 4.11), (A) CB-10 L (Eq. 4.11), (1) ACC-5 L (Eq. 4.12), (=) ACC-10 L (Eq. 4.12), (©) ASC-5 L
(Eq. 4.12), () ASC-10 L (Eq. 4.12).
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Correlacgdes utilizando analise dimensional podem resultar em modelos mais complexos
com melhor ajuste aos dados experimentais, devido & utilizagdo de um numero maior de
informacGes sobre o sistema, com a vantagem de permitir a avaliagdo dos parametros
independentemente da escala do reator. Neste sentido, correlagdes com base em grupos
adimensionais também foram utilizadas para predicédo de &g nos reatores estudados.

Utilizando-se o Teorema de Pi de Buckingham [261,262] para analise dimensional da
retencdo gasosa, considerando-se apenas parametros que variam nos sistemas, tem-se:

1) Variveis independentes que influenciam na retencéo gasosa:
- Geometria do reator: didmetro do riser;
- Propriedades fisicas dos fluidos: pi, ui, D, oi;
- Pard@metros do processo: Ucr;
- Aceleracédo da gravidade: importante em fendmenos hidrodinamicos.

2) Estrutura da matriz:

p. Dr gl& t DL o Ug
L1: Massa (kg) 1 0 O0fo 1 0 1 o
L2: Comprimento (m) -3 1 1(0 -1 2 0 1
L3: Tempo (s) o 0o -210 -1 -1 -2 -1

p. Dp glé& Mt DL or Ugr
1 0 0|0 1 0 1 0
*[2=3xL1+L2//L2 =1L2—-1L3]| 0 1 0l0 3/2 3/2 2 1/2

* L3 = L3/(-2) 0 0 110 172 172 1 1/2
* Correspondem as operagdes matema@ticas realizadas em cada linha da matriz.

3) Formagé&o dos grupos =:

HL _ oL — po-1 p? D3 g
T = m3 =—————=Bo ——2_FL “R J_
L Dg/z . g1/ pL-DZ-g s = T 2 Ga
D, Ucr Ucr LS T 0 A
My = —— T, = = =Fr Mg —— — - = Sc
2 Dglz . gl/2 o D;/Z . gl/2 Dr - g T, pL- Dy

Segundo andlise dimensional, o pardmetro retencdo gasosa é funcdo dos nimeros
adimensionais de Froude (m4), Schmidt (me), Galilei (rs) e Bond (n3). Resultados semelhantes
foram obtidos por Akita & Yoshida [135], os quais utilizaram estes mesmos adimensionais para
previsdo de gq. Tais grupos relacionam o efeito de forgas gravitacionais com forgas inerciais
(Fr), forcas de tenséo superficial (Bo) e forcas viscosas (Ga) sobre a retencdo gasosa.
Adicionalmente, utilizou-se o nimero de Schmidt (Sc), que engloba a influéncia da difusividade
do oxigénio no meio liquido. Assim, as correlaces para retencdo gasosa global utilizando
grupos adimensionais tém o formato conforme a Equacdo 3.26, onde Ucr € a velocidade

superficial de ar na regido de subida (m.s), g é a aceleragdo da gravidade (m.s), Dy € 0
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didmetro hidraulico da secdo (m), u. é a viscosidade dindmica ou aparente do liquido (Pa.s), p.
é a densidade do liquido (kg.m™), DL é o coeficiente de difusividade do oxigénio no meio
liquido (m?.sY), e o, € a tenséo superficial do liquido (kg.s2).

&g =qa-Fr®-Scb-Bo¢- Ga®

d
. :a_< Usr >a< H )”_<g-pL-Dh2>C_<g-pL2-Dh3> (3.26)
g g Dn pL" Dy oy 2

De acordo com as Equacdes 4.13 a 4.16 (validas para reatores ACC, ASC, CB e airlifts,

respectivamente), a retencdo gasosa de fluidos newtonianos sofre forte influéncia de
propriedades fisicas do liquido quando as mesmas sdo avaliadas em conjunto. Numeros
adimensionais de Schmidt, Bond e Galilei, que consideram o efeito da densidade, difusividade
do oxigénio, tensdo superficial e viscosidade sobre a varidvel de interesse (gg), apresentaram
influéncia consideravelmente superior em comparagdo a velocidade superficial de ar,

representada pelo nimero de Froude.

gg — 3,1 . 10—11 . FrO,681iO,03 . SC1,274iO,26 . BO—1,26310,34 . Ga1,106iO,21 R220,96 (413)
gg — 1,7 . 10—11 . FT‘O’677iO’03 . SC1,34910,26 . BO—1,39810,33 . Ga1,15810,21 R220,96 (414)
gg — 8,5 . 10—11 . Fr0,72310,04 . SC1,18810,31 . BO—1,056iO,40 . Ga1,04010,25 R220,95 (415)
gg — 2,9 . 10—11 . FT‘O’674iO’03 . SC1,35810,24 . BO—1,51810,30 . Ga1,166iO,19 R220,93 (416)

Conforme esperado, Fr e Ga apresentaram influéncia direta sobre a reten¢do gasosa,
uma vez que o aumento de Ugr e a reducéo de p. promovem o aumento destes adimensionais,
assim como de gg. O mesmo ocorreu com o nimero de Bond, que se comportou de forma inversa
a &g, sendo que quanto maior a tensdo superficial, menor Bo e maior g.

Na maioria das correlagdes disponiveis na literatura para o calculo da reten¢do gasosa
com base em nimeros adimensionais, o nimero de Froude influencia de forma mais intensa a
retengdo gasosa e 0s niumeros de Bo e Ga apresentam relacdo direta e de pouca influéncia sobre
&g (c=0,15 e d=0,10, respectivamente) [135-137]. Entretanto, um fator semelhante entre estes
relatos é que os fluidos utilizados para o ajuste dos dados séo de baixa viscosidade e, em geral,
muito proximos a viscosidade da &gua, fator que pode justificar as diferencas obtidas. Estudos
como o de Cerri et al. [131], que realizaram um ajuste dos dados até uma viscosidade de 0,012
Pa.s, apresentam resultado mais proximo ao obtido no presente estudo, onde Bo influencia de
forma inversa a retencdo gasosa (c=-0,40) e a influéncia de Ga é mais intensa que nos demais
estudos (d=0,42), assim como o estudo de Schumpe & Deckwer [223] utilizando fluidos

newtonianos e ndo-newtonianos de baixa e alta viscosidades (g, o« Bo~%13).
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Conforme esperado, houve uma melhora no ajuste aos dados experimentais por parte
das correlagBes adimensionais (Equacbes 4.13 a 4.16) em comparacdo as correlacdes
simplificadas (EquacGes 4.1 a 4.4). Valores de R? aumentaram de 0,88 para 0,95 e ainda,
conforme a Figura 4.7, apenas 2% dos pontos excedem um erro de 20%, em comparagéo a

12,5% no caso anterior.

Figura 4.7 — Comparag4o entre retencdo gasosa global experimental (gg.exp) € calculada (gg-caic) pelas correlacdes
adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos
newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.13), (m) ACC-10 L (Eq. 4.13), (o) ASC-5 L (Eq. 4.14), (¢) ASC-10
L (Eq. 4.14), (A) CB-5 L (Eq. 4.15), (A) CB-10 L (Eg. 4.15), (=) ACC-5 L (Eq. 4.16), () ACC-10 L (Eq. 4.16),
() ASC-5 L (Eq. 4.16), (#) ASC-10 L (Eq. 4.16).
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Para fluidos ndo-newtonianos em geral, a relagdo entre os nimeros adimensionais e a
retengdo gasosa foi semelhante para os nimeros de Froude, Schmidt e Galilei apresentando uma
influéncia direta, enquanto que para o nimero de Bond a relagdo com a retencéo gasosa foi
inversa (Equagdes 4.17 a4.20, vélidas para reatores ACC, ASC, CB e airlifts, respectivamente).
Com relacdo a intensidade da influéncia, diferentemente do observado para fluidos
newtonianos, a retencdo gasosa de fluidos ndo-newtonianos calculada por correlagbes
adimensionais sofreu de forma mais intensa a influéncia da variacdo do nimero de Froude, em

comparagdo aos demais adimensionais.

gg — 7,1 . 10—7 . Fr0,75310,03 . SCO,96210,02 . BO—O,87OiO,01 . Ga0,66710,07 R2:O,97 (417)
gg — 5,8 . 10—9 . Fr0,72210,03 . SC1,37010,14 . BO—1,20710,12 . Ga0,86610,07 R220,95 (418)
gg — 1,9 . 10—9 . Fr0,76110,03 . SC1,50010,15 . BO—1,27110,13 . Ga0,93610,08 R220,95 (419)
gg — 7,4 . 10—8 . Fr0,73810,02 . SC1,16010,09 . Bo—l,OSOiO,OS . Ga0,76510,05 R2:0,96 (420)

Comparando-se o ajuste aos dados experimentais das correlagdes simplificadas

(Equacgdes 4.5 a 4.12) e utilizando nimeros adimensionais (Equacdes 4.17 a 4.20) para fluidos
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ndo-newtonianos, houve melhora no R? das correlagdes propostas, assim como um menor
namero de pontos (12%) excedeu 20% de desvio em relagdo aos valores experimentais (Figura
4.8).

Figura 4.8 — Comparagdo entre retencdo gasosa global experimental (gg.exp) € calculada (gg-caic) pelas correlacdes

adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos nédo-

newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.17), (m) ACC-10 L (Eq. 4.17), (o) ASC-5 L (Eqg. 4.18), (¢) ASC-10

L (Eq. 4.18), (A) CB-5 L (Eq. 4.19), (A) CB-10 L (Eg. 4.19), (1) ACC-5 L (Eq. 4.20), () ACC-10 L (Eq. 4.20),
() ASC-5 L (Eq. 4.20), (#) ASC-10 L (Eq. 4.20).
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4.2 Retencado gasosa parcial (i)

Uma vez obtidos os valores de retencdo gasosa no riser e no downcomer, é possivel
determinar a retencdo gasosa global. Segundo Chisti [36], realizando um balango da quantidade
de gés presente no reator, considerando-se que a altura da disperséo é a mesma para ambas as
secOes do reator e, ainda, que as sec¢des de subida e descida s&o uniformes (como € o caso dos
reatores utilizados neste estudo), tem-se a Equagéo 3.1, a qual permite o calculo da retencéo
gasosa global, a partir de dados de retencdo gasosa parcial (er € ep) € as areas de secdo
transversal das regides (Ar e Ap).

_ ER " AR + ED " AD (31)
T T Ap+a,

Os valores obtidos para as reten¢des gasosas globais calculadas pela Equagéo 3.1 (eg-
calc) € determinadas experimentalmente (eg-exp) para fluidos newtonianos podem ser visualizados
na Figura 4.9. Neste caso, os valores calculados sdo proximos aos experimentais, apresentando

um desvio médio de 2,8%, sendo o desvio maximo obtido de 10,5% no reator airlift split-



Resultados e Discussao 122

cylinder (ASC) de 5 L (Figura 4.9.c) operado com solugéo de glicerol de viscosidade igual a
0,010 Pa.s (GS10). Ainda na Figura 4.9, os valores e 0 comportamento das retengdes gasosas
parciais em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) € viscosidade do liquido podem ser

visualizados para os dois modelos e as duas escalas de biorreatores airlift.

Figura 4.9 — Retences gasosas parciais e globais em reatores airlift operados com fluidos newtonianos (n=1): a)
reator ACC de 5 L; b) reator ACC de 10 L; c) reator ASC de 5 L; d) reator ASC de 10 L. Legenda: (®) &g-exp,

() gg-caic (EQ. 3.1), ('_>') ep, ( ) &r.
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Conforme esperado, para todos os reatores avaliados, as retengdes gasosas no riser (er)
e no downcomer (ep) de fluidos newtonianos aumentaram com a vazdo especifica de ar e
diminuiram com o aumento da viscosidade do liquido, de acordo com o comportamento
evidenciado anteriormente para retengdo gasosa global. Apenas para a 4gua (A01) observou-se
que em alguns casos as retencdes gasosas foram inferiores as obtidas para a solugéo de glicerol
de 0,010 Pa.s (GS10), a qual possui maior viscosidade. Tal resultado pode ser atribuido a menor
resisténcia ao escoamento por parte da agua, podendo gerar em determinadas situagdes, uma
maior velocidade da bolha, fendmeno predominante em comparacéo ao efeito do diametro da

bolha sobre a velocidade, conforme mencionado anteriormente.
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Al-Masry [89] observou que em reator airlift de circulagdo externa (ACE) de 167 L,
operado com agua e glicerol puro, o glicerol apresentou menores valores de €r e ep que a dgua
(cerca de 30%). Ademais, 0 autor observou um resultado semelhante ao presente estudo sobre
a relacdo inversa entre a viscosidade do fluido e as reten¢Ges gasosas ¢r € ep, sendo que ¢ep foi
mais influenciada por esta variavel (g o u;*°* e &, o u; %?°). De forma anéloga, Shariati et
al. [139], em reator ACC e utilizando fluidos newtonianos (microemulsdes de &gua e diesel),
observaram que er e ep apresentam relagdo inversa a viscosidade cinemética do fluido (vL),
sendo este comportamento mais observado até valores de v=3.10° m2.s,

A relagdo direta entre a vazdo especifica de ar e as reten¢des gasosas parciais, €r € e,
foi evidenciada por inimeros autores [104,113,114,116,117,119,272]. Para &4gua e glicerol puro
operados em reator ACE de 167 L, a influéncia de Ugr sobre as retengdes gasosas nas regides
de subida e descida foi expressa matematicamente como sendo ez o« Uop® e g, o Up® [89].
Observou-se maior influéncia de Ugr, quando dgua com adigdo de surfactantes foi utilizada em
reator ASC, sendo ez o Ug,7° [100].

Os maiores valores de er em cada reator, foram observados em geral para a solucéo
GS10 nos reatores operando a 5 vwm (ACC 5 L: eg=0,1850; ACC 10 L: er=0,2372; ASC5 L:
er=0,2172), exceto no reator ASC de 10 L, o qual apresentou a maior retengdo gasosa
encontrada, er=0,2513, empregando-se 4gua. J& os menores valores de er foram obtidos, em
geral, para a solugdo mais viscosa (glicerol de 0,030 Pa.s) na menor vazdo especifica de ar (1
vvm) (ACC 5L: er=0,0495; ACC 10 L: er=0,0548; ASC 5 L: ¢r=0,0572), novamente com a
excecdo do reator ASC de 10 L, que apresentou menor gr quando foi utilizado agua como fluido
de trabalho (er=0,0797).

De maneira geral, os reatores ASC apresentaram em média valores de er 6,5% maiores
que os reatores ACC. Relacionado ao tamanho do reator, os reatores de 10 L apresentaram
maiores valores de retencdo na regido de subida, sendo er no reator ACC de 10 L em média
24% maior que no ACC de 5 L e, os valores em ASC de 10 L, em média 16% maiores que ASC
de5L.

Com relagdo a ep, obteve-se o maior valor no reator ACC de 10 L operado com agua e
vazdo especifica de ar de 5 vwm. Para este parametro, os maiores valores para reatores ACC
foram obtidos com AO1 (ep-accsL=0,1276; ep-acc10.=0,1494), enquanto que para reatores ASC,
foram obtidos com GS10 (ep-ascs.=0,0794; ep-asc10.=0,1125), todos na vazdo especifica de ar

de 5 vvm. Semelhante ao ocorrido para er, 0S menores valores de gp ocorreram com fluido



Resultados e Discussao 124

GS30 (mais viscoso) operado a 1 vwwm (ep-accs.=0,0191; ep-acc10.=0,0346; ep-ascs.=0,0171),
exceto para o reator ASC de 10 L, o qual apresentou menor valor com GS10 (ep-asc100.=0,0177).

Observou-se ainda que, de forma contraria ao ocorrido para €r, 0s valores de ep foram
em média 40% maiores nos reatores ACC que nos reatores ASC, o que justifica a retengao
gasosa global ser maior em reatores ACC, apesar de er ser ligeiramente inferior nestes reatores.
Ademais, as retencbes gasosas na regido de descida no reator ACC de 10 L foram em média
45% maiores que no ACC de 5 L, enquanto que ep em ASC de 10 L foi cerca de 30% maior
que em ASC de 5 L. Baseado nestas informagdes pode-se dizer que a retencéo gasosa na regiao
de descida de fluidos newtonianos é consideravelmente mais sensivel a modificacbes
geomeétricas do reator, tanto relacionado ao modelo quanto & escala do mesmo.

No estudo realizado por Moraveji et al. [100], em reator ASC operado com agua e adi¢éo
de surfactantes, os valores de &r e ep foram maiores quando houve a adigdo de surfactantes. Os
autores obtiveram valores para agua (er=0,0175 e £0=0,006 para Ucr de 0,01 m.s) muito
proximos aos do presente estudo em condigdes semelhantes (r=0,0209 e ¢p=0,0731 para Ugr
de 0,0162 m.s™), principalmente para r.

Em reatores ACC de diferentes didmetros na regido de separacdo gas-liquido
(separador) e operados com agua, Graen-Heedfeld & Schlueter [124] observaram que o
aumento do diametro do separador reduz ¢r e ep. Para reator com didmetro de 0,44 m (separador
reto, como no presente estudo) e altura de 7,8 m, os autores encontraram para agua, €r=0,250 e
e0=0,175, com Ugcr de 0,16 m.s?, valores um pouco superiores aos do presente estudo
(er=0,2327 e £p=0,1494 para Ugr de 0,1176 m.s* em reator ACC de 10 L), uma vez que 0
tamanho do reator e a vazao utilizada pelos autores é superior.

De forma semelhante, Choi et al. [125] testaram a influéncia da geometria da regiéo de
separacdo pela insercdo de aparatos internos em reatores ASC de 100 L operados com agua e
ar. Neste estudo, as retencdes gasosas atingiram er=0,200 e £p=0,175 para Ugr de 0,20 m.s™
(sem uso de aparato). No presente estudo, para ASC de 10 L, a reten¢do gasosa na regido de
subida foi superior & encontrada pelos autores (er=0,2513), enquanto que na descida foi
consideravelmente inferior (ep=0,1046), para Ugr de cerca de 0,1 m.s™.

Com relacdo ao tamanho do reator, Gavrilescu & Tudose [113] observaram que 0
aumento da escala do biorreator promove o aumento de er, independentemente do tipo de
fluido. Entretanto, segundo o estudo de Chisti et al. [126], com reatores ASC e ACCde33Le
160 L operados com agua, a escala do biorreator ndo afeta a retencdo gasosa na regido de

descida (ep). Em seu estudo, os valores de ep em reator ASC (ep=0,125) e ACC (ep=0,130)
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foram praticamente iguais, sendo este parametro para ACC ligeiramente superior na maioria
dos pontos (semelhante ao ocorrido neste estudo).

A Figura 4.10 apresenta os valores de retencdo gasosa experimental e calculada
(Equagdo 3.1) e retencéo gasosa parcial (er e ep) para solucdes de carboxi-metil celulose (CMC)
em reatores airlift ACC e ASC de 5 e 10 L, assim como o comportamento destas variaveis em
funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar em vvm) e do indice de consisténcia do fluido (K em
Pa.s").

Figura 4.10 — RetencOes gasosas parciais e globais em reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos
(carboxi-metil celulose, n>0,5): a) reator ACC de 5 L; b) reator ACC de 10 L; c) reator ASC de 5 L; d) reator

ASC de 10 L. Legenda: (®) &g.exp, (M) £geaic (Eq. 3.2), (-~ o, ( ) €R.
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Semelhante aos valores experimentais, os valores de gq calculados pela Equagéo 3.1,
assim como as retencbes gasosas parciais (er € ep) apresentaram relagdo direta a vazéo
especifica de ar (100% dos pontos) e, em geral, de forma inversa ao indice de consisténcia do
fluido (99% dos pontos). Comparando-se os valores obtidos de g calculados e experimentais

houve em meédia um desvio de apenas 4,5%, sendo 0 maximo desvio encontrado (20%) para
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reten¢des gasosas muito baixas (0,01211 e 0,01805 em reator ASC de 5 L), o que justifica um
maior desvio, pois compromete a precisdo da medida.

Para carboxi-metil celulose, os maiores valores de retengdo gasosa na subida foram
obtidos para a solugdo menos concentrada (K=0,063 Pa.s") e vazdo especifica de ar maxima de
5 wm (gr-accsL=0,1735; er-ascs.=0,1767; er-acc10.=0,1911; er-asc10.=0,1902), sendo o reator
ACC de 10 L aquele que apresentou, em 90% dos casos, 0os maiores valores de er. De forma
contréria, os menores valores deste pardmetro foram obtidos para a solu¢do mais concentrada
(K=0,287 Pa.s") e menor vazdo especifica de ar de 1 vwm (gr-accs.=0,0369; er-ascs.=0,0260;
er-acc10L=0,0448; er-asc10.=0,0304). Ademais, contrariamente aos resultados obtidos para
fluidos newtonianos, a retencdo gasosa na regido de subida foi em média 5% superior em
reatores ACC que em reatores ASC. Com relagdo ao tamanho do reator, os valores de er foram
cerca de 4,5% maiores no reator ACC de 10 L que no de 5 L, enquanto &r foi 11% superior em
ASC de 10 L queem ASC de5 L.

De acordo com a Figura 4.10, o pardmetro ep exibiu um comportamento semelhante a
€r, UMa vez que apresentou maiores valores para solu¢do com K=0,063 Pa.s" e vazéo especifica
de ar de 5 vvm, sendo o reator ACC de 10 L aquele que originou maior eo em 99% dos casos
(valor m&ximo ep-acc10.=0,1230). O mesmo ocorreu para 0s menores valores de p, observados
para K=0,287 Pa.s" e 1 vvm, exceto para o reator ASC de 10 L, no qual o menor valor foi obtido
para K=0,170 Pa.s". Tais valores obtidos foram extremamente baixos, variando de 0 a 0,009
(em outros termos, houve praticamente a auséncia de bolhas na regido de descida sob estas
condi¢des). Relacionado a geometria do biorreator, os valores de ep em reatores ACC foram
em média 30% superiores que em reatores ASC, enquanto os reatores de 10 L de ambos os
modelos apresentaram valores, em média, 30% superiores em comparagdo aos de 5 L. Como
pode ser observado, de forma anéloga aos fluidos newtonianos, o pardmetro ep para solucdes
de CMC é mais sensivel a geometria do reator que o parametro .

De forma anéloga ao observado para os fluidos ndo-newtonianos no presente estudo,
varios autores [104,113,133,188,273], em diferentes modelos de reatores airlift, observaram
uma relacdo direta entre er e Ucr (aqui representada por ¢ar) € inversa a pap ou ao indice de
consisténcia do liquido (K). Apenas Kilonzo et al. [104], utilizando solu¢des de CMC em
reatores ACC quadrados com diferentes aberturas na regido de separagdo gés-liquido, observou
uma influéncia forte e direta de pap SObre er € ep, conforme correlagdes adimensionais descritas
nas EquacOes 4.21 e 4.22. Resultados distintos foram obtidos por Popovi¢ & Robinson [112],

0s quais observaram que a influéncia da viscosidade aparente (pap) Sobre as reten¢des gasosas
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parciais pode ser desprezada, assim como por Li et al. [133], que obtiveram proporcionalidades

do tipo e o gy 0135 € £ o prgy 0107,

£ :770( Uer )1'621 <7g L )0’852 (h_b>0'180 (%)11’375 (h_R>5’2 (4.21)
8 '\\/g De \p..L.o} \Dpg Dy \Dpg

2,82 0,968 02
e :57o< Usr ) < 9K ) (h_b>o’21o (%)11’375 <g-pf-Di§‘c) (4.22)
b ‘\\/g Dne pL.L.o} Dnr Dy i

Ainda, Li et al. [133] trabalhando com reatores ACC de 50 e 70 L operados com agua e
solucbes de CMC (11,5<K (Pa.s")<0,286; 0,441<n<0,617 a 18 °C), obtiveram para Ugr de

0,10 m.s™ e K=0,286 Pa.s", valores de £r=9% e £p=4,5%. Resultados superiores foram obtidos
no presente estudo (er=13,47% e £p=7,42% para Ucr de 0,12 m.s’* K=0,287 Pa.s" e reator ACC
de 10 L), fato que pode estar relacionado a temperatura utilizada nos testes ou devido as
diferencas no design dos sistemas. O mesmo ocorreu apds comparagdo dos resultados obtidos
por Deng et al. [188] em reator ACC. Para solugdo de CMC com K=0,097 Pa.s" e n=0,73, 0s
autores obtiveram gr=12,5% e ep=7,5% com Uer=0,12 m.s™, enquanto que no presente estudo,
para K=0,063 Pa.s" e n=0,79 obteve-se maiores valores de retencéo gasosa parcial, er=19% e
ep=12%.

Com relagdo a escala do reator, conforme mencionado anteriormente, Gavrilescu &
Tudose [113] observaram que o aumento do tamanho do reator promove o aumento de &g, tanto
para fluidos newtonianos quanto para ndo-newtonianos (0,061<K (Pa.s")<3,518; 0,86<n<0,39),
0 que corrobora com os resultados obtidos.

Comparando-se fluidos newtonianos com ndo-newtonianos pela anélise das Figuras 4.9
e 4.10 observou-se que, em geral, as retencdes gasosas parciais para dgua sdo superiores aquelas
obtidas para solu¢es de CMC. O mesmo foi observado por Deng et al. [188] e por Li et al.
[133] em reator ACC, sendo que neste Ultimo, para Ugr=0,10 m.s™ obteve-se para dgua er € €p
maximos de 15% e 7%, respectivamente, enquanto que para solucdes de CMC, er m&ximo
variou de 9 a 6% e ep maximo de 3 a 4,5%.

A Figura 4.11 apresenta os valores e 0 comportamento da reten¢do gasosa experimental
e calculada e retengdes gasosas parciais (er e ep) para solugdes de goma-xantana (GX) em
reatores airlift ACC e ASC de 5 e 10 L. De forma anéloga aos casos anteriores (fluidos
newtonianos e CMC), os valores de retencdo global calculada (Equagdo 3.1) e retengOes
parciais apresentaram relacdo direta & vazdo especifica de ar e, na maioria dos casos, inversa ao

indice de consisténcia do fluido (91% dos pontos).
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Figura 4.11 — RetencOes gasosas parciais e globais em reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos
(goma-xantana, n<0,5): a) reator ACC de 5 L; b) reator ACC de 10 L; c) reator ASC de 5 L; d) reator ASC de 10

L. Legenda: (®) &g-exp, (M) Eg-calc (Eq. 3.1), ("") ep, ( ) €r.
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Apbs comparagdo entre os valores obtidos de gy calculada pela Equagdo 3.1 e g
experimental verificou-se que houve, em média, um desvio de 6%, sendo 0 maximo desvio
encontrado (40%), semelhante ao caso anterior, para uma reten¢cdo muito baixa (e0=0,01199
em reator ACC de 5 L, operado com fluido de maior indice de consisténcia e menor vazao
especifica de ar), o que compromete consideravelmente a precisdo da medida.

De forma analoga aos resultados obtidos com CMC, a reten¢do gasosa na regido de
subida para solugdes de GX apresentaram valores maximos em cada reator, para solu¢do menos
concentrada e maior vazdo especifica de ar (K=0,274 Pa.s" e 5 vvm) e os menores valores para
solucdo mais concentrada e menor vazdo especifica de ar (K=1,368 Pa.s" e 1 vvm). Assim, 0s
menores e maiores valores de gr observados para cada reator foram: 0,0413<er-accs.<0,1699;
0,0282<gr-ascs5.<0,1554; 0,0515<er-acc10.<0,1860 e¢; 0,0433<er-asc10.<0,1634. De maneira
geral observou-se que em 97,5% dos tratamentos, o reator ACC de 10 L apresentou er superior

aos demais reatores. Com relacdo a geometria, o pardmetro &r nos reatores ACC foi em média
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17% superior em comparagdo aos reatores ASC. Ainda, este parametro para ACC de 10 L foi
cerca de 9% superior que em ACC de 5 L, enquanto que nos reatores ASC, ¢r no reator de 10
L foi em média 31% superior ao de 5 L.

Em geral, os resultados de ep foram semelhantes & r para as solu¢des de goma-xantana.
Os valores méximos de ep em cada reator foram obtidos para K=0,274 Pa.s" e 5 vwwm (ep-
accsL=0,0986; ep-ascs.=0,0730; ep-acc10.=0,1153), exceto no reator ASC de 10 L, no qual o
valor méaximo ocorreu para solucdo com K=0,600 Pa.s" (ep-asc100.=0,0754). J& os valores
minimos variaram de 0 (ACC de 5 L) a 0,0113 (ACC de 10 L) e ocorreram em geral para
solucdo com K=1,044 Pa.s" e vazdo de 1 vvm. De forma analoga as solucbes de CMC, ep para
reatores ACC é em média 21,5% maior que em reatores ASC. Relacionado ao tamanho do
reator, este parametro no reator ACC de 10 L foi 39% maior que no de 5 L, sendo que nos
reatores ASC, ep foi em média 31% maior no reator de 10 L que no de 5 L. Conforme os casos
anteriores, ep para solugdes de goma-xantana foi mais sensivel as variagdes de modelo e escala
de biorreator que 0 parametro &r.

Por fim, realizando-se uma comparacdo entre os fluidos observou-se que os valores de
ep € €r 80, em 72,5% dos casos, superiores para solu¢des de CMC em comparacao a goma-
xantana. Este fato ocorre, devido a maioria das solucbes de CMC testadas apresentarem
pardmetros reoldgicos que resultam em uma viscosidade inferior, em comparacédo a reologia
das solucBes de goma-xantana. Entretanto, para fluidos com mesmo indice de consisténcia
(CMC: K=0,287 Pa.s" e n=0,73; GX: K=0,274 Pa.s" e n=0,43), tanto os valores de er quanto
de ep sdo superiores para o fluido com menor indice de escoamento (GX com n=0,43), resultado
esperado uma vez que 0 mesmo possui menor viscosidade.

Ainda, relacionando as observagdes elencadas anteriormente para cada fluido néo-
newtoniano, pode-se dizer que ambos 0s pardmetros er e ep sofreram maior influéncia da
geometria do reator quando o mesmo foi operado com solugbes de goma-xantana, em
comparagdo as solucdes de CMC. Por fim, comparando-se os resultados obtidos para fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos, observou-se que, em geral, ep € gr S80 mais sensiveis a
geometria do reator quando operados com fluidos newtonianos.

Como preconizado por diferentes autores [112,126,139,140,142], existe uma relagéo
linear entre ep e er. A Figura 4.12 refere-se a tal dependéncia linear, sendo observada no
presente estudo, em reatores ACC e ASC, tanto para fluidos newtonianos quanto ndo-
newtonianos. As correlagfes lineares obtidas para os dados apresentados na Figura 4.12

correspondem as EquacOes 4.23 a 4.26. Tais correlagbes apresentaram bom ajuste aos dados
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experimentais, como pode ser observado na Figura 4.13, com poucos pontos de ¢ep calculado

excedendo 20% de desvio com relagdo a ep experimental.

ACC  Newtoniano (a): ep = 0,686 — 0,011 R?=0,96 (4.23)
ASC  Newtoniano (b): &, = 0,406, — 0,002  R2=0,90 (4.24)
ACC  Néo-newtoniano  (c): g, = 0,788 g — 0,031 R?=0,96 (4.25)
ASC  Néo-newtoniano  (d): ep = 0,612 — 0,017 R?=0,95 (4.26)

Figura 4.12 — Relacdo entre ¢r € ep para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-
10 L; N&o-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L.
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Para solucbes newtonianas de baixa viscosidade em reator ACC, observou-se na
literatura, de maneira geral, coeficientes angulares superiores aos obtidos no presente estudo.
Shariati et al. [139] e Bello et al. [140] obtiveram relagGes semelhantes entre er € ep para
microemulsdes de &gua e diesel e solucbes de NaCl, respectivamente. Em ambos os estudos,
ep « 0,788 .e5. Um coeficiente angular superior (0,988) foi obtido por Choi et al. [142],
utilizando &gua com adigdo de solidos para este modelo de biorreator. J& em biorreator tipo
ASC, Ganzeveld et al. [143], utilizando solucfes de NaCl com adigdo de particulas solidas,
obteve uma relagéo entre er e epde g « 0,630 - ;.

Comparando-se os resultados da literatura com as Equagdes 4.23 a 4.26, observou-se
que os dados do presente estudo resultaram em coeficientes angulares inferiores, quando se
compara 0 mesmo modelo de biorreator e fluidos newtonianos. Este fato pode estar relacionado
a viscosidade das solucdes testadas. Como pode ser observado nos relatos anteriores, a

viscosidade das solugdes testadas na literatura sdo consideravelmente proximas a 4gua, ou até
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inferiores, como em Shariati et al. [139], enquanto que no presente estudo a viscosidade das
solucdes chega a ser até 30 vezes superior a da 4gua. Ademais, percebe-se que tanto na literatura
quanto nos resultados obtidos, os reatores ASC apresentaram coeficientes angulares inferiores
aos obtidos para reatores ACC, o que pode ser um indicativo de uma maior forga motriz por

parte dos reatores ASC.

Figura 4.13 — Comparagdo entre os valores de retencdo gasosa no downcomer experimental (ep-exp) € calculada
(ep-caic) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L (Eq. 4.23), (m) ACC-10 L (Eq. 4.23), (o)
ASC-5 L (Eq. 4.24), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.24); Nao-newtonianos: (o) ACC-5 L (Eqg. 4.25), (m) ACC-10 L (Eq.

4.25), (o) ASC-5 L (Eq. 4.26), () ASC-10 L (Eq. 4.26).
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Ainda, observa-se que os coeficientes angulares (A) encontrados por Shariati et al.
[139], Bello et al. [140] e Ganzeveld et al. [143] sdo muito proximos aos obtidos no presente
estudo para fluidos ndo-newtonianos (Aacc=0,7882 e Aasc=0,6116).

Conforme comentado anteriormente, a circulagéo do liquido em reatores airlift ocorre
devido & diferenca de pressdo hidrostatica entre as regifes de subida (riser) e descida
(downcomer) do reator. Desta forma, a for¢a motriz para a circulagéo do liquido em reatores
airlift € descrita como sendo a diferenga entre as retengdes gasosas nas regides de subida e
descida dos reatores [113,145,274]. Neste sentido, a Figura 4.14 apresenta os valores de forca
motriz (er-ep) em relagdo & vazdo especifica de ar, & viscosidade do liquido (para fluidos
newtonianos) ou ao indice de consisténcia do liquido (para fluidos ndo-newtonianos). Cada

gréfico contém informagdes de ambas as escalas (5 e 10 L) do modelo correspondente.
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Figura 4.14 — Forga motriz para circulagdo do liquido (er-ep) em relacéo a vazdo especifica de ar (¢ar) € &
viscosidade do liquido (u.) ou indice de consisténcia (K) para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift
operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Newtonianos: a) reator ACC de 5 e 10 L, b) reator ASC

de 5 e 10 L; Carboxi-metil celulose: c) reator ACC de 5 e 10 L, d) reator ASC de 5 e 10 L; Goma-xantana: €)
reator ACC de 5e 10 L, f) reator ASC de 5 e 10 L. Legenda: Cores claras correspondem aos reatores de 5 L e
cores escuras aos reatores de 10 L.
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Em todos os casos, observou-se nitidamente uma relacéo direta entre a forga motriz e
dar. Entretanto, com relagdo a L ou K do liquido, aparentemente h& pouca influéncia destas
propriedades sobre a forga motriz, sendo observado de modo geral, uma relagéo inversa entre
estas variaveis.

Com dados das Figuras 4.14.a e 4.14.b verificou-se que, em 97,5% dos casos, a forca
motriz com fluidos newtonianos foi maior em reatores ASC. Um resultado semelhante foi
obtido quando o fluido utilizado era CMC (Figuras 4.14.c e 4.14.d), sendo a forga motriz para
circulacdo em reatores ASC superior aquela em reatores ACC em 75% dos casos. Um resultado
contrério foi obtido para o fluido GX (Figuras 4.14.e e 4.14.f), uma vez que, em 72,5% dos
pontos, a forga motriz foi superior em reatores ACC. Tais observagdes mostram que nao
somente a geometria dos reatores influencia a diferenca de pressdo hidrostatica entre as regides,
mas também a reologia no caso de fluidos ndo-newtonianos.

Quanto a escala do reator, observou-se que quando os reatores ACC e ASC sdo operados
com fluidos newtonianos, esta variavel influencia pouco a forca motriz, entretanto de forma
direta, sendo que cerca de 62,5% dos valores de er-ep foram superiores para reatores de 10 L.
Um comportamento contrério foi observado para fluidos ndo-newtonianos, onde a escala
influenciou de forma inversa a forga motriz. Em reatores ACC, 87,5% dos dados foram
superiores nos reatores de 5 L, enquanto que em reatores ASC, apenas 52,5% dos pontos.

Para fluidos ndo-newtonianos com mesmo indice de consisténcia (K=0,300 Pa.s") e
diferentes indices de escoamento (ncx=0,43 e ncmc=0,73), a forga motriz foi superior para o
fluido com menor indice de escoamento, ou seja, 0 de menor viscosidade. Comparando-se 0
tipo de fluido utilizado, em geral, os fluidos newtonianos apresentaram maior forga motriz, em
virtude de sua menor viscosidade na maioria das condigdes testadas.

Resultados semelhantes foram obtidos por Deng et al. [188], que observaram que em
reator ACC operado com &gua e solucdes de CMC, o aumento da viscosidade aparente do fluido
e de Ugr resultou em um leve aumento da forgca motriz. Ademais, para condigdes semelhantes
ao presente estudo (K=0,097 Pa.s", n=0,73 e Ugr=0,12 m.s!) os autores obtiveram gr-ep=6%,
sendo obtido um valor um pouco acima no presente trabalho, er-ep=6,8% (K=0,063 Pa.s",
n=0,79 e Ucr=0,12 m.s%).

Conforme descrito anteriormente, Choi et al. [125], trabalhando com reatores ASC de
100 L operados com &gua e ar, testaram a influéncia da geometria da regido de separagdo gas-
liquido. Para uma geometria semelhante, as retengdes gasosas atingiram gr=0,200 e ¢p=0,175

para Ugr de 0,20 m.s ™%, enquanto que no presente estudo foram obtidos valores de £r=0,2513 e
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£p=0,1046 para velocidade de 0,1 m.s™. E importante notar que, mesmo Ugr sendo inferior, a
forga motriz obtida no presente estudo (para este fluido e tipo de reator) foi maior que a obtida

em Choi et al. [125], fato que contribui para uma maior velocidade de circulag&o do liquido.
4.3 Tempo de circulacdo do liquido

Para avaliacdo de pardmetros hidrodinamicos tais como tempo e velocidade de
circulacdo da fase liquida nos biorreatores de circulacdo interna (airlift), foram realizadas
filmagens do comportamento de uma esfera com mesma densidade do fluido nas diferentes
vaz0es especificas de ar e propriedades fisicas dos fluidos. Os valores obtidos assim como o
comportamento do pardmetro tempo de circulagdo do liquido (tc) com a variagdo da vazéo
especifica de ar (¢ar), Viscosidade da fase liquida e escala do biorreator, podem ser visualizados
nas Figuras 4.15.a (ACC) e 4.15.b (ASC) para fluidos newtonianos.

Figura 4.15 — Tempo de circulagéo do liquido (tc) em fungdo da vazéo especifica de ar (¢w) para os diferentes
modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (--—+-) A01-5L, (-1 --) GS10-5L, (--LF-) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (
——) A01-10L, (—®—) GS10-10L, (—%—) GS20-10L, ( ) GS30-10L.
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Como pode-se observar na Figura 4.15, tc apresentou um comportamento semelhante
para os biorreatores e fluidos avaliados, tendo uma relagdo inversa & vazédo especifica de ar e
direta & viscosidade do liquido (para soluces de glicerol), onde a solugdo de maior viscosidade
(glicerol de 0,030 Pa.s) apresentou 0s maiores valores de tc enquanto que a menos viscosa gerou
0s menores valores. Para agua observou-se um comportamento divergente em termos de
viscosidade em algumas situacOes, resultado relacionado as variagBes de retencdo gasosa
comentadas anteriormente.

Com relacdo a escala do biorreator, os reatores de 10 L apresentaram maiores valores

de tc em 70% dos casos. Quanto ao modelo, ndo se observa relagdo entre esta variavel e tc, uma
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vez que na escala de 5 L, 65% dos pontos apresentaram um maior tempo para reator ASC (nas
mesmas condicOes de vazdo e viscosidade), enquanto que para escala de 10 L, em 65% dos
pontos tc foi superior para reator ACC.

Resultados semelhantes foram obtidos por Shariati et al. [139] em reator ACC, no qual

observou-se a reducéo de tc com o aumento da vazédo especifica de ar, assim como a influéncia

direta da viscosidade cinematica do liquido (t¢ o U_y®%* - v2**°). Ainda, Mirén et al. [152]
observaram que em reatores airlift ACC e ASC geometricamente semelhantes, os valores de tc
do reator ASC foi, em geral, inferior ao obtido em ACC. Neste estudo, tc em reator ACC
utilizando agua do mar, permaneceu proximo a 27 s para velocidades de ar entre 0,04 e 0,10
s, enquanto que para reator ASC este tempo foi de aproximadamente 20 s. Corroborando
com Shariati et al. [139], tc decresceu de 45 a 20 s com 0 aumento da vaz&o especifica de ar.
Os maiores valores de tc obtidos por Miron et al. [152], em comparacdo ao presente estudo,
podem estar relacionados ao tamanho dos biorreatores, 0s quais séo de 6 a 12 vezes maiores.
Para as solugdes de carboxi-metil celulose (n>0,5), os valores e o comportamento de tc
com relacéo a vazdo especifica de ar e a reologia das solucdes sdo apresentados na Figura 4.16.
Semelhante ao observado para fluidos newtonianos, os valores de tc decresceram com o
aumento da vazdo especifica de ar empregada, assim como aumentaram com o0 aumento do

indice de consisténcia (viscosidade) do liquido.

Figura 4.16 — Tempo de circulagéo do liquido (tc) em fungdo da vazdo especifica de ar (¢w) para os diferentes
modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (--T+-) CMC15-5L, (--[F-) CMC25-5L,
(--CF-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—#—) CMC15-10L, (—%—) CMC25-10L, (—#—) CMC35-10L,
( ) CMC45-10L.
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A menor faixa de tc para solugdes de CMC foi obtida em reator ACC de 5 L (3,19<tc
(5)<3,96) entretanto, de forma analoga ao obtido por Mir6n et al. [152] para 4gua, em 87,5%

dos tratamentos, 0s valores de tc nos reatores ASC foram inferiores. Com relagdo a escala do
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biorreator, os valores de tc foram superiores em reatores de 10 L, fato justificado em virtude da
maior altura de liquido nesta escala, em comparagdo a de 5 L. Resultados semelhantes foram
obtidos por Yazdian et al. [144], em reator ACE durante o cultivo de Methylomonas spp., sendo
observado o decréscimo do tempo de circulacdo do liquido com aumento da vazédo especifica
de ar, assim como com a redugéo do tamanho do biorreator.

Conforme esperado, os valores de tc foram superiores para fluidos com maiores indices
de consisténcia (K) devido ao aumento de pap com aumento de K. Para fluidos com indices de
consisténcia semelhantes (K=0,300 Pa.s"), tc foi inferior na solu¢do de goma-xantana (n=0,43;
3,1<tc-accsL (5)<4.,51) em compara¢do a de CMC (n=0,73; 5,8<tc-accs. (5)<3,87), devido a
menor viscosidade desta solug&o.

A Figura 4.17 apresenta os valores e o comportamento de tc com relagdo a vazdo
especifica de ar e ao indice de consisténcia (viscosidade) de solu¢cdes de goma-xantana (n<0,5).
De forma analoga as demais solugdes testadas, os valores de tc relacionaram-se de forma direta
a K e ao tamanho do biorreator e inversa a ¢ar. Com relagcdo ao modelo do biorreator, em 67,5%

dos tratamentos os valores de tc foram inferiores nos reatores ASC em comparacéo aos ACC.

Figura 4.17 — Tempo de circulagéo do liquido (tc) em fungdo da vazéo especifica de ar (¢w) para os diferentes
modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores
ACC de5e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (--L+-) GX15-5L, (--L ~-) GX20-5L, (--L--) GX25-
5L, ( ) GX30-5L, (——) GX15-10L, (——) GX20-10L, (——) GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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4.3.1 Correlagdes para previsdo do tempo de circulacéo do liquido

Considerando a importancia da velocidade superficial de ar na regido de subida (Ucr
em m.s1), da viscosidade cinematica do liquido (vi. em m2.s?) e da altura da dispersdo gas-

liquido (hg em m), a Equagéo 3.21 foi proposta como equagdo base para o ajuste dos dados de
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tempo de circulacdo do liquido em reatores airlift operados com fluidos newtonianos. Tal ajuste
é proposto no presente trabalho em virtude da escassez desta informacdao na literatura.
te =a-Ug?f v, -hy° (3.21)

De forma analoga aos demais pardmetros apresentados anteriormente, as Equacdes 4.27
a 4.29 foram propostas para os dois modelos de biorreatores airlift, considerados separadamente
(Equacdo 4.27 para reatores ACC e Equacdo 4.28 para reatores ASC), e também de forma
conjunta (Equacdo 4.29, valida para ambos os modelos e escalas de reatores airlift). Estas
correlacdes sdo validas para fluidos newtonianos com viscosidade cinemética do liquido de
8,44.107 a2,49.10° m%s* e velocidade superficial de ar de 0,019<Ucr (M.s1)<0,118 (Equacio
4.27), 0,016<Ugr (M.s)<0,099 (Equagdo 4.28) e 0,016<Ucr (M.s)<0,118 (Equagcéo 4.29).
te = (3,519 + 0,534) - UGR—O,289iO,026 1, 0.01220,010 . hd0,89510,013 R2=0,77 (4.27)
te = (2,755 % 0,504) - Ugp ~0273%0029 . ) 002520012 . p 027420026 R2-(0 73 (4.28)
te = (3,122 + 0,389) - UGR_O'ZmiO'OZO . 1, 0,018%0,008 . hd0,589io,011 R2=0,71 (4.29)

Corroborando com as Figuras 4.16 e 4.17, as Equag0es 4.27 a 4.29 mostram um efeito
positivo de v e de hg e negativo de Ugr, sobre tc. Dentre as variaveis analisadas, a altura da
dispersdo gas-liquido (hg) mostrou ser a variavel de maior influéncia sobre o tempo de
circulagéo, principalmente em reatores ACC. Semelhante a retengdo gasosa, a influéncia da
viscosidade do liquido sobre tc pode ser desprezada.

De forma analoga a Shariati et al. [139], um dos poucos trabalhos que disponibiliza uma
correlacdo para previsdo de tc, a influéncia de Ugr sobre tc é de maior magnitude em
comparacdo a vy, assim como o efeito destas variaveis sobre tc apresenta sentido contrario (t, «
UGR—O,662 . VLO’34O)-

Com relagdo ao ajuste das equagdes propostas, os valores obtidos para R? indicam uma
correlagdo entre os valores calculados e experimentais superior a 71% dos pontos. Entretanto,
conforme a Figura 4.18, os valores de tc calculados a partir das Equagdes 4.27 a 4.29

apresentaram bom ajuste aos dados experimentais, com desvios inferiores a 20%.
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Figura 4.18 — Comparacdo entre tempo de circulacdo do liquido experimental (tc-exp) € calculado (tc-cac) pelas
correlagGes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos.
Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.27), (m) ACC-10 L (Eq. 4.27), (o) ASC-5 L (Eq. 4.28), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.28),

() ACC-5 L (Eq. 4.29), (=) ACC-10 L (Eq. 4.29), (©) ASC-5 L (Eq. 4.29), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.29).

7,0 T T —
i +20% .~ ]
6.0 - -
50| o. @ 1 mo .
Sl S T -20%
—~ B e o
2 4.0 - - r] %UCH f’ 1
e Joos NS Ny 1
S30f AR .
_'_‘O |
2,0+ |
1,0 - |
0,0 ‘ | . | . | . | . | . |

1,0 20 30 40 50 6,0 | 7,0
tC exp (S)

Semelhante ao caso anterior, a Equacdo 3.22 foi proposta como equacdo base para
previsdo de tc de fluidos ndo-newtonianos, utilizando pardmetros reoldgicos dos fluidos como
o indice de consisténcia (K em Pa.s") e o indice de escoamento (n), velocidade superficial do ar
na regido de subida (Usr em m.s™) e altura da dispersédo gas-liquido (hg em m).
te=a-UgP -K*-n? h,’ (3.22)

Utilizando todo o conjunto de dados de fluidos ndo-newtonianos (solugdes de CMC e
GX), as Equacdes 4.30 a 4.32 foram propostas para previsdo do tempo de circulacéo do liquido
em reatores ACC de 5 e 10 L (Equacgéo 4.30), reatores ASC de 5 e 10 L (Equacéo 4.31) e para
reatores airlift no geral (Equagdo 4.32). Estas correlagbes sdo vélidas para fluidos néo-
newtonianos com indice de consisténcia de 0,06<K (Pa.s")<1,39 e indice de escoamento de
0,25<n<0,79 e velocidade superficial de ar de 0,019<Ugr (m.s1)<0,118 (Equacdo 4.30),
0,016<Ucr (M.s1)<0,099 (Equacio 4.31) e 0,016<Ucr (M.s1)<0,118 (Equagio 4.32).
tC — (6,243 + 0,745) ) UGR—0,31110,021 . K0,247iO,032 . n0,28810,068 . hd1,02610,122 R2:0181 (430)
tC — (4,075 + 0,392) . UGR—0,29210,016 . K0,17910,024 . n0,15110,053 . hd0,724io,096 R220,86 (431)
t. = (5,259 + 0,461) - UGR—0,29110,015 . 02130023 , 02200049 , hd0,88710,089 R?=0,78 (4.32)

Conforme as Equagdes 4.30 a 4.32, a reologia das solucdes ndo-newtonianas apresenta
influéncia de igual magnitude & Ugr sobre tc, diferente do observado para fluidos newtonianos,
nos quais a viscosidade cinematica do liquido pode ser desprezada. Com relagdo & Ugr, a

magnitude de seu efeito sobre tc ndo é afetado pelo tipo de fluido, sendo de aproximadamente



Resultados e Discussao 139

tc o Ugg 23, De forma anéloga ao caso anterior, hg é a variavel que influencia de forma mais
intensa tc.

Referente ao ajuste, observou-se uma maior correlagdo dos dados experimentais e
calculados para fluidos ndo-newtonianos (R?>78%), fato que ndo comprometeu a previsio
adequada dos valores de tc, visto que, conforme a Figura 4.19, poucos pontos excederam um
desvio de 20% dos valores calculados pelas equacOes propostas em relagdo aos valores

experimentais.

Figura 4.19 — Comparagdo entre tempo de circulagéo do liquido experimental (tc.exp) € calculado (tc-cac) pelas
correlagGes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos ndo-
newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.30), (m) ACC-10 L (Eq. 4.30), (o) ASC-5 L (Eqg. 4.31), (¢) ASC-10
L (Eg. 4.31), () ACC-5 L (Eq. 4.32), (m) ACC-10 L (Eg. 4.32), (0) ASC-5 L (Eq. 4.32), (¢) ASC-10 L (Eq.

4.32).
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4.4 Velocidade superficial do liquido no riser e no downcomer (ULre ULp)

A partir dos dados experimentais de altura da dispersdo gas-liquido (hd, obtida no
experimento para determinacdo de gg) e tempo de circulagdo do liquido (tc, secdo 4.3)
utilizaram-se as Equagdes 3.9 e 3.10 para a determinacdo das velocidades superficiais do
liquido no riser (ULr) e no downcomer (ULp). A Figura 4.20 apresenta os valores de Ur e ULp
em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) para reatores ACC e ASC operados com fluidos
newtonianos.

Como pode ser observado, ULr e ULp apresentaram um comportamento crescente com
0 aumento da vazdo especifica de ar e decrescente com o aumento da viscosidade do liquido,

para as solucdes de glicerol (GS10, GS20 e GS30). Apesar da &gua apresentar viscosidade
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inferior aos demais fluidos newtonianos utilizados, ndo foram observados valores de U.r € Uip
superiores as de solucdo GS10 (solucdo de glicerol menos viscosa). Tais resultados foram
semelhantes para os parametros de retencdo gasosa parcial e global, conforme mencionado
anteriormente.

Com relagdo a geometria, observou-se que Uip nos reatores ASC apresentaram valores
superiores em relagdo aos ACC em 57,5% dos tratamentos, sendo observado o contrario para
ULr, onde em 60% dos tratamentos os reatores ACC tiveram valores maiores que ASC.
Aparentemente, solu¢des menos viscosas (até 10 cP) tiveram velocidades superficiais parciais
superiores em reatores ASC, enquanto que as mais viscosas em geral tiveram maior valor em

reatores ACC, sendo este comportamento evidenciado principalmente nos reatores de 5 L.

Figura 4.20 — Velocidade superficial do liquido no riser (U.r) € no downcomer (U.p) em fungdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos
(n=1): a) U.p em reatores ACC de 5 e 10 L; b) U, p em reatores ASC de 5 e 10 L; c) U.r em reatores ACC de 5 e
10 L; d) Urr em reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (-F-) A01-5L, (-1F-) GS10-5L, (-1F-) GS20-5L, (-7 +-)
GS30-5L, (—#) A01-10L, () GS10-10L, (—®) GS20-10L, (—%-) GS30-10L.
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Relacionado ao tamanho do reator, o reator ASC de 10 L resultou em valores superiores

ao de 5 L em cerca de 92,5% dos tratamentos, para ambas as velocidades, enquanto que o reator



Resultados e Discussao 141

ACC de 10 L apresentou Urr superior ao reator ACC de 5 L em 95% dos tratamentos. Para ULp
em reatores ACC apenas 65% dos pontos foram superiores no reator de 10 L.

Utilizando aguas residuarias com adicéo de solidos (até 250 g.L™*), em reatores ACC de
284 m3, 400 L e escala laboratorial, Heijnen et al. [275] observaram que a velocidade de
circulacdo do liquido tem relacéo direta com o tamanho do reator, semelhante ao ocorrido no
presente estudo, atingindo uma velocidade intersticial global de 0,95 (284 m®), 0,70 (400 L) e
0,27 m.s* (escala laboratorial) para Ugr=0,05 m.s™*. No entanto, Gavrilescu & Tudose [153]
observaram, em reatores ACC com volumes de 70 L, 2,5 m® e 5,2 m%, que Ur do reator de
menor volume apresentou maiores valores, fato que pode estar relacionado & altura do cilindro
interno (draft) e do separador, os quais eram menores no reator de maior volume, ou seja, a
altura total do reator era menor.

A Figura 4.21 apresenta os valores de U.pe Uir em funcéo da vazéo especifica de ar
para solucdes de CMC em reatores ACC (Figura4.21.ae4.21.c)e ASC (Figura4.21.be4.21.d).
Semelhante ao obtido para fluidos newtonianos, observou-se uma relagdo direta entre ¢ar € as
velocidades parciais do liquido (ULr e ULp), sendo observado o oposto com relagdo a K, para
solugdes de CMC.

Neste caso, tanto ULp quanto U.r nos reatores ASC apresentaram valores superiores em
comparagéo aos reatores ACC (76% dos tratamentos). Ademais, observou-se o aumento de ULr
com o aumento da escala no modelo ACC, onde em 95% dos dados, ULr foi superior no reator
ACC de 10 L. Entretanto, 0 mesmo ndo foi observado com relagdo a U.p, para a qual a
influéncia do tamanho do reator foi inferior (apenas 60% dos pontos foram maiores em ACC
de 10 L). Para 0 modelo ASC o comportamento foi contrério, pois para U.p, 95% dos pontos
foram maiores para reator de 10 L, enquanto que para Ur apenas 50%.

Resultados semelhantes foram obtidos por Gavrilescu & Tudose [154] e Popovi¢ &
Robinson [112], em reatores ACE operados com CMC, onde observou-se que Ur tem relagéo
direta com Ugr e com Ap/Ar e inversa com a viscosidade aparente do fluido (aqui representada
pelo indice de consisténcia do liquido). Ainda, Li et al. [133], em reator ACC operado com
agua e solucdes de CMC (11,5<K (Pa.s")<0,286; 0,441<n<0,617, a 18 °C), observaram que U_r
aumentou com Ugr principalmente para &4gua e solugdes de CMC até K=3,93 Pa.s". Para
K=11,5 Pa.s" a velocidade permaneceu praticamente constante. Com relagdo ao indice de

consisténcia, os autores observaram que quanto maior o K menor a velocidade.
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Figura 4.21 — Velocidade superficial do liquido no riser (U.r) € no downcomer (U.p) em fungdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos
(carboxi-metil celulose, n>0,5): a) U.p em reatores ACC de 5 e 10 L; b) U, p em reatores ASC de 5e 10 L; ¢)
ULr em reatores ACC de 5 e 10 L; d) U, em reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (-1+-) CMC15-5L, (-71-)
CMC25-5L, (-11-) CMC35-5L, (-~ f-) CMC45-5L, () CMC15-10L, (—#) CMC25-10L, (—#) CMC35-
10L, (—#—) CMC45-10L.
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Os valores de Uipe Uir em funcdo da vaz&o especifica de ar, para solugdes de GX em
reatores ACC de 5e 10 L e reatores ASC de 5 e 10 L sé&o apresentados na Figura 4.22. De forma
analoga aos casos anteriores, ambas as velocidades parciais do liquido apresentaram
comportamento crescente em relagdo a vazdo especifica de ar e decrescente ao indice de
consisténcia do fluido (K) para solugdes de goma-xantana.

Neste caso observou-se que o0 modelo de biorreator possuiu menor influéncia sobre ULp
e Urr quando o mesmo foi operado com solugdo de GX em comparagdo ao CMC. Isso porque,
apenas 57,5% dos dados de velocidade parcial foram superiores em reator ASC. Os dados de
ULr e ULp obtidos para o modelo ASC apresentaram relagéo direta ao tamanho do reator em
92,5% das condicOes testadas. Em reator ACC, os valores de U.r foram superiores em reator
de 10 L em 90% dos tratamentos, sendo observado este comportamento para U.p em somente

60% dos pontos.
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Figura 4.22 — Velocidade superficial do liquido no riser (U.r) € no downcomer (U.p) em fungdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos ndo-newtonianos
(goma-xantana, n<0,5): a) U.p em reatores ACC de 5e 10 L; b) U.p em reatores ASC de 5e 10 L; ¢) Ug em
reatores ACC de 5 e 10 L; d) U r em reatores ASC de 5 e 10 L. Legenda: (-F-) GX15-5L, (-I'+-) GX20-5L,
(-F-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—#—) GX15-10L, (—#—) GX20-10L, (—#—) GX25-10L, ( ) GX30-
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4.4.1 Correlagdes para previsdo das velocidades superficiais parciais do liquido

Similar & retengdo gasosa, a Equacéo 3.18 foi utilizada como base para o ajuste dos
dados de velocidade superficial do liquido no riser (ULr) em reatores airlift operados com
fluidos newtonianos, em funcdo da velocidade superficial do gas na regido de subida (Ugr em
m.s1) e da viscosidade cinematica do liquido (v.em m2.s?).

Upgr=a- -Uzg? v, (3.18)

Visando obter-se correlagbes validas para amplas faixas de viscosidade do liquido
(8,44.107<v. (m2.s1)<2,49.10), diferentes modelos e escalas de biorreatores, as correlages
ajustadas para cada reator (ACC e ASC) contemplam dados de ambas as escalas, sendo a

destinada para reatores ACC (Equacéo 4.33), valida para 0,019<Ugr (m.s)<0,118, e para
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reatores ASC (Equagéo 4.34), valida para 0,016<Ugr (m.s*)<0,099. Ainda, foi proposta uma
correlacdo para reatores airlift de circulagdo interna, a qual é valida para ambos os modelos e

escalas de biorreatores (Equagdes 4.35).

Upr = (0,736 + 0,012) - Uy *325%0033 . ) ~147-107"£112:107 R?=0,75 (4.33)
U,r = (0,540 % 0,088) - U, °321+0031 ., —0027£0,011 R?=0,78 (4.34)
Ur = (0,627 £0,074) - Ugg 2270022 .y, ~0013£0,008 R?=0,75 (4.35)

De acordo com as Equagdes 4.33 a 4.35 observou-se uma maior influéncia por parte da
vazdo especifica de ar, a qual apresenta um efeito de igual magnitude sobre Uyr, independente
do modelo de biorreator airlift. Semelhante a outros pardmetros de desempenho, como a
retengdo gasosa, os valores de U r aumentaram com o aumento de Ugr (ou vazdo especifica de
ar) e com a reducdo da viscosidade do fluido. De forma anéloga a retengéo gasosa global de
fluidos newtonianos, a influéncia de vL sobre ULr pode ser desprezada.

Resultados semelhantes com relagdo ao coeficiente B (relacionado a influéncia de Ugr
sobre a velocidade) foram obtidos por Bello et al. [176]. Os autores obtiveram, tanto para
reatores ACE quanto para ACC operados com &gua e solugdo de NaCl, $=0,33. Com relacéo a
viscosidade do fluido, o trabalho realizado por Al-Masry [89], utilizando reator ACE de 167 L
operado com agua e glicerol puro, corrobora com o presente estudo, uma vez que, segundo 0
autor, o efeito da viscosidade de fluidos newtonianos sobre a velocidade do liquido pode ser
desprezada.

Quanto aos ajustes, verificou-se que com relacdo ao R? as correlagdes propostas
preveem 75% do comportamento dos valores experimentais, fato que se deve provavelmente
ao grande numero de dados utilizados para os ajustes. Apesar disso, os valores calculados
apresentaram desvios inferiores a 20% em relacdo aos experimentais (Figura 4.23), tornando as

Equagdes 4.33 a 4.35 adequadas para previsdo de U_r para uma ampla faixa de situacoes.
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Figura 4.23 — Comparagcdo entre a velocidade superficial do liquido no riser experimental (ULr-exp) € calculada
(Urr-caic) pelas correlacBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.33), (m) ACC-10 L (Eq. 4.33), (0) ASC-5 L (Eq. 4.34), (e)
ASC-10 L (Eq. 4.34), (1) ACC-5 L (Eq. 4.35), (=) ACC-10 L (Eq. 4.35), (©) ASC-5 L (Eq. 4.35), (¢) ASC-10 L
(Eqg. 4.35).
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Para fluidos ndo-newtonianos a Equagéo 3.19 foi utilizada como base para o ajuste dos
valores de Urr para os dois modelos e escalas de reatores airlift. Ambas as correlagdes séo
validas para 0,063<K (Pa.s")<1,368 e 0,25<n<0,79 ¢ velocidade superficial de ar de 0,019<Ucr
(m.s1)<0,118 para reatores ACC (Equagdo 4.36) e 0,016<Ucr (M.s)<0,099 para reatores ASC
(Equagéo 4.37). Por fim, a Equagéo 4.38 foi proposta para ambos os modelos e escalas de

reatores airlift.

Upgp=a- Uz;? K* n? (3.19)
ULR — (0,385 + 0,035) . UGR0,31010,020 . K—0,19810,025 ) n—0,27210,059 R220,84 (436)
U,p = (0,456 +0,032) - UGR0,28710,015 . g~0.143+0019 _  ~0131+0045 R2=0,88 (4.37)
U,z = (0,406 = 0,025) - UGR0,28710,013 . 01710017 | ~0,2020,041 R2=0.82 (4.38)

Semelhante ao obtido para fluidos newtonianos, U.r apresentou relacdo direta a vazéo
especifica de ar (representada por Ugr), sendo esta a variavel que influencia de forma mais
intensa a varidvel dependente. Analogamente a influéncia da viscosidade no ULr de fluidos
newtonianos, os pardmetros reoldgicos (K e n) tém relacéo inversa a velocidade do liquido.
Entretanto, diferente do caso anterior, tal influéncia ndo pode ser desprezada.

Além da utilizagéo de pardmetros reoldgicos dos fluidos ndo-newtonianos, as Equacdes
4.39 a 4.41 foram propostas com base na Equacéo 3.20 utilizando-se a viscosidade aparente das
solucbes ndo-newtonianas, sendo a Equagdo 4.39 ajustada para reatores ACC (0,88<uap

(mPa.s)<9,45), a Equacdo 4.40 ajustada para reatores ASC (0,93<pqp (mPa.s)<8,98) e por fim,
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a Equacdo 4.41 valida para ambos os modelos e escalas de reatores airlift. Para maiores
informagdes a respeito do método de obtencgdo de pap € 0s valores obtidos em cada tratamento

ver se¢do 4.11.

Upr = @ Ugg? * tgp” (3.20)
U = (0278 £0,028) - Ugp"?*00%2 . -018920020 R?=0,82 (4.39)
Upr = (0341 £0,035) - Ugp"24*00%2 . -013820020 R?=0,80 (4.40)
ULR — (0’295 + 0,022) . UGR0,23710,016 - —0,167+0,015 R220,78 (441)

ap
Resultados semelhantes quanto a influéncia de Ugr € pap sobre Ui r foram obtidos por

032 |

Popovi¢ & Robinson [156], 0s quais obtiveram U,p o Ugg Hap~%3°. Como pode ser

observado, os autores obtiveram um valor para o expoente 3 proximo ao obtido no presente
estudo, sendo o expoente n de magnitude um pouco superior.

Com relacéo ao ajuste das correlagdes propostas para previsdo de Ur para fluidos ndo-
newtonianos (Equagdes 4.36 a 4.41), em geral, 0 comportamento de mais de 82% dos pontos
foi explicado pelas correlagdes propostas. Ademais, comprovando o bom ajuste, poucos pontos
calculados excederam 20% de desvio (Figura 4.24) em comparacdo aos experimentais. Desta
forma, pode-se dizer que tais correlagbes previram adequadamente grande parte dos pontos
experimentais, sendo estas validas para amplas faixas de trabalho.

Quanto a velocidade superficial do liquido no downcomer (Ucp), apenas uma correlagéo
foi proposta (Equacgéo 4.42), utilizando-se todo o conjunto de dados (fluidos newtonianos e
ndo-newtonianos, dois modelos e duas escalas), a partir da qual é possivel obter os valores de
ULp por uma equacéo linear utilizando somente dados de Urr, com desvio inferior a 10% dos
valores experimentais (Figura 4.25). Tal ajuste foi proposto visando reduzir a repetitividade das
informacdes, visto que os ajustes de U p com base em Ugr € nas propriedades fisicas (v.) ou
reoldgicas dos fluidos (K, n e pap) apresentaram expoentes muito proximos aos obtidos para
ULr nas Equagdes 4.33 a 4.41. Na literatura observou-se que, para Uip, a influéncia de Ugr foi
inferior ao do presente estudo, onde para agua em reatores ACE, B variou de 0,150 a 0,197
dependendo da geometria [117], enquanto que 3=0,3 foi obtido neste estudo.

U,p = (0,6588 + 0,0089) - U, + (0,0022 + 0,0021) R?=0,98 (4.42)



Resultados e Discussao 147

Figura 4.24 — Comparagcdo entre a velocidade superficial do liquido no riser experimental (ULr-exp) € calculada
(Urr-caic) pelas correlacBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos ndo-newtonianos: a) Equacdes 4.36 a 4.38; b) Equagdes 4.39 a 4.41. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.36 e
Eq. 4.39), (m) ACC-10 L (Eq. 4.36 e Eq. 4.39), (o) ASC-5 L (Eq. 4.37 e Eq. 4.40), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.37 e Eq.
4.40), (1) ACC-5 L (Eq. 4.38 e Eq. 4.41), (m) ACC-10 L (Eq. 4.38 e Eq. 4.41), (©) ASC-5 L (Eq. 4.38 € Eq.
4.41), (») ASC-10 L (Eq. 4.38 ¢ Eq. 4.41).
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Figura 4.25 — Comparacdo entre os valores de velocidade superficial do liquido no downcomer experimental
(ULp-exp) € calculada (Uip-caic) pela Equagdo 4.42 para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados
com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5
L, (e) ASC-10 L; N&do-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, () ASC-5 L, (¢) ASC-10 L.
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Por fim, foram obtidas relagdes lineares entre a velocidade intersticial e superficial do
liquido nas regides, as quais correspondem as EquacOes 4.43 e 4.44. Para obtencdo destas
equac0es, todo conjunto de dados foi utilizado, incluindo os diferentes modelos e escalas de
reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. O conhecimento da
velocidade intersticial do liquido nas regides é importante, por exemplo, para determinagéo do
nimero de Reynolds do liquido em cada regido e, por consequéncia, os fatores de atrito de

Fanning locais para avaliacdo da perda de energia ocorrida pelo atrito do liquido com a parede
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durante o escoamento. Ambas as correlages propostas apresentaram 6timos ajustes aos dados
experimentais de Vip e Vir (calculados pelas Equagdes 2.49 e 2.50, a partir de ULp, ULr, €p €
gr), com R?=0,99 e desvios inferiores a 15% (Figura 4.26).

Vip = (1,202 +0,007) - U;p — (0,024 + 0,001) R?=0,99 (4.43)
Vg = (1,422 £0,010) - U, — (0,072 + 0,003) R?=0,99 (4.44)

Figura 4.26 — Comparagdo entre os valores para velocidade intersticial do liquido parcial experimental (Viiexp) €
calculada (Vvi-cac) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados
com fluidos newtonianos e ndo-newtonianos: a) velocidade intersticial do liquido no downcomer (Eq. 4.43); b)
velocidade intersticial do liquido no riser (Eq. 4.44). Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o)

ASC-5 L, (o) ASC-10 L; Nao-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (¢) ASC-10 L.
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Com o intuito de obter correlagdes que fornegcam uma previsédo mais precisa dos valores
de velocidade do liquido, este pardmetro foi também avaliado por meio de numeros
adimensionais. Utilizando-se o Teorema de Pi de Buckingham [261,262] para analise
dimensional da velocidade intersticial do liquido no riser, considerando-se apenas parametros
que variam nos sistemas, tem-se:

1) Variéveis independentes que influenciam na velocidade do liquido:

- Geometria do reator: diametro hidraulico do riser;

- Propriedades fisicas dos fluidos: p., ., oi;

- Parametros do processo: Ucr;

- Aceleracdo da gravidade: importante em fendmenos hidrodinamicos.

2) Estrutura da matriz:

P Dwr g |Vir o o Ug
L1: Massa (kg) 1 0 oo 1 1 0
L2: Comprimento (m) -3 1 111 -1 0 1
L3: Tempo (s) 0 o -21-1 -1 -2 -1
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p. Dur g|Vir L 0 Ugr

1 0 0O 1 1 O
*[2=3L1+L2//12=12-L3|0 1 0|12 3/2 2 1/2
* 13 =13/-2 0O o0 1l1/2 1/2 1 1/2

* Correspondem as operagdes matemaéticas realizadas em cada linha da matriz.

3) Formagéo dos grupos

Vir — oL R 2.p, 3.
=R m; =————=Bo _ 2 _P." " Dne”"g _
L D2 g1 pL Dpr’ - g TTs = Ty 1,2 Ga
_ Hi Ugr Ty PrVir - Dnr
Ty, = Y; M, =—————=Fr g =—=—"——"""=Re
oL D% - gi7? 4 Dg% - g\/2 = L

Conforme a andlise dimensional, a velocidade de circulagdo do liquido é funcdo dos
nimeros adimensionais de Froude (r4), Galilei (7ts) e Bond (rt3), sendo o nimero de Reynolds
(me) aquele que carrega a variavel de interesse (VLr). As correlagdes para previsdo de Vir com
base em nimeros adimensionais tém o formato da Equacéo 3.27, sendo a Equacdo 4.45 valida
para todo o conjunto de dados (reatores ACC e ASC e escalas de 5 e 10 L) de fluidos
newtonianos e a Equacgdo 4.46 valida para fluidos ndo-newtonianos. Nas equagdes, Ucr € a
velocidade superficial de ar na regido de subida (m.s), g é a aceleragdo da gravidade (m.s?),
Dnr € 0 didmetro hidraulico do riser (m), u é a viscosidade dindmica ou aparente do liquido
(Pa.s), p é a densidade do liquido (kg.m™) e o € a tenséo superficial do liquido (kg.s).

Reyp = a - Frg® - Bog© - Gag®

Pr - Yir " Dnr _ < Usr >ﬁ . <9 P DhR2>6 . <9 L’ 'DhR3>6 (3.27)
Uy \/m u?

Re,r = (2,572 +0,876) - FTR0,39710,024 . BOR—O,O84iO,O48 . GaR0,491io,017 R2=0,99 (4.45)

Re,r = (2,019 % 0,365) - FTR0,35110,017 _BOR—0,34510,026 . GaRO,599iO,008 R2=0,98 (4.46)

Para fluidos newtonianos, 0s nimeros adimensionais variaram nos seguintes intervalos:
4,62x10°<Retr<6,11x10*, 4,47x10°<Gar<1,36x10", 5,89x10%<Bor<1,75x10° e
0,020<Frr<0,119; enquanto que para fluidos ndo-newtonianos variaram nos intervalos de:
6,25x10'<Retr<3,15x10°, 1,52x10°<Gar<4,24x10’, 5,75x10*<Bor<1,39x10° e

0,020<Frgr<0,119. De acordo com o niumero de Reynolds obtido em cada tratamento observou-

g

se que grande parte das condicOes testadas (80% dos tratamentos) com fluidos newtonianos
levaram a um regime de escoamento turbulento do liquido no riser, evidenciado principalmente
em &gua e solugBes de glicerol de 0,010 Pa.s, enquanto que para fluidos ndo-newtonianos, este
comportamento foi observado em apenas 3 tratamentos, sendo portanto, um escoamento

predominantemente laminar nas condicgdes testadas.
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Pelas Equacdes 4.45 e 4.46 foi possivel observar que o nimero de Reynolds do liquido
é afetado principalmente pelo nimero de Galilei, o qual tem relagdo direta com ReLr de ambos
os tipos de fluidos. Resultados semelhantes foram obtidos para o nimero de Froude, entretanto,
com efeito menos intenso. Com relagéo a tensdo superficial, representada pelo nimero de Bond,
seu efeito sobre ReLr somente pode ser desprezado para fluidos newtonianos, sendo que para
fluidos ndo-newtonianos Bo apresentou influéncia de igual magnitude e sentido contrario a Fr.

Por meio da Figura 4.27 observou-se um 6timo ajuste dos valores calculados a partir
das correlacbes utilizando nimeros adimensionais aos valores experimentais de Re.r. Para
fluidos newtonianos (Figura 4.27.a) 10% dos pontos excederam um erro de 20% em relagédo
aos valores experimentais, enquanto que para fluidos ndo-newtonianos (Figura 4.27.b) apenas
5,5% dos pontos apresentaram este resultado. A consideravel melhora no ajuste dos dados
utilizando-se as Equagdes 4.45 e 4.46 também é evidenciada por meio do valor de R?, o qual

aumentou de 0,78 para 0,98.

Figura 4.27 — Comparagdo entre os valores de nimero de Reynolds no riser experimental (ReLr-exp) € calculado
(ReLr-cakc) pelas correlagbes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos e ndo-newtonianos: a) fluidos newtonianos (Eq. 4.45); b) fluidos ndo-newtonianos (Eq.

4.46). Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; Nao-newtonianos: (o)

ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (8) ASC-10 L.
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4.5 Fatores de atrito no riser (fr) e downcomer (fp) e coeficiente de perda na base (Kg)

A partir dos valores experimentais de Vir e Vip foi possivel calcular os valores para o
fator de atrito de Fanning no riser (fr) e no downcomer (fp) em cada condigdo testada.
Conforme mencionado anteriormente, utilizaram-se as Equagdes 2.78 e 2.80 para regime
laminar (sendo considerada uma similaridade entre fluidos newtonianos e ndo-newtonianos
para o caso de fluidos ndo-newtonianos escoando em segdes ndo-circulares) e a Equagéo 2.77

para 0 regime turbulento de fluidos newtonianos. Tal similaridade foi validada conforme
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resultados a serem apresentados na se¢éo 4.6. Ainda, de acordo com os valores de nimero de
Reynolds obtidos para fluidos ndo-newtonianos a partir da Equagéo 2.79 (a qual era requerida
para o calculo do fator de atrito [174]), todos os pontos estavam dentro do regime laminar, ndo
sendo necessaria a utilizacdo da Equagdo 2.81. Comparando-se os valores de numero de
Reynolds obtidos por meio da Equacéo 2.79 (nimero de Reynolds modificado para fluidos
pseudoplasticos) e os valores obtidos a partir da equagéo convencional de Re. utilizando-se a
viscosidade aparente dos liquidos (ver se¢do 4.4), verificou-se que em somente 2% dos pontos
o0 regime de escoamento ndo coincidiu, resultado que valida o método utilizado para o célculo
da taxa de cisalhamento e a viscosidade aparente dos fluidos ndo-newtonianos (segéo 4.11).
Nas EquacOes 2.78 e 2.80, a constante “C;”, dependente do formato da regido de
escoamento, foi obtida para cada caso conforme descrito por Remsburg [172] (Tabela2.1) e a
partir de dados geométricos dos reatores avaliados no presente estudo. Foram obtidos para
reatores ACC os valores de C=23,90 para o0 downcomer e C=16,00 para o riser e C=15,56 tanto
para o riser quanto para o downcomer de reatores ASC. Desta forma, as Figuras 4.28 e 4.29
apresentam os valores obtidos para o fator de atrito de Fanning no downcomer e no riser,
respectivamente, de reatores ACC e ASC de5e 10 L, operados com fluidos newtonianos e ndo-

newtonianos.

Figura 4.28 — Fator de atrito de Fanning no downcomer (fp) em fungdo do nimero de Reynolds do liquido no
downcomer (Re.p) para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e
ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (0) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; N&o-
newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5L, (e) ASC-10 L.
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Para fluidos newtonianos, os valores de fp variaram na faixa 0,006<fp<0,086 em

reatores ACC e na faixa 0,006<fp<0,041 em reatores ASC, sendo observados valores
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superiores para fluidos n&o-newtonianos 0,052<fp<1,249 para ACC ¢ 0,018<fp<0,768 em
ASC. Conforme esperado, o fator de atrito no downcomer foi superior em reatores ACC, uma
vez que a regido anular deste modelo resulta em uma maior area de contato entre o liquido e a
parede, gerando maior atrito. Para fluidos viscosos em geral (exceto agua), fo foi de 2 a 3 vezes
superior & fr em reatores ACC, enquanto que em reatores ASC foi apenas de 0,2 a 2 vezes
maior.

Conforme a Figura 4.29, os valores de fr foram mais homogéneos, ndo apresentando
grandes variacdes com relagdo ao tipo de fluido e modelo de reator empregados. Para fluidos
newtonianos, fr variou na faixa 0,005<fr<0,022 em reatores ACC e na faixa 0,005<fr<0,034
em reatores ASC. Para fluidos n&o-newtonianos, fr variou entre 0,012 e 0,348 para ACC e
entre 0,012 e 0,369 para ASC. A proximidade dos valores observados para fr se deve,
principalmente, as regies de subida de ambos os modelos apresentarem uma &rea de contato
(parede) semelhante, com Ci de 16 para reatores ACC e de aproximadamente 15,6 para reatores
ASC. Ademais, devido a maior velocidade do liquido obtida no riser, um maior nimero de
pontos estd compreendido no regime turbulento, fato que também gerou valores inferiores de

fr em comparagdo a fp, em virtude dos maiores valores de nimero de Reynolds no riser.

Figura 4.29 — Fator de atrito de Fanning no riser (fr) em fun¢do do nimero de Reynolds do liquido no riser
(Rerr) para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos e ndo-
newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L; N&o-

newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (o) ASC-10 L.
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Para obtengéo do coeficiente de perda por atrito na base (Kg), utilizou-se a Equacdo 2.74

proposta por Chisti et al. [145] para reatores airlift de circulagéo interna e externa. A partir dos
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dados de area da base e area do downcomer obteve-se Kg=15 para os reatores ASC em ambas
as escalas e Kg=8,87 e 9,41 em reatores ACC de 5 e 10 L, respectivamente. Variagdes nos
valores de Kg para diferentes modelos de reatores sdo esperados, uma vez que apresentam
diferencas no design da regido de base (bottom). No presente estudo, no qual os reatores sao
geometricamente semelhantes (com mesma abertura da base — altura entre o fundo do reator e
o inicio do riser), tais diferencas no design da regido de base dos reatores ACC e ASC resultam
em diferentes areas disponiveis para escoamento, como ilustrado anteriormente na Figura 2.9.

Na literatura em geral, valores de Kg inferiores aos observados neste estudo foram
encontrados. Em reatores ACC foram obtidos valores de Kg=5,0 [145], Kg=9,22 (sendo 0 mais
proximo do presente estudo) [276] e de Kg=30 [78]. J& para reatores ASC foram encontrados
valores de Kg=5,87 [30] e 7,38 [145]. O fato de Kg apresentar valores inferiores na literatura
pode estar relacionado & abertura da base, uma vez que este pardmetro variou de 6 a 10 cm nos
trabalhos citados e apresenta valores de 4 e 5 cm nos equipamentos avaliados no presente
estudo. Corroborando com tal afirmag&o, Gavrilescu & Tudose [153] observaram, em reatores
ACC com volumes de 70 L, 2,5 m® e 5,2 m3, que quanto menor a abertura da base maior é o Kr
(coeficiente de perda por atrito da base e do topo), visto que haverd maior perda de energia
nesta regido pela restricao da area da base. Por fim, diferentemente do presente estudo, Heijnen
etal. [275] observaram, para reator ACC, que Kg diminui com o aumento do tamanho do reator
sendo de 6,1 em reator de 400 L e de 5,1 em reator de 284 m®,

Como preconizado pela Equagdo 2.68, utilizada para previsdo da velocidade superficial
do liquido no riser (ULr), a influéncia de Kg sobre a velocidade é negativa, uma vez que este
coeficiente esta relacionado a perda de energia (e consequentemente de velocidade) do liquido
ao passar pela &rea que conecta o riser e o downcomer na base do reator. Desta forma, sendo
os valores de Kg obtidos para reatores ASC superiores em comparagdo aos reatores ACC,
analisando apenas este parametro, os fluidos em ASC teriam uma menor velocidade.

Entretanto, outro dado de grande importéancia para previsao da velocidade do liquido em
reatores airlift é a forca motriz, determinada anteriormente como a diferenga de retencdo gasosa
entre as regides. De acordo com o observado para o caso de fluidos newtonianos, a forga motriz
foi, na maioria das vezes, superior em reatores ASC. Assim, como U, p foi superior para ASC
e Urr foi superior para ACC, pode-se dizer que para este tipo de fluido, o coeficiente Kg
influenciou de forma mais intensa U.r que a for¢a motriz, sendo observado o contréario para
ULp. Para CMC, os maiores valores de velocidade foram obtidos para reatores ASC, assim
como a forga motriz, e, portanto, o coeficiente Kg apresentou pouca influéncia sobre as

velocidades parciais. Por fim, para GX o resultado é inconclusivo, pois tanto er-ep quanto o
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valor de Kg influenciaram para que a velocidade fosse superior em reatores ACC, entretanto,
em 60% dos tratamentos, as velocidades foram superiores em ASC. Tais divergéncias podem
estar ainda relacionadas as perdas de energia ocorridas no riser e no downcomer dos reatores,

como pode ser Vvisto na se¢do subsequente.

4.6 Energias dissipadas no riser (Er+Err), Nno downcomer (Ep+Erp) e na base (Es)

De acordo com o método de célculo proposto por Chisti et al. [145], foram obtidos os
valores para a energia dissipada em virtude da subida das bolhas no riser (Er), a energia
dissipada devido ao arrasto e a estagnacgdo de bolhas no downcomer (Ep), a energia dissipada
devido a mudanca no sentido do fluxo da dispersdo na base (Eg) e as energias dissipadas devido
ao atrito do liquido nas paredes do riser e do downcomer (Err € Erp). Conforme mencionado
anteriormente, para reatores airlift de circulagdo interna, a energia dissipada no topo do reator
em virtude da mudanga no sentido do fluxo, pode ser desprezada uma vez que esta regido neste
tipo de biorreator é aberta e pode ser considerada como um canal aberto.

Desta forma, a Figura 4.30 apresenta as magnitudes destas energias para ambos 0S
modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos newtonianos (Figura 4.30.a) e ndo-
newtonianos (Figuras 4.30.b e 4.30.c) em funcdo das cinco vazfes de ar (1-5vvm) utilizadas.
Pode-se observar que a soma das energias em cada barra corresponde a energia total de entrada
(Ein). Em fluidos newtonianos, a energia de entrada devido a expansdo isotérmica do gas (Ein)
variou entre 0,32 e 1,91 W em reatores de 5 L e entre 0,76 e 4,82 W em reatores de 10 L.
Independente do modelo de biorreator, para fluidos ndo-newtonianos a energia de entrada
variou de 0,32<Ein (W)<1,60 ¢ 0,76 Ein (W)<3,84 nos reatores de 5 e 10 L, respectivamente.

Uma regressdo nédo-linear dos dados revelou que as energias dissipadas em todas as
regibes dos reatores apresentaram relacdo direta com a vazéo especifica de ar. Além disso, Er
e as perdas de energia por efeitos viscosos (Erp e Err) apresentaram comportamento crescente
com o aumento da viscosidade ou do indice de consisténcia do liquido, dependendo do tipo de
fluido (newtoniano ou ndo-newtoniano). De forma contraria, Eg e Ep de fluidos newtonianos
ndo mostraram relagcdo com p, enquanto que para fluidos ndo-newtonianos a relacéo de K com

estas variaveis foi inversa.
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Figura 4.30 — Energia dissipada devido a ascensao das bolhas no riser (Er), energia dissipada devido ao atrito do
liquido com a parede do riser (Err), energia dissipada devido ao gas estagnado no downcomer (Ep), energia
dissipada devido ao atrito do liquido com a parede do downcomer (Egp) € energia dissipada no bottom (Eg) em
funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar), nos diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos: a) reatores ACC e ASC de 5 e 10 L operados com fluidos newtonianos; b)
reatores ACC de 5 e 10 L operados com fluidos ndo-newtonianos; c) reatores ASC de 5 e 10 L operados com
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Com relagdo & magnitude da energia dissipada, os reatores de 10 L apresentaram
maiores perdas de energia em comparacao aos reatores de 5 L devido ao maior volume de ar
injetado nestes reatores, que, por consequéncia, aumenta a velocidade da disperséo gas-liquido.
Na maioria dos casos, Ein (somatorio de todas as energias dissipadas) foi de 2 a 2,5 vezes
superior em reatores de 10 L em comparacdo aos reatores de 5 L.

Para o reator ACC de 10 L, o valor de Ep obtido utilizando agua como fluido e aeracéo
de 5 vwm foi de 2,76 W, valor proximo ao reportado por Merchuk & Berzin [277] (3,00 W),
em reator e condigdes similares (ACC de 30 L). Entretanto, o valor de Er obtido no presente
estudo (3,73 W) foi inferior ao obtido por estes autores (7,50 W). Em um estudo empregando
reatores airlift sob condigdes similares, Chisti et al. [145] obtiveram valores para Er e Eg cerca
de 10 a 20 vezes superiores aos valores reportados por Merchuk & Berzin [277] ou neste estudo,
enquanto que Grima et al. [30] obtiveram valores cerca de 10 vezes menores usando reatores
ASC. Uma vez que os reatores estudados por Chisti et al. [145] tém volume atil proximo de
1,5 m? e aqueles usados por Grima et al. [30] sdo de 1 e 2 L, os resultados reportados s&o
consistentes com diferengas no tamanho do biorreator, sendo que quanto maior o volume do
reator, maiores as perdas de energia.

Outra observacéo realizada é que, realizando-se a média de todos os tratamentos (vazbes
especificas de ar, fluidos newtonianos e ndo-newtonianos, modelos e escalas de reatores airlift)
0 somatorio das energias dissipadas em cada regido foi igual a 103+7% da energia de entrada
(calculada pela Equagéo 3.11). Em virtude de alguns possiveis erros experimentais, este valor
foi considerado adequado em termos de balango de energia, validando os métodos propostos
para célculos de fator de atrito de Fanning, coeficiente de perda na base, assim como as
analogias utilizadas entre fluidos newtonianos e ndo-newtonianos.

Considerando os percentuais de Ein dissipados em cada regido, os valores de %Er
apresentaram méaximos entre 1 e 3 vwm, com decréscimo nas vazdes especificas de ar
subsequentes, em contraste ao obtido para %Ep, 0 qual mostrou-se como crescente com 0
aumento de ¢ar. Por fim, as perdas percentuais de energia na base (%Eg) e devido ao atrito do
liqguido com as paredes do riser e do downcomer (%Err e %Erp) apresentaram um
comportamento assintotico com relagdo a vazao especifica de ar para fluidos poucos viscosos
e um comportamento praticamente constante para fluidos de maior viscosidade. No estudo
realizado por Merchuk & Berzin [277], %Eg apresentou um comportamento semelhante ao
presente estudo para agua em reator ACC, sendo observado um comportamento oposto a este

estudo para perdas percentuais de energia nas demais regides.
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Em geral, para 0 mesmo fluido (uL ou K) e condigOes operacionais (¢ar) as perdas
percentuais totais de energia no riser (%Er+%Err) € no downcomer (%Ep+%Erp) foram
maiores em reatores ACC que em reatores ASC. Tais resultados sdo devidos exclusivamente as
diferencas no design (tipo de aparato interno, por exemplo) dos reatores, uma vez que ambos
sdo geometricamente semelhantes (altura, didmetro, rela¢des entre areas do riser e downcomer,
entre outros).

Utilizando 4gua como fluido de trabalho, Chisti et al. [145] observou que Er representa
cerca de 70% da energia de entrada Ein, enquanto que Ep é proximo de 0%. Em contrapartida,
no presente estudo obteve-se que, em média, os valores de Ep e Er para fluidos newtonianos
correspondem a 40 e 20% de Ein, respectivamente. Ja os valores percentuais obtidos para Eg
com relagéo a Ein neste estudo (43% para ASC e 27% para ACC) foram préximos aos reportados
por Chisti et al. [145] (30% para ACC e ASC), Merchuk & Berzin [277] (40% para ACC) e
Contreras et al. [278] (10% para ACC).

Em todas as condigOes testadas, as perdas percentuais de energia na base (%Esg) foram
maiores em reatores ASC devido ao maior valor obtido do coeficiente de perda por atrito na
base (Ks=15 para ambas as escalas) neste modelo de reator em comparagéo aos reatores ACC
(Ks=8,87 e Kg=9,41 para reatores de 5 e 10 L, respectivamente). As perdas percentuais de
energia devido aos efeitos viscosos no downcomer (%Erp) foram superiores as perdas no riser
(%Err) em todas as condigdes testadas, conforme preconizado por Calvo [279]. Em ambos os
modelos de biorreatores, Err representou em média 1,5 e 5% de Ei, para fluidos newtonianos e
nao-newtonianos, respectivamente. Em ambos os tipos de fluidos, Erp foi cerca de 14% de Ein
para reatores ACC e somente 3,5% de Ein para reatores ASC.

Maiores valores de Erp em reatores ACC em comparacdo a Err neste modelo e ainda,
em comparacdo a Erp e Err em reatores ASC, sdo esperados devido ao formato anular do
downcomer de reatores ACC, o que aumenta a area de contato entre o liquido e a parede do
downcomer neste tipo de biorreator. O mesmo pode ser visualizado por meio da analise da
constante “C;” da Equagdo 2.78, utilizada para o célculo do fator de atrito de Fanning (fL), a
qual depende do formato da regido de escoamento. Conforme mencionado anteriormente na
secdo 4.5, foram obtidos, para reatores ACC, os valores de C=23,90 para o downcomer e
C=16,00 parao riser, e C=15,56 tanto para o riser quanto para o downcomer em reatores ASC.
Visto que “Ci” € 49% superior para o downcomer de reatores ACC, isto resultard em um maior
valor de f. na regido e, consequentemente, uma maior perda percentual de energia devido ao

atrito no downcomer em reatores ACC.
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Com relacéo as escalas dos biorreatores, ndo foi observada diferenca entre reatores de 5
e 10 L em termos da perda percentual média de energia relativa a Ei» em todas as regides dos
reatores (%Er, %Ep, %Es, %Err e %Erp). Tal resultado estd relacionado a similaridade
geométrica das diferentes escalas de reatores, ressaltando a importancia deste tipo de analise
visando modificagBes no design e na escala destes equipamentos.

Anteriormente, observou-se que o balanco de energia proposto por Chisti et al. [145] foi
satisfeito, uma vez que a energia total de entrada (Equagéo 3.11) foi aproximadamente igual ao
somatorio das energias dissipadas, no qual consideraram-se os valores experimentais de
retengdo gasosa parcial e velocidade superficial/intersticial do liquido nas regides, resultado
que valida todas as consideragOes realizadas para obteng&o das energias dissipadas. Uma forma
adicional de verificar a adequacdo do método aos dados experimentais € pelo célculo da
velocidade superficial do liquido no riser por meio da Equacdo 2.68, modificada a partir do
meétodo de Chisti et al. [145]. Neste sentido, a Figura 4.31 apresenta a comparagdo entre 0s
valores de Urr calculados pela Equagdo 2.68 por método iterativo e os valores de Urr
experimentais. Como pode ser observado, poucos pontos calculados a partir do método de
Chisti et al. [145] excederam 30% de desvio em relagdo aos dados experimentais, tornando

adequado este método para a previsdo de U_r a partir de dados de retencdo gasosa parcial.

Figura 4.31 — Comparagdo entre os valores de velocidade superficial do liquido no riser experimental (U r-exp) €
calculada (U r-s emp) pela Equagdo 2.68 para os diferentes modelos e escalas de reatores airlift operados com
fluidos newtonianos e ndo-newtonianos. Legenda: Newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e)
ASC-10 L; Ndo-newtonianos: (o) ACC-5 L, (m) ACC-10 L, (o) ASC-5 L, (e) ASC-10 L.
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4.7 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa)

A Figura 4.32 apresenta os valores e o comportamento do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a) em fungdo da vazdo especifica de ar (¢ar) para fluidos
newtonianos com viscosidade dinamica entre 8,40.10™* e 0,030 Pa.s, nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos avaliados. De forma similar ao observado para reten¢éo gasosa
e velocidade de circulagdo do liquido, o kLa aumenta com o acréscimo da vaz&o especifica de
ar e com o decréscimo da viscosidade do liquido. Tal comportamento foi preconizado por
diferentes autores, utilizando solu¢des newtonianas, como Merchuk & Ben-Zvi [211] e Alvarez
et al. [212] em reatores CB e Cerri et al. [131] em reatores ACC.

Figura 4.32 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em fun¢do da vazao especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1):

a) reatores ACC de 5e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--—-) A01-5L,
(--CF-) GS10-5L, (-F-) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (——) A01-10L, (——) GS10-10L, (—®—) GS20-
10L, ( ) GS30-10L.
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Em virtude de sua baixa viscosidade e alta difusividade de oxigénio (D. entre 7 e 13

vezes superior as demais solugdes newtonianas testadas), os valores de kia para agua foram,
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aproximadamente, 6 vezes maiores em comparagéo a solugéo de glicerol de menor viscosidade
(GS10), atingindo um valor de 0,077 s* em reator ACC de 10 L. Relacionado ao tipo de
biorreator, o0 modelo airlift de cilindros concéntricos (ACC) apresentou os maiores valores de
kLa em comparagdo aos demais modelos (90% dos tratamentos). Tais valores de k.a nos
reatores ACC séo cerca de 12% superiores aos valores obtidos para CB e 9% superiores aos
reatores ASC. Comparando-se os resultados entre as escalas, um comportamento andlogo com
relacdo & ¢ar € pL € observado por parte do ki a nas escalas de 5 e 10 L, entretanto, para uma
mesma viscosidade, os valores obtidos nos reatores de 10 L sdo, em média, 33% superiores aos
valores em reatores de 5 L.

Para fluidos ndo-newtonianos, os valores e o comportamento do k.a com relacdo a vazéo
especifica de ar e a reologia dos fluidos sdo apresentados nas Figuras 4.33 (solugdes de carboxi-
metil celulose) e 4.34 (solucBes de goma-xantana). Tanto para CMC quanto para GX, o kLa
aumentou com o aumento da vazdo especifica de ar e reduziu com o aumento do indice de
consisténcia do liquido (K).

Resultados semelhantes foram observados por Bai et al. [95] em reator ASC de 41 L,
onde os valores de ki a de solugBes de CMC decresceram com o decréscimo da vazéo especifica
de ar e 0 aumento do indice de consisténcia do meio. Para solugGes de 0,18% m.v! de CMC e
vazdo de 1 vwm, os autores obtiveram kia de 0,025 s?, valor superior ao obtido neste estudo
(0,020 s™) em condigdes similares (0,15% m.v* e 1 vwm), fato que pode estar relacionado ao
tamanho do reator.

Ainda, os resultados corroboram com o encontrado por Deng et al. [188]. Em
comparagdo com o presente estudo, estes autores encontraram valores de ki a em reator ACC
ligeiramente inferiores para condi¢es semelhantes de trabalho. Para velocidade superficial de
ar de 0,04 m.s, Deng et al. [188] obtiveram k.a de 0,0075 e 0,015 s para solugdes de CMC
de 0,45 e 0,2% m.v%, respectivamente. No presente estudo, valores de k.a de 0,0089 (CMC45)
e 0,0298 st (CMC25), respectivamente, foram encontrados em velocidade de ar semelhante
(0,050 m.s™).

Com relagéo ao modelo e escala de biorreator, os reatores ACC promoveram maiores
valores de kia para fluidos ndo-newtonianos em 90% dos casos. Estes valores foram, em média,
35% superiores aos valores de kiLa obtidos para reatores CB e 11% superiores aos reatores ASC.
Semelhante ao ocorrido para retencdo gasosa de fluidos pseudoplésticos, paraum mesmo indice
de consisténcia do fluido (K=0,300 Pa.s"), o k.a foi superior para o fluido com menor indice de
escoamento (goma-xantana), sendo que, por exemplo, para reator ACC de 10 L o k.a variou de
0,0139<kia (s%)<0,0399 para GX15 (n=0,43) e de 0,0063<kia (s!)<0,0171 para CMC45
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(n=0,73), possivelmente em virtude da menor viscosidade do fluido com menor n, conforme

comentado anteriormente.

Figura 4.33 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em fun¢do da vazao especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-
metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L.
Legenda: (--—-) CMC15-5L, (--+-) CMC25-5L, (--CF-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-
10L, (—=—) CMC25-10L, (—#—) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Figura 4.34 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em fun¢do da vazao especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-
xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(-"F-) GX15-5L, (-I'F-) GX20-5L, (-I"+-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—#—) GX15-10L, (—®—) GX20-10L,
(——) GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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Entretanto, comparando-se os valores de kia de todas as solu¢des de CMC e GX testadas
em fungdo da viscosidade aparente obtida em cada tratamento (ver se¢do 4.11) conforme Figura
4.35, nota-se que em alguns pontos de menor viscosidade o ki a foi inferior. Em geral, os valores
obtidos para k.a de solugBes de goma-xantana séo inferiores as solugdes de CMC de mesma
viscosidade aparente.

Tal fenbmeno pode estar relacionado a retencdo gasosa das solugBes, as quais foram
superiores para CMC em comparacéo a GX. Experimentalmente, observou-se maior quantidade
de bolhas em solugdes de CMC, observacéo que se projetou diretamente nos resultados de &g,
enquanto que solucgdes de GX mantiveram uma baixa densidade de bolhas (Figura 4.36). Tendo-
se em vista que a retencdo gasosa esta diretamente relacionada a &rea interfacial de transferéncia
de massa, a qual, por sua vez, faz parte do produto “k..a”, maiores valores de &g podem
contribuir para maiores valores de “a”, aumentando o k.a para solugdes de CMC mesmo para

solucBes com pap igual ou ligeiramente superior as solugdes de GX. Os resultados relacionados
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aos parametros ki e “a” individualmente ser&o apresentados nas se¢des 4.9 e 4.10 subsequentes,
sendo esta questdo retomada posteriormente. Por fim, para que uma dada solu¢do de CMC
atingisse um valor similar de pap de uma solugdo de GX, tal solu¢do de CMC precisou estar sob
acdo de uma maior vazdo especifica de ar que a solucéo de GX, o que contribuiu adicionalmente
para um maior &g e ki a. A Figura 4.36 exemplifica esta observacdo, sendo que a solu¢édo GX15
operada sob 2 vvm (k.a=0,021 s*) apresentou piap Similar a solugdo CMC15, operada na vazao
de 4 wm (k_a=0,043 s).

Figura 4.35 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em fungdo da viscosidade aparente do

liquido (uap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos: a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T7--) CMC15-
5L, (--C+-) CMC25-5L, (--—F-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L, (—#—) CMC25-10L,

(——) CMC35-10L, (—®—) CMC45-10L, (-- £4-) GX15-5L, (- - £ -) GX20-5L, (-- £ -) GX25-5L, ( )

GX30-5L, (—&—) GX15-10L, (—&—) GX20-10L, (—&—) GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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Figura 4.36 — Imagem de bolhas de ar em dois fluidos ndo-newtonianos com mesma viscosidade aparente
(1ap=0,0236 Pa.s) em reator ACC de 5 L: a) solugdo GX15 sob aeragéo de 2 vwm,; b) solu¢gdo CMC15 sob
aeracdo de 4 vwm.

4.7.1 Correlagdes para previsdo do kia

Devido a similaridade no comportamento dos pardmetros de g e kia, utilizou-se a
Equacdo 3.18 como base para obtencéo de correlagdes empiricas de kia de fluidos newtonianos.
Inicialmente, foram propostas quatro correlagdes utilizando-se dados de kia de ambas as escalas
(5e10L), sendo a Equacdo 4.47 proposta para reatores ACC, Equacéo 4.48 para reatores ASC,
Equacéo 4.49 para CB e Equacdo 4.50 para ambos os modelos de reatores airlift. Nestas
equagdes, Ugr é a velocidade superficial de ar na regido de subida (m.s?) e v é a viscosidade
cinematica do liquido (m2.s?), sendo validas para 8,44.10 "<y, (m?.s1)<2,49.1075, 0,019<Ucr
(m.s1)<0,118 (Equacdo 4.47), 0,016<Ucr (M.s1)<0,099 (Equacdo 4.48) e 0,007<Ucr
(m.s1)<0,041 (Equagdo 4.49).

kLa =a- UGRB ' VLS (318)
kya = (8351076 +161-1076) - Uy, 26750029 ., ~0753%0,022 R?=0,99 (4.47)
kya=(1,11-10"5+£546-1076) - U;p*0*3*0031 . y, —072420,023 R?=0,97 (4.48)

kya = (2981075 + 6,75 1076) - Uy 069°*0062 . 1 ~0.70220,042 R?=0,96 (4.49)
kya=(9,69-1076+2,05-107°) - U, 068*0029 .y —0,740+0,023 R?=0,98 (4.50)

Diferente do ocorrido para retencdo gasosa de fluidos newtonianos, o parametro kia
sofre forte influéncia das variacfes de viscosidade do fluido, inclusive de forma mais intensa
que as variagdes de Ugr. Conforme esperado, o aumento de Ucr tem efeito positivo sobre o
kia, sendo observado o oposto com relacdo a viscosidade. Resultados semelhantes foram
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obtidos por Alvarez et al. [212] em reator coluna de bolhas, os quais obtiveram expoentes de
=0,67 e 6=-0,75 para a Equacdo 3.18 e por Cerri & Badino [215], em reator ACC, com
expoentes 3=0,89 e 6=-0,72.

Analisando-se os valores de R? obtidos para as EquagOes 4.47 a 4.50 e a Figura 4.37,
que relaciona os valores de kia experimental e calculado a partir destas correlagfes, nota-se que
houve um 6timo ajuste das correlacBes propostas, as quais foram capazes de predizer o
comportamento de mais de 96% dos dados experimentais a partir de valores de Ugr € vi, com

apenas 14% dos pontos excedendo um erro de 20%.

Figura 4.37 — Comparagao entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio experimental (kia-exp) €
calculado (kLa-cac) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.47), (m) ACC-10 L (Eq. 4.47), (o) ASC-5 L
(Eq. 4.48), () ASC-10 L (Eq. 4.48), (A) CB-5 L (Eq. 4.49), (A) CB-10 L (Eq. 4.49), (1) ACC-5 L (Eq. 4.50),
(=) ACC-10 L (Eq. 4.50), (©) ASC-5 L (Eg. 4.50), (¢) ASC-10 L (Eg. 4.50).
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De forma analoga aos fluidos newtonianos, utilizou-se como equacfes base para o ajuste
aos dados de fluidos ndo-newtonianos as Equagdes 3.19 e 3.20, que apresentam mesmo formato
utilizado para o parametro gq. Nestas equacdes, K é o indice de consisténcia (Pa.s"), n é o indice
de escoamento do fluido (-) e pap é a viscosidade aparente do liquido (Pa.s). Considerando
apenas a influéncia de Ugr e dos parametros reoldgicos, as Equacbes 4.51 a 4.54 foram
propostas para ambas as escalas de reatores ACC, ASC, CB e airlift (ACC e ASC),
respectivamente. As correlagBes sdo validas para fluidos com indice de consisténcia de 0,06<K
(Pa.s")<1,39, indice de escoamento de 0,25<n<0,79 e velocidade superficial de ar de 0,019<Ugr
(m.s1)<0,118 (Equagdo 4.51), 0,016<Ucr (M.s')<0,099 (Equagdo 4.52) e 0,007<Ucr
(m.s1)<0,041 (Equagéo 4.53).
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kia=a-Ugf - K*-nb (3.19)
kpa=(1,43-1072 % 3,12 1073) - U,0006+0043 . g~087520055 . 5, ~1367+0140 R2=0,90 (4.51)
kya=(1,19- 102 +3,05-1073) - UGRo,ezlio,oso . ~0942+0065 , , ~1561+0167 R2=() 88 (4.52)
kLa - (1,58 . 10—2 + 4’33 . 10—3) . UGR0,58210,046 ) K—0,89210,060 . n—l,495¢0,152 R220,88 (453)
kya=(1,31-10"2% 2,75 1073) - y;,0612+0032 . [~090420042  ;,~1453+0,106 R2=() 89 (4.54)

Semelhante ao observado para fluidos newtonianos, o kia de fluidos ndo-newtonianos
é afetado de forma mais intensa pelas propriedades reoldgicas que pela vazao especifica de ar,
resultado contréario ao obtido para o pardmetro gg. Conforme constatado anteriormente (Figuras
4.33 € 4.34), 0 kia tem relacdo direta com Ugr € inversa a K e n. Dentre as variaveis utilizadas,
o indice de escoamento do liquido (n) foi aquele que mais influenciou os valores de kLa obtidos,
sendo os valores nos reatores ASC 0s mais sensiveis as alteracdes das variaveis avaliadas. Em
virtude da ampla faixa de validade das correlacdes propostas para fluidos ndo-newtonianos,
estas apresentaram um ajuste menos preciso dos valores de ki a experimentais, sendo capazes
de predizer 88% do comportamento do kia em funcéo de Ugr, K e n e com poucos pontos
excedendo um desvio de 30% dos valores calculados em relagdo aos valores experimentais
(Figura 4.38).

Figura 4.38 — Comparagao entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio experimental (kia-exp) €
calculado (kLacaic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.51), (m) ACC-10 L (Eq. 4.51), (o) ASC-5
L (Eg. 4.52), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.52), (A) CB-5 L (Eq. 4.53), (A) CB-10 L (Eg. 4.53), (1) ACC-5 L (Eq. 4.54),
(=) ACC-10 L (Eq. 4.54), (©) ASC-5 L (Eg. 4.54), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.54).
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De forma similar aos demais parametros de desempenho avaliados anteriormente,
foram propostas correlagdes para previséo do k.a com base na viscosidade aparente dos fluidos

ndo-newtonianos. Conforme comentado anteriormente, os valores de k.a para solugdes de CMC
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e GX apresentaram valores distintos para mesma pap, possivelmente em virtude de valores
diferentes de didmetro de bolha (que seré abordado na se¢do subsequente) e ainda, devido as
diferencas na densidade de bolhas obtidas em cada tipo de fluido, fatores que influenciam
diretamente os valores de g4 e de &rea interfacial de transferéncia de massa (a) e portanto, o kia.
Por este motivo, houve a necessidade de separar os dados obtidos, sendo as correlagdes 4.55 a
4.58 (0,023<pap (Pa.s)<0,123) ajustadas para solugdes de CMC e as Equagdes 4.59 a 4.62
(0,015<u4p (Pa.s)<0,135) para solucdes de GX. Semelhante aos casos anteriores, as correlagdes

sdo vélidas para escalas de 5 e 10 L de reatores ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente.

kpa=a- Ug®  pop” (3.20)
kua =(6,64-1073 £1,82-1073) - Ugp #1009 -y —08=006L  R2=0 91 (4.55)
kya=(505-10"3+1,70-1073)- UGR0,48310,070 .”ap—0,92010,075 R2=0,89 (4.56)
kia= (6,12 -1073 + 2,01- 10—3) . UGR0,45510,069 .”ap—0,88310,070 R2:0,88 (4_57)
koa = (5981073 1,20 10-3) - ;0493004 _”ap—0,88310,047 R2=0.90 (4.58)

As solucbes de CMC apresentaram comportamento inverso as variagdes de piap, Sendo a
viscosidade a variavel que influéncia de forma mais intensa o ka, resultado que corrobora com
as equacOes anteriores. Em comparacéo as correlagdes baseadas nos pardmetros reoldgicos dos
fluidos, as EquacOes 4.55 a 4.58 apresentaram melhor ajuste aos dados experimentais, com um

menor nimero de pontos excedendo 30% de erro (Figura 4.39).

Figura 4.39 — Comparagéo entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio experimental (kia-exp) €
calculado (kLa-carc) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com solugdes de carboxi-metil celulose. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.55), (m) ACC-10 L (Eq. 4.55),
(o) ASC-5 L (Eq. 4.56), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.56), (A) CB-5 L (Eq. 4.57), (A) CB-10 L (Eg. 4.57), (1) ACC-5 L
(Eq. 4.58), (=) ACC-10 L (Eg. 4.58), (©) ASC-5 L (Eg. 4.58), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.58).
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Popovi¢ & Robinson [213], em seu estudo com solu¢es de CMC, obtiveram resultados
semelhantes ao observado nas Equagdes 4.55 a 4.58 para influéncia da vaz&o especifica de ar e
da viscosidade aparente, sendo =0,52 e n=-0,89 0s expoentes obtidos para reator ACE.
Resultados distintos foram observados na literatura [214], onde $=1,2 e n=-0,1 para fluidos
ndo-newtonianos de n<1 (pseudoplésticos).

Resultados semelhantes as solugcdes de CMC foram obtidos para solucdes de GX, as
quais, conforme as Equagdes 4.59 a 4.62, sofrem de forma menos intensa o efeito das variagdes
de Ucr € de pap. Este resultado corrobora com o estudo de Al-Masry & Dukkan [132] em reator
ACE, os quais obtiveram menores valores para os expoentes 3 e n em solugdes de GX. Neste
estudo, 3=0,880 e n=-0,697 foram obtidos para solu¢des de CMC e 3=0,727 e n=-0,528 para
GX. Por fim, o melhor ajuste aos dados experimentais por parte dos valores calculados a partir
destas correlagdes, em comparagdo as Equacdes 4.51 a 4.54, pode ser evidenciado na Figura
4.40.

kpa=(470-107% £ 1,05+ 107%) - Ugp"322*00%8 ., 067220054 R0 gg (4.59)
kia= (5,46 -1073 +2,00- 1073) - UGR0,37110,074 .”ap—0,66110,061 R2=0,87 (4.60)
kya= (7361072 £2,04 1073) - Ugp"3#3+00%5 ., 057820046 R2( g0 (4.61)
kya=(514- 1073 +1,45-1073)- UGRO’?’SOiO’OM .”ap—0,66510,040 R2=0,88 (4.62)

Figura 4.40 — Comparagao entre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio experimental (kia-exp) €
calculado (kLa-carc) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com solugdes de goma-xantana. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.59), (m) ACC-10 L (Eq. 4.59), (o)

ASC-5 L (Eq. 4.60), (e) ASC-10 L (Eg. 4.60), (A) CB-5 L (Eq. 4.61), (A) CB-10 L (Eq. 4.61), (1) ACC-5 L
(Eq. 4.62), (m) ACC-10 L (Eg. 4.62), (©) ASC-5 L (Eq. 4.62), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.62).
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Com o intuito de melhorar a previsdo dos dados experimentais obtidos, correlagdes
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com base em numeros adimensionais foram igualmente propostas. Desta forma, utilizando-se
0 Teorema de Pi de Buckingham [261,262] para analise dimensional do kia, considerando-se
apenas parametros que variam nos sistemas, tem-se:
1) Variaveis independentes que influenciam no kia:

- Geometria do reator: didmetro do riser;

- Propriedades fisicas dos fluidos: pv, pi, D, oL

- Pard@metros do processo: Ucr;

- Aceleracéo da gravidade.

2) Estrutura da matriz:

pr Dnr g |kia p Dy o Ug

L1: Massa (kg) 1 0 Ol O 1 0 1 0
L2: Comprimento (m) -3 1 10 -1 2 O 1
L3: Tempo (s) 0 o -21-1 -1 -1 -2 -1

p. Dpr g| kra w Dy oy Ug
1 0 o] O 1 0 1 0
x[2=3L1+12//L2 =12—-13]|0 1 o0|-1/2 3/2 3/2 2 1/2

* L3 =13/-2 o o 112 1/2 1/2 1 1/2

* Correspondem as opera¢fes matematicas realizadas em cada linha da matriz.

3) Formagé&o dos grupos =:

. = kpa - Dy e = Usr _ Usr — Fr
1= —1/2 37 3/2 57 1/2 - -
D" g2 D? - g2 Dir? - g2 Dnr - g

— (a2 _ gL p1 p2 D3 - g
T, = ny,=———=2RBo — -2 _FL hR —
o, - D}%z . g/ pL D% ' g Mg = T, 2 Ga
T . D2
7T7:—2:L:SC . _m_ka DhR:Sh
w3 p Dy 8, D,

Conforme a andlise dimensional, o kia, pardmetro caracteristico do numero de
Sherwood (ms), € fungdo dos nimeros adimensionais de Froude (rs), Schmidt (r7), Galilei (7e)
e Bond (m4), resultado semelhante & retengdo gasosa. Portanto, as correlagdes para previséo do
k.a utilizando grupos adimensionais tém o formato conforme a Equacéo 3.28, onde Ugr € a
velocidade superficial de ar na regido de subida (m.s), g é a aceleragdo da gravidade (m.s?),
Dh € o didmetro hidraulico da secéo (m), u. é a viscosidade dindmica ou aparente do liquido
(Pa.s), pL € a densidade do liquido (kg.m), D, é o coeficiente de difusividade do oxigénio no
meio liquido (m2.s™), e ov é a tensdo superficial do liquido (kg.s?).
Sh=a-Fr%-Sc?-Bo°- Ga®

d
Sh:a_< Usr >a< H )”_<g-pL-Dh2>C_<g-pL2-Dh3> (3.28)
gDy pL" Dy oL t?
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Para fluidos newtonianos, as correlagdes ajustadas correspondem as Equaces 4.63 a
4.66, obtidas a partir de dados de ambas as escalas dos reatores ACC, ASC, CB e airlift (ACC
e ASC), respectivamente. O nimero de Sherwood foi afetado na mesma ordem de grandeza
pelos grupos adimensionais testados, sendo observado uma relagéo direta entre Sh e os demais
grupos adimensionais. Os nimeros de Bond e Schmidt apresentaram efeito sobre Sherwood de
forma levemente superior aos demais adimensionais, ressaltando a importancia da difusividade
do oxigénio e da tensdo superficial (tamanho e formato da bolha) do liquido sobre o kia.
Resultados semelhantes para fluidos newtonianos em reator CB foram obtidos por Akita &
Yoshida [135] com expoentes b=0,50 e ¢=0,62, Asgharpour et al. [122] com b=0,50 e c=0,67 e
Kawase & Hashiguchi [134] (ACE e CB) com b=0,50 e ¢=0,60.

Sh = 1,37 . 10—3 . FTO,58310,04 . SCO‘SgliO‘OB . BOO,62810,09 . GaO,SSli0,04 R220,95 (463)
Sh = 3,18 . 10—4 . FTO,56OiO,O4 . SCO,67810,03 . BOO,54810,04 . Ga0,599i0,02 R220,96 (464)
Sh = 1,39 . 10—3 . FTO,58510,04 . SCO,60810,03 . BOO,63510,04 . GaO,SBZi0,0Z R220,95 (465)
Sh = 2,20 . 10—3 . Fr0,57310,03 . SCO,618iO,02 . BOO,484iO,03 . Ga0,54810,02 R220,95 (466)

Conforme esperado, houve uma melhora no ajuste dos valores calculados a partir das
Equacbes 4.63 a 4.66 em comparacdo as EquagBes 4.47 a 4.50, sendo que na utilizacdo das
correlacbes baseadas em nimeros adimensionais apenas 5% dos pontos excederam 20% de
desvio (Figura 4.41) em relagdo aos valores experimentais em comparagdo a 14% dos pontos

no caso anterior.

Figura 4.41 — Comparacdo entre nimero de Sherwood experimental (Sh-exp) e calculado (Sh-cac) pelas
correlagBes adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.63), (m) ACC-10 L (Eq. 4.63), (o) ASC-5 L (Eq. 4.64), (e)
ASC-10 L (Eq. 4.64), (A) CB-5 L (Eq. 4.65), (A) CB-10 L (Eq. 4.65), () ACC-5 L (Eq. 4.66), (m) ACC-10 L

(Eq. 4.66), (©) ASC-5 L (Eq. 4.66), (#) ASC-10 L (Eg. 4.66).
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Para fluidos ndo-newtonianos foram obtidas as Equagdes 4.67 (reatores ACC), 4.68
(reatores ASC), 4.69 (reatores CB) e 4.70 (ambos os reatores airlift) utilizando dados de
solucbes de CMC e GX e escalas de 5 e 10 L. Entre os grupos adimensionais avaliados, o
niamero de Froude foi aquele que influenciou de forma menos intensa o Sherwood de fluidos
ndo-newtonianos, o qual foi fortemente influenciado pelos demais adimensionais,
especialmente pelo nimero de Schmidt. Diferente do observado para fluidos newtonianos, Sh
dos ndo-newtonianos apresentou uma relagdo inversa com o ndmero de Bond.
Consequentemente, espera-se que fluidos ndo-newtonianos de maior tenséo superficial
apresentem os maiores valores de kia, fato ocorrido uma vez que as solugdes de CMC avaliadas
apresentam maiores valores de o em comparacédo as solucdes de GX. Ademais, os resultados
obtidos com relacdo a influéncia do nimero de Galilei sobre Sherwood é condizente com as
observacOes anteriores onde a viscosidade aparente dos fluidos influenciou de forma forte e

inversa o kia.

Sh = 1,4 . 10—26 . Fr0,37210,04 . SC4,80810,24 . BO—2,77110,24 . Ga2,85010,13 R2:0,93 (467)
Sh = 2,3 . 10—28 . Fr0,36510,04 . SC5,06510,23 . Bo—2,9OOiO,23 . Ga3,017iO,13 R2:0'95 (468)
Sh = 4,0 . 10—27 . Fr0,354iO,04 . SC4,769iO,23 . Bo—2,60210,03 . Ga2,84310,12 R220,94 (469)
Sh = 3,0 . 10—26 . Fr0,36510,03 . SC4,80010,17 . BO—Z,SSOiO,l7 . Ga2,856i0,09 R220,94 (470)

Comparando os ajustes obtidos pelas equacdes simplificadas de kia (Equagdes 4.51 a
4.62) e os ajustes obtidos pelas equagdes a partir de grupos adimensionais (Equacdes 4.67 a
4.70) observou-se uma consideravel melhora no ajuste, com R? aumentando de 0,87 para 0,93
e um desvio de Sherwood calculado em comparagdo ao experimental inferior a 20% (Figura
4.42).
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Figura 4.42 — Comparacdo entre nimero de Sherwood experimental (Sh-exp) e calculado (Sh-cac) pelas
correlagBes adimensionais propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com
fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.67), (m) ACC-10 L (Eq. 4.67), (o) ASC-5 L (Eq. 4.68),
(o) ASC-10 L (Eq. 4.68), (A) CB-5 L (Eq. 4.69), (A) CB-10 L (Eq. 4.69), () ACC-5 L (Eq. 4.70), () ACC-10

L (Eq. 4.70), (©) ASC-5 L (Eq. 4.70), (*) ASC-10 L (Eq. 4.70).
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4.8 Diametro médio da bolha (Dv)

A Figura 4.43 apresenta os valores e 0 comportamento obtido para o didmetro médio da
bolha nos trés modelos e duas escalas de reatores pneumaéticos operados com fluidos
newtonianos. Os valores de diametro médio da bolha variaram entre cerca de 4,8 e 6,6 mm para

agua e entre 1,8 e 5,4 mm para as solucdes de glicerol.

Figura 4.43 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e

escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5e 10 L; b)

reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--C+-) A0L1-5L, (--C+-) GS10-5L, (--C*+-)

GS20-5L, ( ) GS30-5L, (—=—) A01-10L, (—=—) GS10-10L, (—=—) GS20-10L, ( ) GS30-10L.
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Observou-se que em ambos os reatores, o diametro de bolha em agua apresentou
principalmente um comportamento crescente com o aumento da vazao especifica de ar, sendo
observado o oposto para as solucdes de glicerol. Com relag&o a viscosidade, os valores de Dy
em fluidos newtonianos decresceram com o aumento desta varidvel, sendo 0s menores
tamanhos de bolha obtidos para a solu¢éo mais viscosa (GS30). Considerando-se que apenas a
regido de separacdo gas-liquido foi avaliada neste estudo (demais regies do reator ndo séo
transparentes), ndo é possivel afirmar se houve coalescéncia das bolhas em &gua e quebra de
bolhas nas solugdes de glicerol, tendo em vista que néo foi observado o tamanho das bolhas no
momento de sua origem (base do reator).

Com relagdo ao modelo de biorreator, os valores de Dy foram maiores em reatores airlift,
sendo observado este comportamento em 60% dos tratamentos com reatores de 5 L e 90% em
reatores de 10 L. Dentre os modelos de reatores airlift, Dy foi maior principalmente nos reatores
ASC. Quanto & escala do equipamento, houve um comportamento distinto comparando-se a
agua com as solucgBes de glicerol, sendo que para a 4gua, 73% dos tratamentos apresentaram
maiores valores de Dy em reatores de 10 L, enquanto que para glicerol somente 44% dos pontos
apresentaram este comportamento.

No estudo realizado por Pohorecki et al. [192], fluidos newtonianos de baixa
viscosidade operados em reatores coluna de bolhas apresentaram reducéo de Dy com 0 aumento
da velocidade superficial de gas (Ucr, aqui representada pela vazéo especifica de ar) e com o
aumento da densidade do liquido, resultados semelhantes aos obtidos para soluces de glicerol
no presente estudo. Ainda corroborando com o presente estudo, Asgharpour et al. [122]
observaram, em reator CB de 6,3 L, 0 aumento do tamanho de bolhas de ar em 4gua com o
aumento de Ugr, obtendo valores de Dp entre 5 e 7 mm em velocidades de ar de até

0,005 m.sX. O mesmo foi observado por Deng et al. [106] em reator ACC, onde no sistema
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agua-ar Dp aumenta com o acréscimo de Ugr. Com relacdo ao modelo de biorreator, Yoshimoto
et al. [194] obtiveram valores maiores de Dy para agua em reator ACC que em reator CB, com
valores variando entre 5 e 7 mm. Por fim, quanto ao tamanho do biorreator tal avaliacéo é
praticamente inexistente na literatura, sendo um dos relatos o descrito por Akita & Yoshida
[193] para reator CB de sec¢éo quadrada, onde o diametro da coluna apresentou influéncia direta
sobre Dy em fluidos newtonianos de 0,58 a 21,14 cP.

Para fluidos ndo-newtonianos, as Figuras 4.44 (solugdes de CMC) e 4.45 (solugdes de
GX) apresentam valores do diametro médio de bolha nos trés modelos e duas escalas de reatores
pneumaticos. Para solucbes de CMC, os valores de Dy variaram entre 2,1 e 5,2 mm, enquanto
que para solucdes de GX, Dy variou de 2,2 a 4,7 mm. Independente do liquido utilizado, o
comportamento predominante de Dy foi inverso as variacbes da vazdo especifica de ar e do
indice de consisténcia do liquido (K). Para todas as solugBes testadas, Dy apresentou valores
inferiores em comparagao aos obtidos em &gua e superiores aos obtidos em solucdes de glicerol.
De modo geral, observou-se a predominéancia da redugéo do tamanho da bolha com aumentos

de ¢ar e de K, na maioria dos tratamentos.

Figura 4.44 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (- T3 -) CMC15-
5L, (--CF-) CMC25-5L, (--—+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L, (—8—) CMC25-10L,

(——) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Para solucbes de CMC, em 37,5% dos tratamentos observou-se maiores tamanhos de
bolha em reator CB, seguido do reator ACC com 32,5%. Para solugdes de GX, 0os maiores
valores de Dy foram visualizados em reatores airlift, sendo que em 45% dos tratamentos Dy, foi
superior em reator ACC. Com relagdo ao tamanho do reator, as bolhas de ar em solucdes de
CMC apresentaram maior tamanho em reatores de 5 L (83% dos tratamentos), sendo estes
valores, em média, 20% maiores que aqueles obtidos em reatores de 10 L. De forma analoga,
nas solucdes de GX Dy foi maior em reatores de 5 L (65% dos tratamentos), com valores em
media, 13% superiores em comparacao aos visualizados nos reatores de 10 L.

Similarmente ao encontrado no presente estudo, Wu et al. [189] observaram, em reator
ACE, a reducédo de Dy em solugdes de CMC com o aumento da viscosidade do liquido até pap
de 3,7 cP, sendo observado valores médios de Dy de 5 mm. Entretanto, para solugdes mais
viscosas (3,7<pap (cP)<51,3), houve o aumento do didmetro da bolha com o aumento de pap,
sendo os valores de Dy, em media, de 7,5 mm. De forma semelhante, Yoshimoto et al. [194]
observaram a coalescéncia das bolhas com o aumento da concentracdo de CMC em &gua,
observando pouca varia¢do de Dp com a vazao especifica de ar. Nestas solugdes, Dy variou entre
7 e 10 mm, sendo os valores obtidos em reator CB maiores que em reator ACC. Em ambos os
modelos de biorreator, o diametro médio da bolha foi superior ao observado para reator tipo

ACE (airlift de circulagdo externa).
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Figura 4.45 — Didmetro médio das bolhas (Dy) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢a) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores ACC
de 5e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-[F+-) GX15-5L, (-[F-) GX20-
5L, (- F-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (——) GX15-10L, (—#—) GX20-10L, (—#—) GX25-10L, ( )
GX30-10L.
5,0 : : : : 5,0

gr (W)
(©)

Relacionado ao formato da bolha, utilizou-se o grafico proposto por Clift, Grace e
Weber [146] com base no nimero de Reynolds da bolha e o nimero de Edtvos, sendo destacado
na Figura 4.46 os pontos obtidos a partir dos resultados do presente estudo. Os resultados
ilustrados na Figura 4.46 corroboram com as imagens apresentadas nas Figuras 4.47 a 4.50.
Conforme a Figura 4.47, bolhas de ar em agua apresentaram formato distorcido. Bolhas de ar
em solugdes de glicerol apresentaram formato predominantemente elipsoidal, com alguns
pontos tendendo a um formato esférico (Figura 4.48), resultado semelhante ao ocorrido para
bolhas de ar em goma-xantana (Figura 4.50). Por fim, bolhas de ar em soluges de CMC tém
formato variando entre esférico e elipsoidal (Figura 4.49). Por meio das Figuras 4.47 a 4.50 €
possivel, ainda, visualizar a quebra de bolhas ocorrida com o aumento da vazao especifica de

ar na maioria dos tratamentos (exceto para 4gua), conforme exposto anteriormente.
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Figura 4.46 — Formato das bolhas, com base no estudo de Clift, Grace e Weber [146], visualizadas nos diferentes
modelos e escalas de reatores pneuméticos operados com fluidos newtonianos (A01 e GS) e ndo-newtonianos
(CMC e GX). Legenda: (o) A01-ACC5L, (o) GS-ACCSL, (m) CMC-ACCSL, (1) GX-ACC5SL, (o) A01-
ASC5L, (o) GS-ASC5L, (o) CMC-ASCSL, () GX-ASCSL, (A) A01-CBSL, (A) GS-CB5L, (A) CMC-CBSL,
(A) GX-CBS5L, (m) A01-ACC10L, (m) GS-ACCI0L, (m) CMC-ACC10L, () GX-ACCI10L, () A01-ASC10L,
(e) GS-ASC10L, (¢) CMC-ASCI10L, (») GX-ASCIOL, (A) A01-CB10L, (A) GS-CB10L, (A) CMC-CB10L,
(A) GX-CB10L.
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Figura 4.47 — Imagens de bolhas de ar em &gua no reator CB de 5 L sob diferentes condi¢Bes de aeracdo: a) 1
vvm; b) 5 vwm.
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Figura 4.48 — Imagens de bolhas de ar em solucdes de glicerol no reator CB de 5 L sob diferentes condices de
aeracdo: a) GS10 a 1 vwm; b) GS10 a 5 vwwm; ¢) GS30 a 1vvm; d) GS30 a 5 wm.

(d)
Figura 4.49 — Imagens de bolhas de ar em solu¢des de CMC no reator CB de 5 L sob diferentes condicdes de
aeracdo: a) CMC15 a 1 vwm; b) CMC15 a 5 wm; ¢c) CMC45 a 1vvm; d) CMC45 a 5 vwm.
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(d)
Figura 4.50 — Imagens de bolhas de ar em solu¢des de GX no reator CB de 5 L sob diferentes condicdes de
aeracdo: a) GX15 a 1 vwm; b) GX15 a 5 wm; ¢) GX30 a 1wwm; d) GX30 a 5 vwm.

(d)
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4.8.1 CorrelacGes para previsao do diametro médio da bolha

Com os valores obtidos para o didmetro médio da bolha, foram propostas correlacbes
para previsdo deste pardmetro a partir de varidveis operacionais (Ucr) e das propriedades fisicas
dos fluidos (u., pL € o). Conforme mencionado anteriormente, para fluidos newtonianos
observou-se um comportamento distinto de Dy, em 4gua e nas solugdes de glicerol. Em virtude
deste resultado, para fluidos newtonianos foram ajustados somente dados de solucbes de
glicerol, utilizando a Equagéo 3.23 como base para 0s ajustes. Desta forma, para solucoes de
glicerol com viscosidade de 0,010 a 0,030 Pa.s, as Equacgdes 4.71 a 4.74 foram propostas para
Dy em reatores ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente, nas escalas de 5 e 10 L.

Dp=a- UGRﬁ uLpL? oLt (3.23)
D, =6,986-1072- UGR—0,19110,03 -y, 0118008 . 0, 1026+0.23 R2=0,70 (4.71)
D, =7127-1072: U(;R_O’Z%iO’OZ -y TO077X006 . ) —0.204£0,02 . g 1,017021 R2=0,72 (4.72)
D, =9,319-1072- UGR—0,28910,02 .y 0269002 . ) ~0448£0,01 ., ;5 0,939+0,08 R220,80 (4.73)
Dy =1,124-1071 - Ugg —0,211+0,05 -y, ~0095%0.07 . ;) ~0.335£003 . ;5 0.855%0,10 R220,71 (4.74)

De acordo com as correlagdes propostas tém-se que entre 70 e 80% dos dados de Dy em

—0,208+0,02 ,

solucdes de glicerol apresentam um comportamento inverso com relacdo a Ugr (ou vazédo
especifica de ar), & viscosidade e & densidade do liquido. Dentre as varidveis testadas, a
densidade e a tensdo superficial do liquido s&o as que afetam de forma mais intensa o didmetro
de bolha, resultado semelhante ao obtido por Wilkinson et al. [191] em reator coluna de bolhas,
0 qual observou que D, o« Ugg~ %% - 1, 022 - p, =045 . 5,034 g por Akita & Yoshida [193] em que
o didmetro de bolha de diferentes solugdes newtonianas em reator CB diminuiu com o aumento
do nimero de Bond e do nimero de Froude (D, « Fr=%12 - Bo=050 . Gq=012) ‘indicando uma
relacdo direta com relacdo a tensdo superficial e inversa a Ugr.

Como pode ser observado na Figura 4.51, em que se comparam os valores calculados
de Dy a partir das Equagbes 4.71 a 4.74 com os valores obtidos experimentalmente, as
correlagBes propostas para estimativa de Dy do ar em solucdes de glicerol apresentaram bom

ajuste aos dados experimentais, com desvios inferiores a 20%.



Resultados e Discussao 181

Figura 4.51 — Comparagcdo entre o diametro médio da bolha experimental (Dp-exp) € calculado (Dp-carc) pelas
correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos
newtonianos (solugdes de glicerol, GS). Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.71), (m) ACC-10 L (Eq. 4.71), (o) ASC-5
L (Eq. 4.72), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.72), (A) CB-5 L (Eq. 4.73), (A) CB-10 L (Eq. 4.73), () ACC-5 L (Eq. 4.74),
() ACC-10 L (Eq. 4.74), (©) ASC-5 L (Eq. 4.74), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.74).
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ara fluidos ndo-newtonianos foram propostas as Equagdes 4.75 a 4.78 para previséo
Para fluid t f t E 475 a 4.78
de Dy em solugdes de carboxi-metil celulose e goma-xantana nos reatores ACC, ASC, CB e
airlift de 5 e 10 L. Tendo em vista que tais correlagbes sdo vélidas para uma ampla faixa de
condicdes operacionais, modelos e escalas de reatores e reologia de fluidos, em média o dos
dig p del las d t logia de fluid dia 66%d
valores experimentais sdo explicados por meio destas equagdes, sendo que Dy apresentou
relacdo direta a tensdo superficial do liquido e inversa a Ugr, K e n, resultados semelhantes aos
lacdo direta a t perficial do liquid Ucr, K ltad Ihant
obtidos para solucdes de glicerol. De forma analoga ao caso anterior, houve um bom ajuste dos
valores obtidos a partir das correlagdes propostas, com poucos pontos excedendo um desvio de
I btid tir d I t t dend d d
20% (Figura 4.52).
Db :a'UGRﬁ'Kl'nH'O'LK (324)
D, =2,030- 1073 - UGR—O,ZOSiO,OS . —022520,04 . ;, —0,3780,02 _0L0,236¢o,06 R220,67 (4.75)
D, = 3555- 1072 - UGR—O,18110,06 . —0.22420,06 . 4, —0,429+0,04 , 0L1,326¢o,25 RZ:O 66 (4.76)
D, =1543- 1073 - UGR—0,16910,05 . K—0.177+0,04 , ;,—0264%0,03 0Lo,107¢o,o9 RZ:O 66 (4_77)
D, =1255- 1072 - UGR—O,18810,09 . K—0:226+0,07 , ,,—0412+0,02 0L0,927¢o,11 R2=0 65 (4.78)
Em virtude da escassez destas informagdes na literatura para fluidos newtonianos e néo-
newtonianos, em especial para fluidos ndo-newtonianos operados em reatores airlift, as
correlagbes obtidas tém grande relevancia para uma melhor compreensdo da dindmica dos
fluidos nestes biorreatores, auxiliando significativamente na operagéo, projeto e variagdo de

escala de reatores pneumaticos.
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Figura 4.52 — Comparagcao entre o diametro médio da bolha experimental (Dp-exp) € calculado (Dp-carc) pelas
correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos néo-
newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.75), (m) ACC-10 L (Eq. 4.75), (o) ASC-5 L (Eq. 4.76), () ASC-10
L (Eq. 4.76), (A) CB-5 L (Eq. 4.77), (A) CB-10 L (Eq. 4.77), (1) ACC-5 L (Eq. 4.78), () ACC-10 L (Eq. 4.78),
(o) ASC-5 L (Eq. 4.78), (») ASC-10 L (Eq. 4.78).
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4.9 Area interfacial especifica de transferéncia de massa no liquido (a)

A Figura 4.53 apresenta os valores obtidos para area interfacial especifica de
transferéncia de massa (a.) para os trés modelos e duas escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos newtonianos. Independente do fluido, a. apresentou um comportamento
crescente com o0 aumento da vazdo especifica de ar, resultado que contribuiu para 0 aumento
do kLa com o acréscimo de ¢ar. Os valores de a. variaram entre 53 (CB-5L, GS10, 1 vwm) e 520
m (CB-10L, GS10, 5 vwm) para soluces de glicerol e entre 49 (ASC-5L, 1 vvm) e 219 m*
(CB-10L, 5 vvm) para agua.

Para solucgbes de glicerol, apesar do aumento da viscosidade promover a redugéo do
tamanho médio da bolha, o que contribui para o aumento de a., os valores de aL foram
superiores para solugdes menos viscosas, ressaltando a importancia da retengdo gasosa sobre
esta varidvel. Havendo pouca diferenca entre o tamanho de bolha das solucdes, o efeito de &g
sobre aL se sobressai, uma vez que &g foi superior para solucdes de glicerol menos viscosas.
Apesar de g¢ para agua e para GS10 apresentarem valores proximos, observou-se que a_ da
agua foi muito inferior em virtude dos altos valores de Dy obtidos para 4gua, em comparagédo

ao glicerol.
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Figura 4.53 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (a_) em funcio da vaz&o especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1):

a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-CF-) A01-5L,
(-I"+-) GS10-5L, (-I--) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (—=—) A01-10L, (—#—) GS10-10L, (—®—) GS20-10L,
( ) GS30-10L.
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Comparando-se 0s modelos de biorreatores, observou-se que na maioria dos
tratamentos, os maiores valores de a. foram obtidos em reatores airlift, especialmente em reator
ACC (62,5% dos tratamentos). Nestes pontos, os valores de aL em ACC foram, em média,
13,7% superiores aos valores obtidos em ASC e, em média, 20% maiores que em CB. Em reator
CB, a_ apresentou valores superiores aos demais somente em 10% dos tratamentos. Sob as
mesmas condicOes (vazdo especifica de ar e fluido), a. foi predominantemente superior nos
reatores de 10 L, com valores, em média, 27% superiores em comparagdo aos reatores de 5 L
nos modelos airlift e 42% superiores em reator CB.

No estudo realizado por Baz-Rodriguez et al. [224], em reator coluna de bolhas de 8,5
L, o aumento da velocidade superficial de ar e da concentragdo de eletrélitos na agua promoveu
0 acréscimo dos valores de a,. Para Ugr entre 0,0045 e 0,0197 m.s™%, a. utilizando 4gua como
liquido variou entre 30 e 150 m™. Resultados semelhantes foram obtidos no presente estudo,

sendo que para reator CB de 5 L operado com agua e Ugr de 0,0068 e 0,0204 m.s2, os valores
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de a_ foram de 56 e 100 m?, respectivamente. De forma analoga, Deng et al. [106] em reator
ACC, e Asgharpour et al. [122] em reator CB de 6,3 L, observaram que a. aumenta com Ugr,
com a. atingindo o valor de 10 m™ para Ugr de 0,005 m.s™ no trabalho de Asgharpour et al.
[122].

Na maioria dos tratamentos utilizando fluidos ndo-newtonianos, tanto solugdes de CMC
quanto GX apresentaram maiores valores de a. nas maiores vazdes de ar e nos menores indices
de consisténcia do fluido, conforme Figuras 4.54 e 4.55. Tal comportamento foi analogo ao

observado para os parametros kiLa e gg.

Figura 4.54 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (a_) em funcio da vazdo especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-
metil celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L.
Legenda: (--—-) CMC15-5L, (--+-) CMC25-5L, (--C+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-
10L, (—®—) CMC25-10L, (—®—) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Especificamente para solu¢des de CMC (Figura 4.54), a. variou de 15 (CB-5L, CMC45,
1 vm) a 398 m?® (ASC-10L, CMC15, 5 vvm). Semelhante ao ocorrido para fluidos
newtonianos, os maiores valores de a. foram observados em reatores airlift, onde em 52,5%
dos tratamentos, a_ foi superior em reatores ACC e em 32,5% em reatores ASC. O mesmo

ocorreu em termos da escala do biorreator, onde os valores de a_ em reatores airlift de 10 L
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foram, em média, 32% maiores que em reatores de 5 L, assim como os valores de a. em reator
CB de 10 L foram, em média, 46% superiores que em CB de 5 L.

Para goma-xantana (Figura 4.55) os resultados foram semelhantes, com a. variando
entre 24 (CB-5L, GX30, 1 wm) e 349 m? (ACC-10L, GX15, 5 vvm) e os maiores valores
obtidos em reatores airlift, especialmente ACC (75% dos tratamentos). Nos tratamentos em que
a_ apresentou valores superiores em reatores ACC, estes valores foram, em média, 16%
superiores aos obtidos em reatores ASC e 24% superiores aos reatores CB. Com relacdo a escala
do biorreator, a_ foi superior em reatores de 10 L, sendo seus valores, em média, 35% maiores

que a escala de 5 L em reatores airlift e 53% superiores em reator CB.

Figura 4.55 — Area interfacial especifica para transferéncia de massa (a_) em funcio da vaz&o especifica de ar
(¢ar) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-
xantana, n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:
(-F-) GX15-5L, (-[F-) GX20-5L, (-F-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—#—) GX15-10L, (—#—) GX20-10L,
(——) GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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A Figura 4.56 apresenta a relacdo entre a area interfacial especifica de transferéncia de
massa e a viscosidade aparente dos fluidos ndo-newtonianos (solugdes de CMC e GX) nos trés
modelos de reatores pneumaticos. Em todos os reatores observou-se um leve decréscimo de a.

com 0 aumento de pap.
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Figura 4.56 — Area interfacial especifica de transferéncia de massa (a.) em funcfo da viscosidade aparente do
liquido (pap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneuméaticos operados com fluidos ndo-newtonianos: a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T7--) CMC15-
5L, (- F-) CMC25-5L, (-- +-) CMC35-5L ( i ) CMC45-5! (—#—) CMC15-1n1 (—m—) CMC25-10! |
(——) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L. ( =) GX15-5L 1, ") GX20-5L, /| = 7) GX25-5L, ( )

GX30-5L, () GX15-10L, () GX20-10L, () GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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Comparando-se solugdes de CMC e GX que apresentaram mesma viscosidade aparente
sob mesma condicdo de aeracéo, as solugdes de CMC apresentaram valores superiores de &rea
interfacial, resultado que justifica os maiores valores de kia nestas solugbes em comparagdo as
solucdes de GX. Para pap de 0,039 Pa.s e vazdo especifica de ar de 3 vwm, a solugdo de CMC
(n=0,77) apresentou a. de 186, 147 e 186 m™ nos reatores ACC, ASC e CB, respectivamente,
enquanto que para GX (n=0,36), seus valores foram de 127, 114 e 112 m™*. O mesmo ocorreu
para pap de 0,058 Pa.s sob vazdo especifica de ar de 4 vvm, onde os valores de a. nos reatores
ACC, ASC e CB foram de, 225, 215, 134 m™ para CMC (n=0,75), e 176, 177 e 111 m™ para
GX (n=0,25), respectivamente. Desta forma, pode-se dizer que sob a mesma viscosidade
aparente, o aumento do indice de escoamento do liquido (n) apresentou um efeito positivo sobre
kiae ac.

De maneira geral, observou-se que tanto fluidos newtonianos quanto ndo-newtonianos
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apresentaram valores de a_ proporcionais a vazao especifica de ar. Estes resultados corroboram
com varios estudos presentes na literatura [106,189,194,224]. Com relagdo & viscosidade,
apenas Wu et al. [189] e Yoshimoto et al. [194] relatam o decréscimo de a. com o aumento da
viscosidade aparente de fluidos ndo-newtonianos, inclusive para viscosidades em que o
didmetro de bolha era inferior ao das solugdes menos viscosas, resultado semelhante ao obtido
no presente estudo.

Wau et al. [189] observaram em reator ACE, com solucgdes de CMC operado em Ugr de
0,038 m.s, que os valores de a, variaram de 22 a 47 m™ para pap entre 1 e 51 cP. No presente
estudo, para reatores airlift de 5 L, solugdo de CMC com pap de 54 cP e Ugr semelhante (0,038
m.st em ACC e 0,032 m.s* em ASC), os valores de a_ sdo de, aproximadamente, 78 m™* para
ACC e 80 m™ para ASC, em comparacdo a 22 m™* obtido por Wu et al. [189], ressaltando a
6tima capacidade de transferéncia de oxigénio por parte dos reatores avaliados no presente
estudo em termos de ay.

Maiores valores de a_ em reatores airlift de circulagdo interna em comparacéo aos de
circulacdo externa (ACE) também foram relatados por Yoshimoto et al. [194]. Em seu estudo,
utilizando solugdes de CMC em reatores CB, ACC e ACE, apesar dos valores de diametro de
bolha serem menores em reator ACE (o que contribui para o aumento de a.), os valores finais
de a_ obtidos neste modelo de biorreator foram menores em comparagdo demais reatores.
Comparando-se os reatores CB e ACC, o Gltimo apresentou valores levemente superiores para
0s pardmetros gq € aL, de forma analoga ao presente estudo. Para agua, a. apresentou valores
de, aproximadamente, 350 m™* para CB e 400 m™ para ACC. Para solucdo de CMC de 0,8%,

os autores obtiveram valores de 160 m™ e 170 m™ em reatores CB e ACC, respectivamente.

4.9.1 Correlagdes para previsdo da area interfacial especifica de transferéncia de massa

Para a area interfacial especifica de transferéncia de massa no liquido (aL) foram
propostas para fluidos newtonianos as Equagdes 4.79 a 4.84. Semelhante ao caso anterior (Dp),
os valores de a, para 4gua comportaram-se de forma distinta das solugdes de glicerol em termos
de viscosidade e, portanto, foram ajustadas separadamente. As Equacdes 4.79 e 4.80 foram
ajustadas para agua com base na Equacao 3.25 e sdo vélidas para reatores airlift (Equacgéo 4.79)
e reatores CB (Equagéo 4.80) de 5 e 10 L. J& as Equacdes 4.81 a 4.84, adequadas para glicerol,
foram propostas para reatores ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente.

a, = a-Ug? (3.25)
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a; = (1111,0 £ 179) - U " 771006 R?=0,92 (4.79)
a; = (25935 + 996) - U, 812+011 R?=0,88 (4.80)
a, = a-UgpP - v,? (3.18)
a;, = (998,7 £ 60) - Ugp 29870046 ., -0.122£0,036 R?=0,97 (4.81)
a;, = (659,9 & 88) - Uy *7°7+0037 ., ~0.157%0,030 R?=0,95 (4.82)
a;, = (1812,7 £ 118) - Ugp 237*0080 ., —02300,050 R?=0,94 (4.83)
ay = (491,4 + 23) - [ 10040046 . |, ~0199:£0,035 R?=0,97 (4.84)

Para solucdes de glicerol, a. foi principalmente afetada pela variagéo de Ugr, sendo seu
efeito mais intenso nestas solucdes (Equages 4.81 a 4.84) em comparacdo com a 4gua
(Equacdes 4.79 e 4.80). Conforme observado graficamente, a influéncia da vazéo especifica de
ar sobre a, é direta, sendo observado o oposto em relag&o a viscosidade cinematica do liquido.
Dentre os modelos de reatores, a. nos reatores CB sofreram de forma mais intensa a variagdo
das variaveis testadas. O comportamento geral de aL em virtude das variacdes de Ugr € v foi
bem explicado pelas correlagbes propostas em mais de 88% dos pontos. Obteve-se um 6timo
ajuste dos dados calculados pelas correlagdes propostas para fluidos newtonianos com os
valores experimentais de a., como pode ser visualizado na Figura 4.57, onde poucos pontos

excedem um desvio de 20% entre os valores calculados e experimentais.

Figura 4.57 — Comparagdo entre a area interfacial especifica de transferéncia de massa experimental (aL-exp) €
calculada (aL-cac) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos newtonianos. Legenda: (1) A01 em ACC-5 L (Eq. 4.79), (m) AO1 em ACC-10 L (Eq.
4.79), (o) A0l em ASC-5 L (Eg. 4.79), (e) A01 em ASC-10 L (Eg. 4.79), (A) A01 em CB-5 L (Eq. 4.80), (A)
A0l em CB-10 L (Eq. 4.80), (o) GS em ACC-5 L (Eq. 4.81), (m) GS em ACC-10 L (Eq. 4.81), () GS em ASC-
5L (Eq. 4.82), (¢) GS em ASC-10 L (Eq. 4.82), (A) GSem CB-5 L (Eq. 4.83), (A) GS em CB-10 L (Eq. 4.83),
(%) GSem ACC-5 L (Eq. 4.84), (m) GS em ACC-10 L (Eq. 4.84), (©) GS em ASC-5 L (Eq. 4.84), (¢) GS em
ASC-10 L (Eq. 4.84).
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Semelhante & maior parte dos pardmetros avaliados no presente estudo, a Equagéo 3.19
foi utilizada como base para o ajuste dos dados de a. em fungéo de Ucr e das propriedades
reolégicas (K e n) de solugdes de CMC e GX. Todas as correlacdes propostas (Equagdes 4.85
a 4.88) sdo vélidas para uma ampla faixa de fluidos ndo-newtonianos (0,06<K (Pa.s")<1,39,

0,25<n<0,79), operados em reatores ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente de 5 e 10 L.

a, =a-UgP - K*-nf (3.19)
a;, = (3002,6 + 357) - Ugg 2*0+0:036 . g—0180+0,028 ., ) ~0318+0,066 R?=0,97 (4.85)
a; = (3198,0 + 366) - Ugp 203+0:034 . g—0193£0,026 . 1 ~02240,060 R?=0,97 (4.86)
a, = (10093 + 1869) - Uy, 278+0.046 . g—0.239£0033 . ) ~0265£0079 R?=0,95 (4.87)
a, = (2736,5+ 258) - Uy 1'177*0028 . g-0186+0,023 . )y ~0.2790,053 R?=0,95 (4.88)

De acordo com as Equagdes 4.85 a 4.88, aL em fluidos ndo-newtonianos foi fortemente
afetada pela vazéo especifica de ar (representada por Ugr), apresentando uma relagdo direta
com esta variavel. Ambos os parametros reoldgicos tiveram efeito inverso sobre a., semelhante
a viscosidade cinematica sobre o a. em solugdes de glicerol. Comparando-se os resultados
obtidos para a. e kia, os efeitos das variaveis testadas apresentaram comportamento analogo,
indicando forte influéncia de a. sobre o comportamento do ki a.

As correlagdes propostas foram capazes de explicar o comportamento de 95% dos
pontos de a. em funcdo de Ugr, K e n. Ademais, apresentaram 6timo ajuste aos dados

experimentais, com poucos pontos excedendo um desvio de 20% (Figura 4.58).

Figura 4.58 — Comparagdo entre a area interfacial especifica de transferéncia de massa experimental (aL-exp) €
calculada (aL-cac) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.85), (m) ACC-10 L (Eq. 4.85), (o) ASC-5
L (Eg. 4.86), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.86), (A) CB-5 L (Eq. 4.87), (A) CB-10 L (Eg. 4.87), (1) ACC-5 L (Eq. 4.88),
(=) ACC-10 L (Eq. 4.88), (©) ASC-5 L (Eg. 4.88), (¢) ASC-10 L (Eqg. 4.88).
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Resultados semelhantes ao presente estudo foram obtidos por Yoshimoto et al. [194],
para reator ACE, CB e ACC, no qual aL apresentou relacdo direta & gq € inversa a viscosidade
aparente de solucdes de CMC com adicdo de Na>SOs. Para agua, Pohorecki et al. [99] obtiveram
uma correlacdo semelhante & Equacéo 4.80 para reator CB, utilizando N2> como gas, sendo ag «
Usr"3, onde aq € a area interfacial especifica em termos do volume da disperséo. Por fim,
Akita & Yoshida [193] observaram, para reator CB operado com solugdes newtonianas de 0,58
a 21,14 cP, que aq apresentou comportamento inverso ao didmetro da coluna e a viscosidade do
liquido e direto em relagdo a eg. Tendo em vista que é praticamente inexistente na literatura
correlagcbes para previsdo de a. em fluidos newtonianos e ndo-newtonianos em reatores
pneumaticos, especialmente em reatores airlift split-cylinder, alguns dos resultados obtidos séo
inéditos e de grande importancia para a melhor compreensdo e utilizacdo de reatores

pneumaticos.

4.10 Coeficiente convectivo de transferéncia de massa na fase liquida (kL)

Os valores do coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ki) obtidos para fluidos
newtonianos nos trés modelos de biorreatores pneumaticos sdo apresentados na Figura 4.59.
Para solugdes de glicerol, os valores de k. apresentaram tendéncia decrescente com o aumento
de dar. Para dgua em reatores airlift, k. comportou-se como crescente até a vazdo especifica de
ar de 3 vvm decrescendo nas vazdes subsequentes. Resultados semelhantes aos obtidos para
glicerol foram relatados para solucbes aquosas de alcoois em reatores ACC e ACE, onde o
aumento da velocidade superficial de ar promoveu a reducéo do k. [106,231].

De forma anéloga, no estudo realizado por Baz-Rodriguez et al. [224], em reator CB de
8,5 L, o aumento da velocidade superficial de ar e da concentracdo de eletrolitos na agua
promoveu a reducdo dos valores de k.. Para Ugr de 0,0045 e 0,0197 m.s, os valores de k.
foram de 4,8.10“ e 1,8.10* m.s%, respectivamente. No trabalho de Asgharpour et al. [122],
utilizando agua em reator CB de 6,3 L, o k. diminuiu de 8,0.10* para 3,5.10* m.s™ com o
aumento de Ugr de 0,001 para 0,005 m.s. Resultado semelhante foi obtido no presente estudo,
com ki de 3,19.10* e 3,34.10* m.s™ para 4gua em reator CB de 5 L sob Ugr de 0,0068 e
0,020 m.s%, respectivamente.

Com relacéo a viscosidade do meio, os valores de k. para &gua em reatores airlift foram,
em média, 14 vezes superiores aos valores de k. obtidos para a solugdo de glicerol menos

viscosa (GS10). Em reator CB, k. foi 10 vezes superior para agua em comparacdo a GS10.
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Entre as solu¢des de glicerol, 0 aumento da viscosidade promoveu o decréscimo de ki, resultado

esperado em virtude da reducéo da difusividade do oxigénio no meio liquido.

Figura 4.59 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢ar)
nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1): a) reatores
ACC de5e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-- +-) A01-5L, (--T'+-)
GS10-5L, (--F-) GS20-5L, ( ) GS30-5L, (——) A01-10L, (—®—) GS10-10L, (——) GS20-10L,
( ) GS30-10L.
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Para solugdes newtonianas, os maiores valores de k. foram obtidos em reatores airlift

em cerca de 57,5% dos tratamentos. Em 67,5% dos tratamentos nestes biorreatores, k. foi
superior nos reatores de 10 L, sendo estes valores 13 e 24% superiores aos reatores de 5 L, para
os modelos ACC e ASC, respectivamente. Em reator CB o resultado foi contrario, com maiores
valores de k. em reator de 5 L (65% dos tratamentos). Resultados semelhantes foram obtidos
por Yoshimoto et al. [194], onde os valores de ki em reator ACC foram superiores aos obtidos
em CB. Nestes biorreatores, k. atingiu valores de 5,0.10* e 4.10* m.s! para 4gua em ACC e
CB, respectivamente, valores com a mesma ordem de grandeza daqueles visualizados na Figura

4.59 para agua.
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Para fluidos ndo-newtonianos, a variagdo de k. com ¢ar foi mais acentuada, sendo que
para ambas as solugdes (CMC e GX) k. decresceu com o aumento de ¢ar € cOm 0 aumento do
indice de consisténcia do meio. Comparando-se as Figuras 4.60 e 4.61 que apresentam oS
resultados para CMC e GX, respectivamente, com a Figura 4.59 nota-se que a maioria dos
valores de ki das solucdes ndo-newtonianas sao da mesma ordem de grandeza da agua, sendo
muito superiores aos valores obtidos para solugdes de glicerol. Este resultado corrobora com os
valores de difusividade de oxigénio das solucdes, uma vez que D da &gua € 10 vezes superior
as solucdes de glicerol e somente 1,5 vezes superior as solugdes ndo-newtonianas.

Os valores de k. em solugdes de CMC variaram de 3,59.107° (ASC-5L, CMC45, 5 vwwm)
a3,85.10% m.s* (ASC-10L, CMC35, 1 vvm). Apesar do maior valor de k. ter sido visualizado
em reator ASC, este resultado ndo representa a maioria dos valores obtidos, os quais foram
superiores em reatores ACC em 70% dos tratamentos. Neste reator, os valores de k. foram, em
média, 15% superiores aos valores obtidos nos reatores ASC e cerca de 30% maiores que em
reatores CB. Em reatores ASC, 90% dos tratamentos resultaram em maiores valores de k. em
reator de 10 L, sendo estes valores, em média, 31% superiores que o0s obtidos no reator de 5 L.

Nos demais modelos n&o foi observada relagéo entre k. e o tamanho do biorreator.

Figura 4.60 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢ar)
nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil
celulose, n>0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda:

(--F-) CMC15-5L, (--[F-) CMC25-5L, (--+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L,
(—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Em solugBes de GX os valores de ki variaram entre 4,66.10° (ACC-5L, GX30, 5 vwm)
e 2,57.10* m.s* (ACC-5L, GX15, 1 vwvm). Em 80% dos tratamentos, os maiores valores de ki
foram visualizados em reatores airlift (40% em cada modelo). Quanto a escala do biorreator,
para reatores airlift, os valores de k. foram 18% superiores nos reatores de 10 L em comparagao
aos de 5 L em 75% dos tratamentos. Para reator CB, o comportamento foi inverso com 65%
dos tratamentos revelando maiores valores de k. no reator de 5 L em comparagdo com o de
10 L.

Figura 4.61 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.) em funcéo da vaz&o especifica de ar (¢a)
nos diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana,
n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-[F-)
GX15-5L, (-F-) GX20-5L, (-F-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—#—) GX15-10L, (——) GX20-10L, (—&)
GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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Por fim, a Figura 4.62 apresenta o comportamento de k. em funcéo da viscosidade
aparente das solugdes de CMC e GX. Corroborando com os resultados de Yoshimoto et al.
[194], ko apresentou uma relagdo inversa & pap. De forma analoga ao parametro ai, os valores
de k. obtidos para mesmo pap em solugdes distintas de CMC e GX apresentaram magnitude
superior na solu¢do de CMC, a qual apresenta maior indice de escoamento (n). Para pap de 0,039
Pa.s e vazo especifica de ar de 3 vwm, a solugdo de CMC (n=0,77) apresentou k. de 2,11.10%,
2,44.10% e 1,13.10* m.s™* nos reatores ACC, ASC e CB, respectivamente, enquanto que para
GX (n=0,36), seus valores foram de 1,30.10*%, 1,21.10* e 1,07.10* m.s>. O mesmo ocorreu
para pap de 0,058 Pa.s sob aeragéo de 4 vvm, onde os valores de ki nos reatores ACC, ASC e
CB foram de 9,55.107%, 8,92.10° e 8,55.10° m.s** para CMC (n=0,75) e 4,96.10°, 4,81.10° e
7,87.10° m.s* para GX (n=0,25), respectivamente.

Figura 4.62 — Coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k.) em funcgéo da viscosidade aparente do
liquido (pap) nos diferentes modelos e escalas de reatores pneuméaticos operados com fluidos ndo-newtonianos: a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T+-) CMC15-
5L, (--C+-) CMC25-5L, (--—+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L, (—&—) CMC25-10L,
(——) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L, (-- £4-) GX15-5L, (-- £ -) GX20-5L, (--£"t--) GX25-5L, ( )
GX30-5L, (—&—) GX15-10L, (—&—) GX20-10L, (—&—) GX25-10L, ( ) GX30-10L.

5,0x104 5,0x10
4,0x104 - 1 4,0x104 1
0
; r o
2 3,0x10%4] I . 1~ 30x10%} 1
« AT 'w
S Yool g £
= - y " AL = 4
2,0x1074 |- a 1 2,0x104 | 1
& Ji EEL// J /AA & A
o] " rq‘ A
-4 &L /zx'é/ -4l |
1,0x10*F A KB, ahE g 1,0x10
SR
0,0 0,0

0,62 0,64 0,65 0,68 o’io 0,‘12 0,1 0,02 0,04 0,06 008 010 0,12 0,14
Hap (Pa.s) Hap (Pa.s)

(a) (b)



Resultados e Discussao 195

5,0x10%
4,0x107 - 1
P
a 3,0x104 /ﬁ o M ,
g I, 1 .
~,2,0x104 ¢ T .
~ Y. A
A G o
10x104 ) &5D aAF ]
y 0w AT
C-A—8 8

0,02 0,04 006 0,08 010 0,12 0,14
“’ap (Pa.s)

(©)

Como pode ser observado anteriormente, tanto para fluidos newtonianos (solugdes de
glicerol) quanto para ndo-newtonianos, k. apresentou um comportamento decrescente com 0
aumento da vazdo especifica de ar e da viscosidade do liquido. Em um primeiro momento,
avaliando-se a teoria de penetracdo de Higbie espera-se que o aumento da vaz&o especifica de
ar promova o aumento de ki, uma vez que uma maior turbuléncia do meio promove a renovagao
da superficie da bolha. Entretanto, tendo em vista que bolhas pequenas sdo formadas e a alta
viscosidade das solugdes, as bolhas em solugdes de glicerol, CMC e GX apresentam dificuldade
em desprender-se do liquido, ocorrendo um fendmeno indesejado para a transferéncia de massa
que é a recirculacdo das bolhas, preconizado por outros autores [106,108,280]. Uma vez que a
teoria de Higbie descreve a transferéncia de massa para pequenos tempos de contato (bolhas
que entram e imediatamente saem do reator), esta teoria ndo € apropriada para a previsao de k.
nestas situagoes.

No fendmeno de recirculacdo, bolhas que ndo se desprendem continuam a movimentar-
se no reator, promovendo 0 aumento da retencdo gasosa, entretanto, contribuindo
negativamente para a transferéncia de massa. Uma vez que a concentragdo de oxigénio destas
bolhas esta reduzida, sua presenca reduz a forga motriz para a transferéncia de massa e por fim,
havendo a reducédo do tamanho das bolhas com o aumento da vazdo especifica de ar (se¢do 4.8),
havera maior recirculacdo de bolhas em altas vazdes, promovendo assim a reducédo de k. com
0 aumento da vazdo especifica de ar (resultado obtido por diferentes autores
[106,122,224,231]).

De fato, esta teoria se comprova pela anélise das retengdes gasosas parciais apresentadas
na secdo 4.2. Conforme apresentado, houve o aumento da retengdo gasosa no downcomer com
0 aumento da vazdo especifica de ar, principalmente para fluidos ndo-newtonianos. Ademais,
para agua observou-se o decréscimo de ki, em geral, apds a vazdo de 3 vwm, resultado que se

adequa ao fendmeno de recirculagéo de bolhas, pois maiores vazdes promovem o aumento da
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retencdo gasosa no downcomer. Uma vez que a existéncia de bolhas no downcomer se deve
somente & recirculagdo das bolhas, pois ndo ha injecdo de ar nesta regido, quanto maior a
retencdo gasosa no downcomer, maior a recirculagéo de bolhas.

Com relagdo a viscosidade do liquido, aliada a reducdo de Dy, diferentes autores
relataram que a adicdo de componentes & 4&gua, como surfactantes e &lcoois
[106,108,184,280,281], podem interferir na transferéncia de massa por meio da adsorgéo destes
componentes na interface gés-liquido, formando uma camada protetora que evita tanto a
coalescéncia das bolhas como a passagem do oxigénio da bolha para o meio liquido. Tal
comportamento justifica tanto a reducéo de k. com o aumento da concentracéo de glicerol e
outros compostos como CMC e GX (Figuras 4.60 e 4.61), quanto & ndo-coalescéncia das bolhas

nestas solucdes, especialmente com o aumento da concentragéo.

4.10.1 Correlages para previsdo do coeficiente convectivo de transferéncia de massa

Utilizando como base para os ajustes a Equagédo 3.18, as Equagdes 4.89 a 4.92 foram
propostas para previsdo de k. em solucdes de glicerol operadas em reatores ACC, ASC, CB e
airlift, respectivamente, nas escalas de 5 e 10 L. Conforme mencionado anteriormente, o
comportamento de ki para 4gua divergiu das demais solugBes e, portanto, somente dados de
solucdes de glicerol foram utilizados. Nestas correlacBes, k. apresentou relacdo & Ucr € i,
sendo seus valores mais afetados pela viscosidade das solugdes. De acordo com 0s expoentes

das equacdes, os valores de ki em reatores CB foram mais afetados pelas variages das variaveis

testadas.

ky=a-Ug? - v?° (3.18)
k, = (7,23-1078 £2,47-1078) - U, ~®304£0046 . |, ~0443:0,067 R?=0,77 (4.89)
k, = (8111078 +3,36-1078) - Uy, %305+0056., —0428+0,079 R?=0,70 (4.90)
k, = (3171078 £1,27-1078) - Ug, ~O#01#0024 . ), ~0,462+0,035 R?=0,94 (4.91)
k, = (7.81-10-% £ 456-10%) - Ugp —0,298+0,036 | y, ~0435+0,051 R?=0,72 (4.92)

Considerando que o aumento da vazéo especifica de ar ou Ugr promoveu o aumento do
nimero de Reynolds, resultados contrarios aos obtidos nas Equacfes 4.89 a 4.92 foram
relatados por Moraveji et al. [137] e Mohsenzadeh et al. [136], onde os valores do nimero de
Sherwood da bolha, o qual utiliza k. como parametro caracteristico, apresentaram relagdo direta
ao numero de Reynolds da bolha. Tais resultados podem estar relacionados a baixa viscosidade
das solugBes newtonianas utilizadas por estes autores. Em termos de viscosidade, Akita &

Yoshida [193] observaram, para diferentes fluidos newtonianos em reator CB, que 0 nlimero



Resultados e Discussao 197

de Sherwood da bolha (Sh’) foi proporcional ao nimero de Galilei (Ga). Uma vez que o
aumento da viscosidade do meio reduz Ga e, consequentemente, Sh’, a relacdo entre k. e uL €
inversa. Com relacéo ao ajuste das correlagdes propostas, todas apresentaram bom ajuste aos

dados experimentais, com poucos pontos excedendo 20% de desvio (Figura 4.63).

Figura 4.63 — Comparagdo entre o coeficiente convectivo de transferéncia de massa experimental (Ki-exp) €
calculado (Ki-caic) pelas correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos newtonianos (solugBes de glicerol, GS). Legenda: (o) ACC-5 L (Eqg. 4.89), (m) ACC-10 L
(Eq. 4.89), (o) ASC-5 L (Eq. 4.90), (¢) ASC-10 L (Eg. 4.90), (A) CB-5 L (Eq. 4.91), (A) CB-10 L (Eq. 4.91),
(1) ACC-5 L (Eq. 4.92), (m) ACC-10 L (Eq. 4.92), (©) ASC-5 L (Eq. 4.92), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.92).
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Para toda a faixa de fluidos ndo-newtonianos avaliados, os valores de k. obtidos foram
ajustados conforme a Equagéo 3.19, com base nas suas variagdes em funcdo de Ugr, K € n.
Tanto para solugdes de CMC quanto para GX e ambas as escalas de reatores, as Equagdes 4.93
a 4.96 foram propostas para os modelos ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente.

k, =a- Ug? K* n® (3.19)

k, = (1,23-1075 42,36 - 1076) - Uy *529%0023 . 046420012 . 1, -0533+0046 R2=( 85 (4.93)
k, = (1,38 1075 4 3,57 - 1076) - Uy O491+0.046 . 041220070 . 1, -047520017 R2=(,72 (4.94)
k, = (6,66-1076 41,50 - 1076) - Uy 2625%0.038 | |r-0285+0,053 . 1, ~0.154+0099 R2=( 83 (4.95)
k, =(1,36-1075 £2,25-1076) - Uy, 0495%0.029 . -0439%0045 .4, -0507£0111 R2=() 76 (4.96)

De maneira geral, diferente das solucdes de glicerol, os valores de k. de fluidos néo-
newtonianos foram mais influenciados por Ugr que pelas propriedades reoldgicas dos fluidos.
Em todas as equagdes propostas, k. apresentou comportamento inverso as varigveis avaliadas.
Em termos de viscosidade aparente, os resultados de Yoshimito et al. [194], para solucGes de

CMC, corroboram com as EquagOes 4.93 a 4.96, onde em reatores ACC e CB, k;, o« g, %2,

Considerando a ampla faixa de validade das correlagbes propostas e eventuais erros
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experimentais de kia e a. acumulados sobre os valores de ki, as equagdes apresentaram bom
ajuste aos dados experimentais, onde conforme a Figura 4.64 o0s erros entre valores

experimentais e calculados foram, em geral, inferiores a 30%.

Figura 4.64 — Comparacdo entre o coeficiente convectivo de transferéncia de massa experimental (KL-exp) €
calculado (Ki-caic) pelas correlagdes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos
operados com fluidos ndo-newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.93), (m) ACC-10 L (Eq. 4.93), (o) ASC-5
L (Eq. 4.94), (¢) ASC-10 L (Eq. 4.94), (A) CB-5 L (Eq. 4.95), (A) CB-10 L (Eg. 4.95), (1) ACC-5 L (Eq. 4.96),
(=) ACC-10 L (Eq. 4.96), (©) ASC-5 L (Eg. 4.96), (¢) ASC-10 L (Eqg. 4.96).
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4.11 Taxa de cisalhamento média (y,,)

4.11.1 Anélise quantitativa

Os valores de taxa de cisalhamento média (y,,) calculados pelo método baseado na
teoria de Kolmogorov para fluidos newtonianos nos trés modelos e duas escalas de biorreatores
pneumaticos sdo apresentados na Figura 4.65. Conforme esperado, a taxa de cisalhamento
aumenta com a reducdo da viscosidade do liquido assim como com o aumento da vazdo
especifica de ar.

Ademais, nota-se que os valores de y,, em agua sdo 3 vezes maiores que os valores
obtidos para a solucéo de glicerol menos viscosa. Este resultado é de grande importancia, uma
vez que na literatura encontram-se disponiveis correlagdes para previsao de y,, principalmente
em fungdo da velocidade superficial de ar, desprezando o efeito da viscosidade sobre esta
variavel. Ainda, conforme a Figura 4.65, a taxa de cisalhamento é superior no reator de maior

tamanho, resultado esperado tendo em vista que a entrada de energia, que apresenta relagdo
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direta com a y,,, € proporcional & vazao volumétrica de ar, que é maior nos reatores de 10 L.

Figura 4.65 — Taxa de cisalhamento média (v,,) em funcéo da vazdo especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos newtonianos (n=1): a) reatores ACC de 5e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T+-) A01-5L, (--['+-) GS10-5L, (--'+-)
GS20-5L, ( ) GS30-5L, (—#—) A01-10L, (—#—) GS10-10L, (—#—) GS20-10L, ( ) GS30-10L.
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Para os fluidos ndo-newtonianos (Figuras 4.66 e 4.67) o resultado é semelhante, com
Ym apresentando relagdo direta a vazdo especifica de ar e ao tamanho do reator e inversa ao
indice de consisténcia do liquido. De maneira geral, a y,, em fluidos ndo-newtonianos
apresentou mesma ordem de grandeza dos valores obtidos para solugdes de glicerol, fato

justificado pela maior viscosidade em comparacédo a 4gua por parte destas solugdes.
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Figura 4.66 — Taxa de cisalhamento média (y,,,) em funcéo da vazdo especifica de ar (¢.r) nos diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (carboxi-metil celulose, n>0,5): a)
reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--T7--) CMC15-
5L, (--C+-) CMC25-5L, (--—+-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (——) CMC15-10L, (—&—) CMC25-10L,
(——) CMC35-10L, ( ) CMC45-10L.
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Figura 4.67 — Taxa de cisalhamento média (v,,) em funcéo da vazdo especifica de ar (¢ar) nos diferentes modelos
e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos ndo-newtonianos (goma-xantana, n<0,5): a) reatores
ACC de 5e10L; b) reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-F-) GX15-5L, (- F-)
GX20-5L, (-F-) GX25-5L, ( ) GX30-5L, (—#—) GX15-10L, (——) GX20-10L, (——) GX25-10L,

( ) GX30-10L.
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A Figura 4.68 foi inserida com o intuito de verificar a coeréncia do novo modelo
proposto para a previsdo da taxa de cisalhamento, a qual apresenta a previséo de y,, conforme
correlagdes propostas por diferentes autores da literatura. Como pode ser observado, os valores
obtidos no presente estudo ficaram muito proximos de grande parte das correlagdes existentes
na literatura, principalmente dos estudos de Al-Masry & Chetty [233] com solucgdes de goma-
xantana, Shi et al. [238] e Henzler apud Shi et al. [236], os quais predizem valores abaixo de
200 s*. Em todos os casos, observou-se o aumento do cisalhamento com a vazdo especifica de
ar, assim como com o tamanho do biorreator, observagdes finais que tornam a correlagéo

sugerida para obtencdo de y,, adequada para a previsdo deste parametro.
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Figura 4.68 — Taxa de cisalhamento média (y,,) em funcdo da vaz&o especifica de ar (¢r): a) valores calculados
a partir de correlag@es da literatura; b) comparacdo entre a literatura e alguns valores obtidos no presente estudo.
Legenda: neste estudo - (---=---) Agua em reator de 5 L, (—=—) Agua em reator de 10 L, (---&---) GS10 em
reator de 5 L, (—=—) GS10 em reator de 10 L, (---#--) CMC15 em reator de 5 L, (—4&—) CMC15 em reator de
10L, ( ) GX15 emreator de 5 L, ( ) GX15 em reator de 10 L; com correlacdes da literatura - (n)
CMC15 em reator de 5 L por Cerri et al. [239], (@) CMC15 em reator de 10 L por Cerri et al. [239], (©) GX15
em reator de 5 L por Cerri et al. [239], (+) GX15 em reator de 10 L por Cerri et al. [239], (o) reator de 5 L por
Nishikawa et al. [235], (m) reator de 10 L por Nishikawa et al. [235], (o) reator de 5 L por Schumpe & Deckwer
[223], (@) reator de 10 L por Schumpe & Deckwer [223], (A\) reator de 5 L por Shi et al. [238], (A) reator de 10
L por Shi etal. [238], (>) GX em reator de 5 L por Al-Masry & Chetty [233], (») GX em reator de 10 L por
Al-Masry & Chetty [233], (<I) CMC em reator de 5 L por Al-Masry & Chetty [233], (<€) CMC em reator de 10
L por Al-Masry & Chetty [233], (V) reator de 5 L por Henzler apud Shi et al. [236], (V) reator de 5 L por
Henzler apud Shi et al. [236].

1E10 : : : 1E10 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ g
1E9 |- o ] 1E9 | o . ]
1E8L 8 5 ® e o 4 1E8| 8 o N ° o
1E7 | i 1E7} i
1E6 |- i 1E6 | ]

100000 | ] 100000 - ]
10000 |- , 10000 |- ]
1000 | i 1000 ]

a° - a
' i v 600 ]
©, 500 . P < oo j

£ 400| . 1 €
= 200 . . >~ 400 ]
r . o N o ] 300 ]
200 0 g N x 200 ]
w0f 8 ol ¥ ¥ £ 100 1

0 hd Pii A L L 0
1 2 3 4 5
g (VVM)
(a)

Com base na Equagéo 2.3 obtém-se os valores de viscosidade aparente para os fluidos
ndo-newtonianos calculados a partir dos dados de taxa de cisalhamento média. A Figura 4.69

apresenta os resultados obtidos para solugdes de CMC e a Figura 4.70 para solugdes de GX.

Figura 4.69 — Viscosidade aparente () em fungéo da vazéo especifica de ar (¢wr) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com carboxi-metil celulose (n>0,5): a) reatores ACC de 5e 10 L; b)
reatores ASC de 5 e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (--C+-) CMC15-5L, (--TF+-) CMC25-5L,
(--CF-) CMC35-5L, ( ) CMC45-5L, (—®—) CMC15-10L, (—=—) CMC25-10L, (—=—) CMC35-10L,
( ) CMC45-10L.
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Uma vez que a viscosidade aparente tem relagéo inversa com a taxa de cisalhamento,

Lap apresentou um comportamento inverso a vazdo especifica de ar e direto ao indice de
consisténcia do fluido. Para solucbes de CMC observou-se que sua dependéncia com ¢ar foi de
menor magnitude que para GX, uma vez que, na maioria das solugdes, os valores permaneceram
praticamente constantes. 1sso ocorre em virtude do indice de escoamento do liquido, j& que tais
solucdes apresentaram valores de n (indice de escoamento) mais proximo de 1, ou seja, mais
proximos de uma caracteristica newtoniana, na qual a viscosidade € constante

independentemente do cisalhnamento imposto pela agitagdo do sistema.

Figura 4.70 — Viscosidade aparente (u.p) em fungéo da vazdo especifica de ar (¢w) nos diferentes modelos e
escalas de reatores pneumaticos operados com goma-xantana (n<0,5): a) reatores ACC de 5 e 10 L; b) reatores
ASC de 5e 10 L; c) reatores CB de 5 e 10L. Legenda: (-[F-) GX15-5L, (-CF-) GX20-5L, (-F-) GX25-5L,
( ) GX30-5L, (——) GX15-10L, (——) GX20-10L, (——) GX25-10L, ( ) GX30-10L.
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Em virtude da importancia da estimativa da taxa de cisalhamento, principalmente para
fluidos n&o-newtonianos, as Equagdes 4.97 a 4.99 foram propostas para estimativa da y,, em
fluidos newtonianos e as Equacbes 4.101 a 4.104 em fluidos n&o-newtonianos, sendo
especificas para reatores ACC, ASC, CB e airlift, respectivamente. Como pode ser visualizado,
a influéncia da viscosidade cinemética sobre y,, apresentou mesma magnitude que Ugg,
ressaltando a importancia da sua utilizagéo para previsao de valores adequados da y,,. Quanto
ao ajuste, 99% dos valores da y,, estimados a partir da teoria de Kolmogorov sédo explicados
por meio de variacOes de Ugr € v, sendo o efeito de Ugr direto e de v inverso a y,,,. Ademais,

os valores calculados apresentaram desvios inferiores & 10%, conforme Figura 4.71.

Ym = a - Ugr? - v, (3.18)
Vin = (2,783 £.0,029) - Ugg #8*0002 .y, ~047020,001 R°=0,99 (4.97)
]'/m — (3,038 + 0,017) . UGRO,50110,001 . VL—O,47OiO,OOO4 R220,99 (498)
Vin = (4,681 0,029) - Ugg *°01#0:00 .y, ~0471:£00004 R°=0,99 (4.99)

Vm = (2,782 £0,178) - Ugp 0*8++0:009 .y ~0470+0,004 R?=0,99 (4.100)
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Figura 4.71 — Comparagdo entre a taxa de cisalhamento média estimada (Y m-exp) € calculada (Ym-caic) pelas
correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos
newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.97), (m) ACC-10 L (Eq. 4.97), (o) ASC-5 L (Eg. 4.98), (¢) ASC-10
L (Eq. 4.98), (A) CB-5 L (Eq. 4.99), (A) CB-10 L (Eqg. 4.99), (1) ACC-5 L (Eq. 4.100), (=) ACC-10 L (Eg.

4.100), () ASC-5 L (Eg. 4.100), (¢) ASC-10 L (Eg. 4.100).
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Por fim, por meio das Equagdes 4.101 a 4.104 ressalta-se novamente a importancia da

estimativa da y,, para diferentes propriedades fisicas dos fluidos especialmente para fluidos

ndo-newtonianos, nos quais a influéncia da reologia das solucdes afeta de forma mais intensa

os valores da y,, que a velocidade de gas. Todas as correlacbes propostas apresentaram 6timo

ajuste aos dados da y,,,, com desvios inferiors a 20% (Figura 4.72).

]'/m:CI'UGRB'K/Ln‘9

]'/m — (71,84i 10,1) ) UGR0,65310,030 ) K—O,654iO,039 ) n—1,43410,096
]-/m — (80,58 + 12,0) ) UGRO,656iO,031 . K_O’654i0’039 . n—1,4—31io,096
]'/m — (144,5 + 23,3) ) UGR0,65810,031 ) K—O,651i0,039 ) n—1,426i0,095

]'/m — (71’20 + 7,8) ) UGR0,63110,023 ) K—O,65410,030 ) n—1,43210,073

R?=0,93
R?=0,93
R?=0,93
R?=0,91

(3.19)
(4.101)
(4.102)
(4.103)
(4.104)
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Figura 4.72 — Comparagdo entre a taxa de cisalhamento média estimada (Y m-exp) € calculada (Ym-caic) pelas
correlagBes propostas para os diferentes modelos e escalas de reatores pneumaticos operados com fluidos néo-
newtonianos. Legenda: (o) ACC-5 L (Eq. 4.101), (m) ACC-10 L (Eq. 4.101), (o) ASC-5 L (Eq. 4.102), (e)
ASC-10 L (Eq. 4.102), (A) CB-5 L (Eq. 4.103), (A) CB-10 L (Eg. 4.103), (1) ACC-5 L (Eq. 4.104), (=) ACC-
10 L (Eq. 4.104), (o) ASC-5 L (Eq. 4.104), (») ASC-10 L (Eq. 4.104).
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4.11.2 Analise qualitativa

Conforme a secdo 2.5.3.1, a qual descreve alguns dos estudos disponiveis na literatura
com relacdo aos efeitos da agitagdo do meio sobre a morfologia celular e a producéo de
biocompostos, a necessidade de classificagdo das unidades morfoldgicas merece destaque, em
virtude da sua importancia na avaliacdo do cisalhamento das células e da quase inexisténcia de
dados que estabelegam faixas de tamanho de cada unidade (salvo os estudos de Pamboukian &
Facciotti [245] e Park [246]), o que permite a classificagdo de forma mais facil e rapida em
comparacdo as andlises visuais.

Neste sentido, no presente estudo foram analisados visualmente 3340 unidades
morfoldgicas, contabilizando 1041 hifas isoladas, 973 hifas ramificadas, 1219 clumps e 107
pellets, as quais foram classificadas de acordo com a é&rea micelial (AM), é&rea real
desconsiderando o0s espagos vazios e 0 perimetro considerando todo o preenchimento da forma
geométrica da unidade morfoldgica (PE). Tais medidas foram escolhidas para classificagao pois
durante a andlise de todas as medidas disponibilizadas pelo software, estas foram as que
promoviam melhor separagdo das classes. Medidas como a &rea convexa, utilizada por Park

[246] ndo foram utilizadas por ndo estarem disponiveis no software.



Resultados e Discussao 207

A Figura 4.73 apresenta a distribuicdo de tamanho de cada unidade morfoldgica com
base na area micelial. Na Figura 4.73.a utilizou-se dados de hifas isoladas, hifas ramificadas e
clumps, visando estipular a melhor faixa de AM de cada classe, enquanto que a Figura 4.73.b

apresenta os dados para clumps e pellets.

Figura 4.73 — Distribuicdo de tamanho das unidades morfoldgicas visando a classificagdo morfoldgica em termos
de area micelial (AM): a) quantidade de hifas isoladas, hifas ramificadas e clumps* em fungdo de AM; b)
quantidade de clumps e pellets em funcdo de AM. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=)
hifas isoladas.
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* 0 ndmero de clumps em fungédo de AM foi inserido na se¢do (a) apenas para demarcar o limite da classificacdo
entre hifas ramificadas e clumps e, portanto, o grafico foi truncado em 0,10 mm?. Os dados para clumps em sua
totalidade sdo apresentados no grafico da sec¢do (b).

Os intervalos de AM que apresentaram melhor ajuste dos dados séo descritos na Tabela
4.1. Em geral, mais de 80% dos dados analisados seguiram os intervalos estabelecidos, sendo
que somente 15,3, 13,1, 10,5 e 26,17% dos dados de hifas isoladas, hifas ramificadas, clumps e

pellets, respectivamente, apresentaram valores de AM fora dos intervalos estabelecidos.
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Tabela 4.1 — Classificacdo das unidades morfoldgicas de acordo com a area micelial (AM).

Area micelial (mm?) Classificagio
AM<0,0045 Hifas isoladas
0,0045<AM<0,035 Hifas ramificadas
0,035<AM<1,0 Clumps
AM>1,0 Pellets

Utilizando o perimetro como comprimento caracteristico, de forma analoga ao caso
anterior, a Figura 4.74 apresenta a distribuicdo de tamanho das unidades morfoldgicas em
termos do perimetro, sendo ambos os histogramas utilizados para classificar as unidades
morfoldgicas.

Figura 4.74 — Distribuicdo de tamanho das unidades morfoldgicas visando a classificagdo morfoldgica em termos

do perimetro (PE): a) quantidade de hifas isoladas, hifas ramificadas e clumps* em funcéo de PE; b) quantidade
de clumps e pellets em funcdo de PE. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas.
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* 0 nimero de clumps em funcdo de PE foi inserido na secdo (a) apenas para demarcar o limite da classificagdo
entre hifas ramificadas e clumps e, portanto, o gréafico foi truncado em 10,0 mm. Os dados para clumps em sua
totalidade sdo apresentados no grafico da sec¢do (b).

Os intervalos de PE que apresentaram melhor ajuste dos dados séo descritos na Tabela

4.2. Semelhante ao caso anterior, mais de 80% dos dados analisados seguiram os intervalos
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estabelecidos, com cerca de 15,9, 154, 14,5 e 23,4% dos dados de hifas isoladas, hifas
ramificadas, clumps e pellets, respectivamente, fora dos intervalos estabelecidos para PE.
Analisando a quantidade de pontos fora dos intervalos, percebeu-se que a classificacao
por area micelial foi mais adequada, exceto para a definicdo de pellets. Comparando-se 0s
intervalos de perimetro obtidos na Tabela 4.2 com aqueles obtidos no estudo de Pamboukian et
al. [266] nota-se a semelhanca na determinagdo do perimetro de hifas isoladas, as quais no
estudo de Pamboukian et al. [266] apresentaram PE<0,60 mm. Para as demais classes
morfolégicas, os valores obtidos no presente estudo sdo consideravelmente superiores aos

valores apresentados por estes autores.

Tabela 4.2 — Classificacdo das unidades morfoldgicas de acordo com o perimetro (PE).

Perimetro (mm) Classificagdo
PE<0,63 Hifas isoladas

0,63<PE<3,20 Hifas ramificadas

3,20<PE<23,0 Clumps
PE>23,0 Pellets

Apos a determinagdo dos intervalos, todos os dados foram classificados com base na
Tabela4.1. A Figura 4.75 apresenta os valores médios do percentual de cada classe morfologica
em cada tratamento, considerando os dados obtidos em reatores ACC e ASC de 5 L, nas vazdes

especificas de ar de 2 e 5 vvm.

Figura 4.75 — Valores médios do percentual de cada classe morfol6gica em funcdo do tempo: a) 2 vvm em reator
ACC; b) 5 vwm em reator ACC; c¢) 2 vwvm em reator ASC; d) 5 vvm em reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m)
clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas.
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Analisando as unidades maiores (pellets) percebeu-se menor variagdo em sua
quantidade percentual ao longo do tempo na vazéo especifica de ar de 2 vvm para ambos 0s
reatores (Figuras 4.75.a e 4.75.c), diferente da vazdo especifica de ar de 5 vvm onde os pellets
sdo praticamente inexistentes em 3 h de anélise. De fato, observando a Figura 4.76 que relaciona
o percentual de cada classe morfolégica com sua quantidade no inicio da analise (0 h), para
ambos os reatores operados com 2 vwwm tém-se uma reduc¢do de, em média, 70% na quantidade
de pellets, sendo este percentual mantido praticamente constante do tempo 1 a 3 h, ou seja,
havendo pouca ou nenhuma fragmentacéo de pellets apds 1 h de operacao do biorreator. Para
aeracdo de 5 vwm nos reatores ACC e ASC, a quantidade de pellets é reduzida em 77 e 89%,
respectivamente, até a primeira hora, atingindo cerca de 6% da quantidade inicial em 2 h (ambos
os reatores) e apenas 5 e 1,6% em 3 h (ACC e ASC, respectivamente). A reducéo da quantidade
de pellets sob aeracdo de 5 vvm é consideravelmente superior mesmo com quantidades iniciais
(0 h) de pellets superiores nos testes realizados com 5 vwm (média de 14,9%) em comparacdo
aos de 2 vvm (média de 6,8%).

Conforme a Figura 4.75, em virtude da redugdo na quantidade de pellets, a quantidade
percentual de clumps aumentou, principalmente quando os reatores foram operados na vazao
especifica de ar de 5 vwm, sendo este acréscimo evidenciado até 2 h apés o inicio da analise,
tempo necessério para que a maior parte dos pellets fosse fragmentada. Ainda, durante todo o
tempo de anélise houve o acréscimo na quantidade de hifas ramificadas, as quais tiveram um
aumento de, em media, 62% em relagdo a 0 h em reator ACC (Figura 4.76), com um aumento
mais acentuado em reator ASC, o qual manteve esta média até 2 h, mas atingiu uma quantidade
130% maior que em 0 h, ap6s 3 h de analise. De maneira geral, pode-se dizer que para vazao
especifica de ar de 5 vwvm a maior quantidade de pellets foi fragmentada em clumps e hifas
ramificadas até 2 h de andlise, sendo que ap6s 2 h a quantidade de clumps foi reduzida em
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virtude de sua fragmentacdo em hifas ramificadas, especialmente em reator ASC. Quanto a
quantidade de hifas isoladas, houve pouca variacdo com o passar do tempo em relacéo a 0 h,
entretanto, apresentando uma tendéncia de leve acréscimo, especialmente em ACC.

Para a vazdo especifica de ar de 2 vvm, as Figuras 4.75 e 4.76 mostram uma tendéncia
decrescente do percentual de clumps desde a primeira hora de anélise, principalmente em reator
ACC. Para reator ASC o leve acréscimo do ndmero de clumps ocorrido em 2 h pode ser devido
a maior fragmentacdo de pellets na hora anterior, conforme mencionado anteriormente. Nesta
vazdo especifica de ar observou-se ainda o acréscimo da quantidade de hifas em especial no
reator ACC, as quais foram geradas no reator ACC ap6s 2 h e em ASC ap06s a primeira hora.

Aparentemente, o comportamento distinto da morfologia, comparando-se ambos o0s
reatores em termos das vazdes testadas, nos revela que a vazdo especifica de ar de 2 vwm néo
apresentou turbuléncia ou ainda, velocidade relativa (diferenca entre as velocidades das fases
liquida e gasosa) suficiente para promover a fragmentagdo de todas as unidades morfoldgicas
maiores (pellets e clumps) até 3 h de anélise, mas foi suficiente para fragmenta-las parcialmente,
aumentando a quantidade de hifas ramificadas e isoladas desde o inicio do procedimento. J&
para a vazdo especifica de ar de 5 vwm, percebeu-se um maior cisalhamento das unidades,
havendo inicialmente a quebra das unidades maiores (pellets) sequida dos clumps, o que gerou
uma maior quantidade de hifas ramificadas, principalmente na Gltima hora. Com relagéo ao
modelo de biorreator observou-se pouca diferenga na morfologia de S. clavuligerus, entretanto,

entre todas as condiges testadas percebeu-se que o cisalhamento foi superior em ASC na vazdo
especifica de ar de 5 vwm.
Figura 4.76 — Valores médios do percentual normalizado de cada classe morfol6gica relativo ao inicio do

experimento em fungdo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vwwm em reator ACC; c) 2 vwm em reator ASC;
d) 5 vwm em reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas.
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As Figuras 4.77 e 4.78 apresentam os valores médios de area micelial e perimetro,
respectivamente, de cada classe morfoldgica relativos aos valores médios iniciais (0 h) destes
pardmetros. Com relacdo ao tamanho das unidades morfoldgicas, observou-se principalmente
o0 decréscimo do tamanho dos clumps em relagdo ao inicio (0 h), com uma reducdo média da
area micelial de 39,5% em ACC e 34% em ASC e do perimetro de 23,5 e 25% em ACC e ASC,
respectivamente. Na sequéncia, houve a reducdo no tamanho dos pellets, com um decréscimo
médio de area de 10% em ACC e 19,5% em ASC e de perimetro de 13 e 20% em ACC e ASC,
respectivamente. Em relacéo as hifas, foi observado em alguns casos o aumento de tamanho
em virtude da sua origem proveniente de unidades maiores, ocorrido com maior frequéncia para
hifas isoladas.

Analisando ambos os parametros de tamanho (AM e PE), embora a ocorréncia de
cisalhamento apds o inicio da operacdo dos biorreatores fosse visivel especialmente para
unidades maiores, houve pouca diferenca entre o cisalhamento gerado comparando-se ambos
0s modelos de biorreator e vazdes especificas de ar, mesmo observando-se que em termos
médios os reatores ASC tenham promovido um decréscimo de tamanho de pellets e clumps
levemente maior que em ACC. Neste sentido, o cisalhamento foi melhor caracterizado com
base na quantidade de cada tipo de unidade morfoldgica que pelo tamanho das unidades.

Por fim, tendo em vista que pela andlise da quantidade percentual de unidades
morfoldgicas foi possivel observar um maior grau de cisalhamento com o aumento da vazéao
especifica de ar e que houve pouca diferenga em termos do modelo de biorreator, a estimativa
da taxa de cisalhamento pelas equagdes propostas na se¢do 4.11.1 é adequada com base na

presente analise de uma situacdo real de cisalhamento.
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Figura 4.77 — Valores médios da area micelial de cada classe morfoldgica relativa ao inicio do experimento em
funcdo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vwm em reator ACC; c) 2 vwm em reator ASC; d) 5 vwm em
reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas.
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Figura 4.78 — Valores médios do perimetro de cada classe morfoldgica relativo ao inicio do experimento em
funcdo do tempo: a) 2 vvm em reator ACC; b) 5 vwm em reator ACC; c) 2 vwm em reator ASC; d) 5 vwm em
reator ASC. Legenda: (m) pellets, (m) clumps, (m) hifas ramificadas, (=) hifas isoladas.
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5 Conclusoes

Com base nos resultados obtidos na presente tese foi possivel concluir que:

1. A retengdo gasosa global (gg) € as retengdes gasosas no riser (gr) e no downcomer
(ep) tém relagdo direta com a vaz&o especifica de ar (¢ar) € inversa as variagdes das propriedades
fisicas (viscosidade cinemética do liquido, v.) e reoldgicas (indice de consisténcia e indice de
escoamento) avaliadas. Os valores de g, er € ep em geral, apresentam maior magnitude em
reatores do tipo airlift de cilindros concéntricos (ACC) e escala de 10 L;

2. A forga motriz para a circulagdo do liquido aumenta com ¢er € € superior em reatores
tipo airlift split-cylinder (ASC), operados com fluidos newtonianos;

3. O tempo de circulagdo do liquido (tc) tem comportamento decrescente com ¢ar €
aumenta com o aumento de v, para fluidos newtonianos e com o indice de consisténcia (K) e o
indice de escoamento (n) para fluidos ndo-newtonianos. Em ambos os modelos de reatores
airlift, tc € maior na escala de 10 L;

4. Com relagdo ao fator de atrito de Fanning no riser (fr), observa-se maiores valores
desta variavel em reatores ASC, resultado condizente com os valores de nimero de Reynolds
neste modelo. No downcomer, o fator de atrito de Fanning (fp) é superior em reatores ACC
principalmente em virtude do formato de sua regido (anular), a qual gera uma maior area de
contato liquido-parede;

5. Em termos de dissipac&o de energia, houve maiores perdas percentuais de energia no
riser (%Er+%Err) e no downcomer (%Ep+%Erp) dos reatores ACC. Quanto & base €
observado o contrério, em virtude dos maiores valores de coeficiente de perda de carga na base
(Kgs) em reatores ASC, que geram, consequentemente, maiores perdas percentuais de energia
na base de reatores ASC em comparacéo aos ACC, avaliados neste estudo. Quanto a escala do
reator, ndo houveram diferengas nas perdas percentuais de energia entre reatores de 5 e 10 L;

6. As velocidades superficiais de liquido no riser (ULr) e no downcomer (ULp) tém
comportamento contrario a tc com relagdo a ¢ar, vi, K e n. Em geral, os maiores valores de Uir
(exceto para fluidos newtonianos) e Urp séo obtidos em reatores ASC e escala de 10 L. Este
resultado é devido principalmente a for¢a motriz, a qual € superior em reatores ASC, assim
como ao somatério das perdas de energia percentuais no riser e no downcomer, que Sao
superiores em ACC. Para o caso de Uir de fluidos newtonianos, nota-se que a maior perda de
carga na base, ocorrida nos reatores ASC, apresentou um efeito mais intenso que as demais

variaveis, originando maiores valores desta variavel em reatores ACC;
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7. Em solucgdes de glicerol (GS), goma-xantana (GX) e carboxi-metil celulose (CMC),
as bolhas de ar apresentam tamanho decrescente com o0 aumento de ¢ar, vi, K € n. Ja em agua
observa-se o contrario, onde 0 aumento de ¢ar promove 0 aumento do tamanho das bolhas. Com
relacdo ao modelo e escala, ndo foi observada relacdo entre o didmetro médio da bolha (Dy) e
0 modelo de reator, entretanto, bolhas menores foram formadas principalmente em reatores de
10 L. Para todas as solucdes testadas, os resultados sdo condizentes com o estudo de Clift, Grace
e Weber em relagdo ao formato das bolhas, as quais tém formato distorcido em &gua e
esferico/elipsoidal nas demais solucdes;

8. O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra), um dos pardmetros de
desempenho mais utilizados para caracterizagdo desses sistemas em termos de eficiéncia na
transferéncia de oxigénio, tem comportamento analogo a e, com relacéo direta a ¢or € & escala
do reator e inversa a v, K e n. Dos trés modelos de reatores testados, os reatores ACC, seguido
dos reatores ASC e CB sdo aqueles que apresentam os maiores valores de kia;

9. Desmembrando o kiLanos termos que o compde, tem-se que seu comportamento em
termos de ¢ar, €scala do reator, vi, K e n € principalmente devido a &rea interfacial especifica
de transferéncia de massa (aL), a qual apresenta 0 mesmo comportamento do kia com relagéo
as variaveis testadas. A Unica excecao é a agua, a qual gerou os maiores valores obtidos de ki a,
sendo os valores de a. em &gua inferiores aqueles nas solugdes de glicerol. Os menores valores
de a. em 4gua sdo devidos principalmente ao maior didmetro médio da bolha visualizado neste
liquido, sendo que neste caso, gg apresenta menor influéncia sobre a. em comparagéo a Dy;

10. Com relagdo ao coeficiente convectivo de transferéncia de massa (ki), seu
comportamento € inverso a ¢ar, & vi € as propriedades reoldgicas (K e n), com maiores valores
em reatores airlift na escala de 10 L. O comportamento inesperado por parte de k. com relagdo
a ¢ar foi preconizado por diferentes autores [106,122,224,231], os quais relacionam tal
comportamento a recirculacdo de bolhas no reator, fendmeno que promove a redugdo da
concentracdo de oxigénio na bolha e, consequentemente, da forga motriz para a transferéncia
de massa. Neste estudo, embora ki apresente pouca influéncia sobre o comportamento padrdo
do ka, esta variavel é a principal responséavel pela magnitude do k.a, sendo observados maiores
valores de k. para 4gua, seguido das solugdes de CMC, GX e GS, resultado anélogo ao ki a. Tal
resultado é devido principalmente a difusividade do oxigénio no liquido (D.) a qual é maior
para agua, seguido das solugdes ndo-newtonianas;

11. Para a previsdo da taxa de cisalhamento média conclui-se que o método utilizado
baseado na teoria de turbuléncia isotrépica de Kolmogorov é adequado, resultando em valores

muito proximos aos obtidos na literatura para este parametro e, ainda, com comportamento



Conclusodes 217

similar (em termos de ¢ar) em relacdo & anélise do cisalhamento pelo monitoramento das
alteracbes morfoldgicas de Streptomyces clavuligerus;

12. Para todos os pardmetros avaliados, correlagfes empiricas sdo propostas com bom
ajuste aos dados experimentais (em geral, com desvios inferiores & 20%). Como pode ser
observado no Capitulo 2, para muitos destes pardmetros a literatura disponibiliza somente
correlacdes vélidas para dgua ou solugdes pouco viscosas, para reatores coluna de bolhas e
airlift de circulagdo externa e, em geral, apenas para uma escala de reator. Neste sentido, o
presente trabalho auxilia de forma significativa estudos posteriores visando a utilizagéo, projeto
e variacdo de escala de reatores pneumaticos e na melhor compreensdo dos fendémenos
hidrodinamicos, de transferéncia de massa e cisalhamento, principalmente em reatores do tipo
airlift, uma vez que disponibiliza correlacbes validas para uma ampla gama de propriedades
fisicas, condicOes reoldgicas, modelos e escalas de reatores, especialmente para reator airlift
split-cylinder, sobre o qual tais estudos s&o incipientes;

13. Por fim, é importante ressaltar que, embora reatores airlift de cilindros concéntricos
tenham apresentado maior eficiéncia em termos de transferéncia de massa na maioria dos
parametros e condigdes testadas, o modelo airlift split-cylinder apresentou resultados
promissores em termos de circulagéo do liquido. Tendo em vista que, para todos 0s parametros
os valores obtidos em ambos os reatores sdo proximos e considerando o design favoravel do
reator ASC quanto as menores perdas de energia no riser e no downcomer, a otimizagéo da
regido da base deste modelo pode torna-lo mais eficiente que o modelo ACC em termos

hidrodinamicos e de transferéncia de massa.
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