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RESUMO

ESPERANCA, M. N. Contribuicao ao estudo do desempenho de biorreatores
airlift de circulagao interna: analise das condig6es operacionais e da geometria
do equipamento. 2018. 221 f. Tese (Doutorado em Engenharia Quimica).

Universidade Federal de Sao Carlos, Sao Carlos, 2018.

A elevada capacidade transferéncia de oxigénio associada ao baixo
consumo de energia tornaram o biorreator airlift um equipamento importante a ser
utilizado em bioprocessos, sendo o desempenho destes dispositivos fortemente
dependente da sua geometria. Visando-se ampliar a compreensdo acerca da
relagao entre a hidrodinamica e a transferéncia de massa destes equipamentos e o
seu projeto de construgao, na presente tese teve-se como objetivo avaliar o efeito da
geometria no desempenho de biorreatores airlift de circulagédo interna de 10 L de
diferentes modelos (dutos concéntricos e split) e com diferentes formatos de sec¢éo
transversal (circular e quadrada). Avaliando-se o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kLa) e a retengdo gasosa global (ec), verificou-se uma
forte influéncia da geometria da regido de mistura e pequeno efeito da geometria da
base. Por outro lado, a velocidade de circulacdo de liquido foi afetada pela
geometria de todas as regides de biorreatores airlfit (riser, downcomer, base, regido
de mistura), constatando-se um elevado impacto da raz&o entre as areas de
escoamento (Ap/Ar). Quatro geometrias promissoras de biorreatores airlift de segéo
transversal quadrada foram selecionadas com base em critérios de transferéncia de
oxigénio (k,a) e velocidade superficial de liquido no riser (ULr), verificando-se
diferentes niveis de kia e ULr para uma mesma vazéo especifica de ar (3 vvm),
evidenciando-se a flexibilidade de biorreatores airlift para atender demandas
especificas de cada bioprocesso. Estabelecendo-se uma analogia entre o
escoamento gas-liquido em um biorreator airliff de dutos concéntricos e o
escoamento de liquido em um tubo liso, verificou-se que fluidodinamica
computacional (CFD) pode ser aplicada de forma satisfatoria na previsao da taxa de
cisalhamento. Observou-se uma distribuicdo nao uniforme deste parametro em
biorreatores airliff, em que a taxa de cisalhamento maxima (y,,..) foi observada
proxima aos orificios do aspersor, apresentando uma relagdo direta com a
velocidade de injecdo de gas. Dessa maneira, o projeto do aspersor de gas mostrou-
se fundamental na definigdo das condicdbes de cisalhamento maximo em
biorreatores pneumaticos, devendo ser considerado no projeto destes
equipamentos.

Palavras-chave: biorreator airlift, geometria, regido de mistura, base, aspersor,
hidrodinamica, transferéncia de oxigénio, velocidade de cisalhamento,
fluidodindmica computacional.
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ABSTRACT

ESPERANCA, M. N. Contribution to the study of the performance of internal-
loop airlift bioreactors: analysis of operating conditions and equipment
geometry. 2018. 221 f. Thesis (Doctorate in Chemical Engineering). Federal

University of Sdo Carlos, Sao Carlos, 2018.

The high oxygen transfer capacity associated with low energy
consumption have made the airlift bioreactor an important equipment to be used in
bioprocesses, with the performance of these devices being strongly dependent on
their geometry. In order to extend the understanding of the relationship between
hydrodynamics and mass transfer of these equipment and their construction project,
the objective of this thesis was to evaluate the effect of the geometry on the
performance of 10 L internal-loop airlift bioreactors of different models (concentric
duct and split) and with different cross-sectional shapes (circular and square). By
evaluating the volumetric oxygen transfer coefficient (kLa) and the global gas hold-up
(¢c), a strong influence of the gas-liquid separator geometry was observed, while a
small effect of the bottom geometry was verified. On the other hand, the liquid
circulation velocity was affected by the geometry of all regions of airlift bioreactors
(riser, downcomer, bottom, gas-liquid separator), exhibiting a high effect of the
downcomer-to-riser cross-sectional ratio (Ao/Ar). Four promising geometries of
square cross-section airlift bioreactors were selected based on oxygen transfer
coefficient (kLa) and riser superficial liquid velocity (ULr) criteria, exhibiting different
kra and Urr levels for the same specific air flow rate (3 vvm), demonstrating the
flexibility of airlift bioreactors to attend specific bioprocess requirements. By
establishing an analogy between the gas-liquid flow in a concentric duct airlift
bioreactor and the liquid flow in a smooth pipe, it has been found that computational
fluid dynamics (CFD) can be satisfactorily applied to predict the shear rate. A non-
uniform distribution of this parameter was observed in airlift bioreactors, where the
maximum shear rate (¥,,4,) Was observed close the sparger holes, showing a direct
relationship with the gas injection velocity. In this way, the design of the gas sparger
was the key parameter to the definition of maximum shear conditions in pneumatic
bioreactors and should be considered in the project of these equipments.

Keywords: airlift bioreactor, geometry, gas-liquid separator, bottom, sparger,

hydrodynamics, oxygen transfer, shear rate, computational fluid dynamics.
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1 Introducao

1.1 Biorreatores pneumaticos

Em um bioprocesso, a reagdo bioquimica que gera o produto de
interesse corresponde a etapa mais importante, sendo conduzida em equipamentos
conhecidos como biorreatores, reatores bioquimicos ou fermentadores. Dessa
maneira, todo o projeto e desenvolvimento do bioprocesso, o que inclui as etapas de
separagao e controle de processo, sao dimensionados baseados na produtividade
alcancada nestes dispositivos.

Por definicdo, biorreatores sao equipamentos que permitem a
conversao de matérias-primas em bioprodutos através de reacdes necessariamente
catalisadas por enzimas, microrganismos, células animais ou células vegetais.
Portanto, a principal funcdo de um reator bioquimico é garantir as condigbes
adequadas de temperatura, pH, concentragdo de nutrientes e de oxigénio (no caso
do cultivo de microrganismos aerobios) para a obtengdo do produto desejado. Logo,
o projeto de um biorreator deve considerar a cinética da reagdo bioquimica, a
hidrodindmica (transferéncia de quantidade de movimento, relacionada a capacidade
de mistura do sistema), a demanda de oxigénio do processo e a capacidade de
transferéncia de oxigénio do equipamento, além de aspectos operacionais e
estruturais.

Apesar da grande diversidade de modelos, os principais exemplos de
biorreatores sdo o convencional tipo tanque agitado e aerado e os biorreatores
pneumaticos (coluna de bolhas e airlift). Biorreatores airlift ttm sido empregados na
producdo de diversos produtos biotecnologicos como antibidticos, biopolimeros,
acidos organicos, enzimas e proteinas. Além disso, tém sido utilizados no tratamento
de aguas residuarias e em culturas de células animais, vegetais e microalgas.

O desempenho de biorreatores airlift pode ser avaliado através da sua
hidrodinamica e transferéncia de oxigénio, determinando-se paréametros globais
como o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa), a retencdo gasosa
global (eg), a velocidade de circulagéo do liquido (U, ), entre outros. A hidrodindmica

de biorreatores airlift pode ser avaliada empregando-se a metodologia experimental
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ou utilizando-se fluidodindmica computacional (CFD - Computational Fluid
Dynamics), permitindo dessa forma a avaliagdo de geometrias complexas, bem
como a obtencao de valores locais de parametros de desempenho.

Estes parametros sdo dependentes da vazao de alimentacdo de ar e
do fluido presente no equipamento, sendo também fortemente influenciados pela
geometria do biorreator airlift, observando-se relagbes complexas entre as variaveis
de projeto e de operagdo e os parametros de desempenho. Apesar do avango
alcangado nos ultimos anos, a relagdo entre as variaveis geomeétricas e o0s
parametros de desempenho ainda nao foi claramente estabelecida, a fim de ser

empregada no projeto e ampliagdo de escala de biorreatores airlift.

1.2 Objetivo e estrutura da tese

Neste trabalho avaliou-se o desempenho de biorreatores airlift
analisando-se a transferéncia de massa (oxigénio) e de quantidade de movimento
nesses equipamentos através de parametros como reteng¢ao gasosa, velocidade de
circulagao do liquido, coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e taxa de
cisalhamento.

O objetivo geral da tese foi avaliar o efeito da geometria de biorreatores
airlift de circulagéo interna (dutos concéntricos e split) em sua hidrodinamica e na
transferéncia de oxigénio, possibilitando a escolha de geometrias promissoras para
aplicacdo em bioprocessos. De modo a alcangar o objetivo proposto, cumpriu-se os
seguintes objetivos especificos, a saber:

e Avaliagdo do impacto da geometria da regido de mistura e base,
bem como da secgdo transversal do biorreator (quadrada versus circular), na
transferéncia de oxigénio e hidrodindmica de biorreatores airlift;

e Selegcdo de geometrias promissoras, baseadas em critérios
hidrodinamicos e de transferéncia de massa;

e Andlise da hidrodinamica e do cisalhamento das geometrias
promissoras, empregando-se Fluidodinamica Computacional,

Para facilitar a compreensdo das etapas desenvolvidas ao longo do

trabalho, a Tese foi organizado na forma de capitulos, quais sejam:
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o Capitulo 2 intitulado “Revisdo geral do assunto”, que aborda
0s principais aspectos relacionados a Tese, fornecendo uma base geral para o
entendimento de todo o trabalho. Além disso, em cada capitulo posterior, havera um
breve estado da arte relacionado ao tema especifico avaliado no capitulo;

e Capitulo 3 intitulado “Retencdao gasosa e transferéncia de
oxigénio em biorreatores airlift de circulagao interna de diferentes geometrias”,
que aborda o efeito geometria da regido de mistura, da base e da sec¢éao transversal
no coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e na retengdo gasosa global
de biorreatores airlift;

e Capitulo 4 intitulado “Efeito da geometria na hidrodindmica de
biorreatores airlift de dutos concéntricos e split’, que abrange o estudo do
impacto da geometria da regi&do de mistura, da base e da secgéo transversal sobre a
velocidade de circulagao do liquido e energia dissipada em biorreatores airlift;

e Capitulo 5 intitulado “Sele¢cao de geometrias promissoras de
biorreatores airlift de se¢ao quadrada e sua avaliagcao por fluidodindmica
computacional”’, que seleciona geometrias promissoras de biorreatores airlift de
secdo quadrada, a partir dos resultados obtidos para coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio e velocidade de circulagcdo do liquido, e avalia a
hidrodinamica e a taxa de cisalhamento destas geometrias aplicando-se CFD;

e Capitulo 6 intitulado “Avaliagcao da taxa de cisalhamento em
biorreatores airlift’, que demonstra a capacidade de CFD em estimar com precisao
as taxas de cisalhamento médias em biorreatores pneumaticos operando com
diferentes fluidos, bem como indica que o valor maximo deste parametro representa
a melhor forma de comparacdo de cisalhamento em biorreatores, sendo fungao
apenas do projeto do aspersor;

. Capitulo 7 intitulado “Consideracdes finais e perspectivas
futuras” que apresenta as principais conclusbes da Tese bem como apresenta

lacunas na literatura a serem preenchidas e sugestdes de futuras pesquisas.
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2 Revisao geral do assunto

Nesta secao sao apresentados e discutidos os principais fundamentos

tedricos que permeiam este trabalho.

2.1 Operacgbes de transferéncia de massa gas-liquido

A transferéncia de massa gas-liquido, que consiste na dissolugédo de
um componente presente em uma fase gasosa em uma fase liquida, € uma
operagao comum em diversos processos quimicos e bioquimicos (Quadro 2.1). Em
geral, este fenbmeno é empregado para o fornecimento de um dado elemento
(reagente ou substrato) que vai participar de uma determinada reagdo quimica ou
bioquimica, além de promover na maioria dos casos a agitagdo e homogeneizagao
do sistema reacional. Na Quadro 2.1 sdo apresentados exemplos de processos

tipicos que envolvem a dissolugéo de gases em liquidos (Badino et al., 2016).

Quadro 2.1 — Processos quimicos e bioquimicos que empregam o fendmeno de transferéncia de
massa gas-liquido.
Processo Elemento transferido
Hidrogenacao de lipideos H2

Produto
Gordura hidrogenada

Carbonatagao de alcalis CO2 Carbonatos e bicarbonatos
Oxidacéo de glicose 02 Gliconatos
Cu!tlvo de a’lg'as © CO2 Lipideos (biodiesel) e farmacos
cianobactérias
Cultivo de leveduras o Fermento bioldgico, proteina

unicelular, lipideos (biodiesel)

Cultivo de bactérias

Gas de sintese (CO/CO2/H2)

Biocombustiveis (etanol e

(Clostridium sp.) butanol)
Cultivo de bactérias 0> Vacinas
(Escherichia coli)
Cultivos de bactérias e fungos o Acidos organicos, antibiéticos,
filamentosos 2 enzimas, vitaminas
Anticorpos monoclonais,
Cultivos de células animais 02 fatores VIl e IX (hemofilia),
horménios, interferon, vacinas
Fermentacgdo extrativa CO2/N2 Combustiveis (etanol, butanol)

Fonte: Badino et al. (2016).

Dentre os processos quimicos, aqueles que envolvem o cultivo de
células e microrganismos aerobios, assim denominados bioprocessos aerobios, sdo
aqueles que majoritariamente utilizam a operacdo de transferéncia de massa gas-

liquido.
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O borbulhamento de uma fase gasosa inerte também pode ser aplicado
para o arraste de compostos volateis presentes em uma fase liquida. Tal operacéo
unitaria € conhecida como esgotamento ou stripping e promove a remogao de um
componente presente no meio liquido, diminuindo a sua concentragado (Sonego et
al., 2014; Silva et al., 2015; Sonego et al., 2016) e em alguns casos, removendo
calor do sistema (Silva et al.,, 2015). A associagao simultdnea do stripping a um
processo fermentativo, de forma a integrar as etapas de produgéo e separagéo, é
conhecida como fermentagdo extrativa e tem sido amplamente empregada em
cultivos de Saccharomyces cerevisiae e Clostridium sp para a produgcdo de
biocombustiveis como etanol e acetona-butanol-etanol (ABE), respectivamente
(Ezeji et al., 2003; 2004; Sonego et al., 2014; Sonego et al., 2016). Nesses
processos, uma parcela do produto (etanol, butanol e acetona) presente na fase
liquida se vaporiza sendo arrastado pela corrente de gas (CO2 ou N2), minimizando
o problema de inibicdo pelo produto na fermentagcdo e aumentando a produtividade
do processo.

Embora o borbulhamento de gases em liquidos tenha diversas
finalidades, a maior aplicagdo da operacao de transferéncia de massa gas-liquido
em bioprocessos refere-se ao suprimento de um substrato para uma reacgao
bioquimica, como por exemplo em cultivos de Clostridium sp., em que o gas de
sintese (CO/CO2/H2) é utilizado para producdo de biocombustiveis como butanol e
etanol. Entretanto, a aplicagdo mais difundida é a transferéncia de oxigénio em
cultivos aerébios ou em reagbes enzimaticas que demandam oxigénio. A utilizagcao
deste nutriente por microrganismos e células para o crescimento, manutengao e
producao de metabdlitos, associado a sua baixa solubilidade, tornam o suprimento
de oxigénio um ponto chave para o sucesso de bioprocessos aerobios (Garcia-
Ochoa e Gomez, 2009).

Biorreatores sdo os dispositivos utilizados em bioprocessos para a
operagdo de transferéncia de massa gas-liquido. O modelo classico e mais
empregado de biorreator € o tanque agitado e aerado, conhecido também como
biorreator convencional. Trata-se de um dispositivo com agitagdo mecanica por meio
de impelidores acoplados a um eixo movimentado por um motor em que a aeracao &
realizada por meio da injecdo de ar ou oxigénio através de um aspersor localizado

na base do equipamento (Figura 2.1).
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Figura 2.1 — Biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado.

Fonte: Mendes (2016).

Os biorreatores pneumaticos correspondem a uma outra classe de
equipamentos, conhecida como biorreatores ndo-convencionais. Neste caso, um gas
(ar ou oxigénio puro) é injetado na base do reator e promove, além da gaseificagao,
a agitacdo do meio liquido. Como exemplos de biorreatores pneumaticos, tem-se o
biorreator coluna de bolhas (Figura 2.2a) e o biorreator airlift (Figura 2.2b).

Figura 2.2 — Biorreatores pneumaticos: (a) coluna de bolhas, (b) airlift de dutos concéntricos.

Jﬁﬁw L

(a) (b)

Fonte: Mendes (2016).
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As principais vantagens dos biorreatores n&o-convencionais em
relagdo ao tipo tanque agitado e aerado sao a simplicidade e o baixo custo de
construcdo e operacao, as elevadas velocidades de transferéncia de calor e massa
associadas a um baixo consumo energético, a auséncia de selo mecanico, o que
minimiza a ocorréncia de contaminacoes, e a elevada capacidade de suspensao e
mistura de solidos (Luo e Al-Dahhan, 2008; Cerri, 2009; Zhang et al., 2014).

2.2 Biorreatores airlift

Biorreatores pneumaticos sao divididos em duas classes. A primeira
composta pelo modelo coluna de bolhas e a segunda pelos diferentes modelos de
biorreator de circulagéo (loop bioreactors) ou tipo airlift. Basicamente, a principal
diferenca entre esses modelos refere-se ao padrdo de escoamento do liquido em
seu interior. Enquanto o modelo coluna de bolhas exibe um escoamento cadtico e
aleatorio da fase liquida devido ao escoamento ascendente de gas, em biorreatores
airlift verifica-se um escoamento ciclico (Figura 2.3), resultado de sua conformacéao
geométrica, sendo constituidos por canais que dividem os biorreatores airlift em
quatro regides (Figura 2.4), a saber:

e Subida (riser): zona na qual o gas € borbulhado e o liquido escoa de
forma ascendente;

e Descida (downcomer): regiao de escoamento descendente da fase
liguida, que pode ou nado estar arrastando consigo parte da fase gasosa,
promovendo assim a recirculagdo do gas;

e Base (bottom): conexdo entre riser e downcomer pelo fundo do
biorreator;

e Regido de mistura (degassing zone ou gas-liquid separator): ligagao
pelo topo entre riser e downcomer, sendo responsavel pelo desprendimento total ou

parcial da fase gasosa retida na fase liquida.
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Figura 2.3 — Escoamento ciclico da fase liquida em biorreatores airlift.

Vot
S
VIt
VIt
e

Injegao de ar

Fonte: acervo pessoal do autor.

Figura 2.4 — Principais regides existentes em biorreatores airlift.

Fonte: acervo pessoal do autor.

O principio de funcionamento de biorreatores airlift baseia-se na
diferengca de densidades entre os conteudos (dispersdes gas-liquido) contidos no
riser e no downcomer. Ao ser borbulhado no riser através de um aspersor, parte do
gas é retida na fase liquida, diminuindo assim a densidade aparente da disperséo
contida nesta regido, que escoa de forma ascendente até alcangar a regido de

mistura. Nesta zona, verifica-se um desprendimento parcial ou total da fase gasosa
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retida na fase liquida, acarretando em um aumento da densidade aparente da
dispersdo que escoa descendentemente pelo downcomer. A dispersdo gas-liquido
alcanga entdo a base do biorreator airliff, uma regido confinada e de elevada perda
de carga, fechando o circuito de circulagéo interna da mistura.

Salienta-se que tanto riser quanto downcomer apresentam densidades
ou pressdes hidrostaticas distintas, sendo essa diferengca a forca motriz para a
circulagao do liquido (Merchuk e Gluz, 2002). Portanto, quanto maior for a diferenca
entre as retengcbes gasosas do riser (¢r) e do downcomer (ep), maior sera a
velocidade de circulagao do liquido.

A posicao relativa entre riser e downcomer permite subdividir os
biorreatores airlift em duas categorias:

e Airlift de circulagdo externa (ACE): nestes dispositivos, riser e
downcomer estao localizados em compartimentos distintos, conectados na base e
no topo por se¢des horizontais (Figura 2.5a);

e Airlift de circulagao interna (ACI): nesta categoria, riser e downcomer
encontram-se no mesmo compartimento, sendo separados pela presenca de uma
placa defletora (airlift split — AS) (Figura 2.5b) ou de um duto interno (airlift de dutos
concéntricos — ADC) (Figura 2.5c). Para o biorreator ADC, a asperséo de gas pode
ocorrer tanto internamente ao duto, quando na regiao que compreende a parede

externa do biorreator e o duto.
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Figura 2.5 — Exemplos de biorreatores pneumaticos de circulagéo. a) airlift de circulagao externa; b)
airlift split; c) airlift de dutos concéntricos.

B hiiql. f B hﬁ&m

(a) (b) (c)
Fonte: Mendes (2016).

2.3 Parametros de desempenho

O desempenho de um biorreator pode ser avaliado através de duas
abordagens:

e O classico ponto de vista da Engenharia Bioquimica, no qual
emprega-se o0 biorreator para a realizacdo de cultivos ou reagbes enzimaticas.
Nessa abordagem, avalia-se o efeito das condi¢des operacionais (vazao de ar,
agitacao, temperatura, pH), do microrganismo (morfologia, espécie), do substrato, do
meio de cultivo e da forma de operagdo do biorreator (batelada, batelada
alimentada, continua) sobre a produtividade de um produto de interesse. Além disso,
pode-se determinar parametros cinéticos de um determinado microrganismo, com o
proposito de realizar-se simulacoes.

e O ponto de vista que trata o “reator microbiolégico como uma
operacgao unitaria”. Nesta abordagem, avalia-se o efeito das condigdes operacionais,
tipo de fluido e de biorreator e geometria do biorreator em parédmetros de
desempenho relacionados a transferéncia de quantidade de movimento
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(hidrodindmica), calor e massa. Os resultados podem ser obtidos experimentalmente
ou através de simulagbes, como por exemplo, empregando-se fluidodinamica
computacional (CFD).

Tal abordagem € aplicada para auxiliar no projeto, operacao e variagao
de escala de biorreatores pneumaticos. Devido a sua importancia, extensivas
investigacbes tém sido realizadas com o intuito de desvendar a dindmica dos
fenbmenos relacionados a estes parametros, uma vez que a relacao entre eles é
extremamente complexa, como ilustra a Figura 2.6 (Mendes, 2016).

Além da grande influéncia das condi¢gdes operacionais e das
propriedades do fluido sobre o desempenho de biorreatores airliff, a geometria
destes dispositivos desempenha papel fundamental na hidrodinamica e transferéncia
de massa, como sera discutido no item 2.4.
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Figura 2.6 — Principais relagdes entre os parametros de desempenho frequentemente utilizados em bioprocessos.

PP, AR S et bt o o . . PRy b sy
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Fonte: Mendes (2016).
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2.3.1 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

Em bioprocessos aerdbios, a principal funcdo de um biorreator é
fornecer oxigénio suficiente para o microrganismo desempenhar o seu papel de
multiplicacdo celular e producdo dos metabdlitos de interesse. Apesar de crucial, a
baixa solubilidade do oxigénio em agua (8,10 mg/L a 25°C e 6,99 mg/L a 35°C em
equilibrio com o oxigénio do ar a 1 atm), quando comparada a solubilidade de outros
nutrientes como fontes de carbono, nitrogénio e fosforo (Schmidell, 2001),
representa uma das grandes dificuldades em suprir a demanda de oxigénio em
cultivos submersos. Associado a isso, essa baixa solubilidade € reduzida
drasticamente, devido as caracteristicas reoldgicas e/ou a alta viscosidade de caldos
de cultivo ndo-newtonianos.

Portanto, o correto dimensionamento do sistema de transferéncia de
oxigénio €& crucial para assegurar a manutengcdo da atividade respiratoria de um
conjunto de células, garantindo assim o bom desempenho dos bioprocessos
aerobios.

A transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase liquida envolve
etapas de transferéncia da fase gasosa para a fase liquida, difusdo pelo liquido até a
célula e consumo de oxigénio no interior da célula (Schmidell, 2001), sendo que a
cada uma esta associada uma resisténcia ao transporte de massa (Figura 2.7).

Apesar do elevado numero de resisténcias impostas a transferéncia de
oxigénio da fase gasosa até o interior da célula, somente aquelas associadas ao
transporte de oxigénio do gas para o liquido séo passiveis de serem modificadas,
seja por alteragées nas condigdes operacionais seja por modificagdes na geometria
do biorreator (Mendes, 2016).

Devido a intensa agitagdo molecular do oxigénio no interior das bolhas
de ar e a elevada agitagdo do meio liquido durante o processo (fazendo com que o
mecanismo de transporte de massa predominante na fase liquida seja a convecgéo),
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
(Schmidell, 2001).
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Figura 2.7 — 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: Mendes (2016).
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Consequentemente, a velocidade de transferéncia de oxigénio é
controlada (limitada) pelo transporte do oxigénio através do filme de liquido
adjacente a interface gas-liquido, cuja resisténcia € descrita pelo inverso do
coeficiente convectivo de transferéncia de massa da pelicula liquida em torno da

bolha (k."). Dessa maneira, a velocidade de transferéncia de oxigénio (N,,) é

descrita como:
NOZ = kLa(C* — C) (Eq. 2-1)

onde kia é o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (s'); C* é a
concentragdo de saturagdo (ou solubilidade) de oxigénio no liquido (kg.m3) e C é
concentragdo de oxigénio no seio do liquido (kg.m3). Os principais fatores que

afetam Ny, s&o apresentados na Figura 2.8.

Figura 2.8 — Relagéo entre pardmetros hidrodinamicos e de transferéncia de oxigénio em biorreatores
em diversos niveis.
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Fonte: adaptado de Garcia-Ochoa e Gomez (2009).

De acordo com a Equagao 2.1 e com a Figura 2.8 ha duas maneiras

de se melhorar a velocidade de transferéncia de oxigénio (Ny,):
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e Aumentando-se a forga motriz para a transferéncia de oxigénio,
através do enriquecimento do ar com O2 ou da pressdo na cabeca do biorreator
(head space), aumentando-se assim o valor de C’;

e Aumentando-se o kLa, que € um produto de duas variaveis: o
coeficiente convectivo de transferéncia de massa (kL) e a area interfacial especifica

de transferéncia de massa (a), de forma que k;a = k;.a.

O fator k. é inversamente proporcional a espessura da pelicula de
liguido estagnado ao redor da bolha (Lewis e Whitman, 1924), sendo portanto,
dependente das condigdes operacionais do biorreator. Dessa maneira, quanto maior
a vazéo de ar ou as condigdes de agitagdo, maior sera a velocidade do liquido no
biorreator, menor a espessura desta pelicula e, consequentemente, maior o valor de
kL. Por outro lado, a area interfacial é definida a partir da retengéo gasosa global (ec)

e do didmetro das bolhas de ar (ds), através da Equacao 2.2:

q=—26__ Eq. 2.2

- dp(1-¢¢)

onde a ¢ a area superficial especifica ou area interfacial (m™). Logo, aumentando-se
a retencdo gasosa ou diminuindo-se o didmetro das bolhas, € possivel aumentar-se
o valor de area interfacial especifica e, portanto, o valor de kia. Cerri et al. (2010)
avaliaram a transferéncia de oxigénio em biorreatores pneumaticos (coluna de
bolhas e airliff) de 5 L e verificaram que a area interfacial exibiu um maior efeito
sobre kLa quando comparada ao coeficiente convectivo de transferéncia de massa
(kL), que permaneceu praticamente constante por toda a faixa de condigbes

experimentais.

2.3.2 Retencgao gasosa

A retencdo gasosa € um dos parametros mais utilizados na avaliagéo
hidrodindmica de biorreatores pneumaticos, por se tratar de um parametro de facil
determinacao, além de estar relacionado diretamente a diversos outros parametros
de desempenho como a velocidade de circulacdo de liquido e o coeficiente

volumétrico de transferéncia de oxigénio (Figura 2.6).
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A retengcdo gasosa corresponde ao percentual de volume de gas
presente na dispersao gas-liquido (ou gas-liquido-sdlido), podendo ser uma
representacdo do valor global do gas retido (¢c) ou a indicagdo de um valor parcial
referente a uma determinada regido do biorreator airliff, como por exemplo a
retengdo gasosa no riser (€r) ou no downcomer (ep). Para um sistema bifasico, a

definicdo de retengcéo gasosa global é dada pela Equagao 2.3:

gp = —& Eq. 2.3

T VetV

onde Ve e VL correspondem aos volumes de gas e de liquido (m?), respectivamente.
Conhecer as retengdes gasosas no riser € no downcomer € importante para a
melhor compreensao da hidrodinamica de biorreatores airliff, pois a partir desses
valores pode-se determinar a forga motriz para a circulagdo do liquido (er-€p), as
velocidades de circulagdo do liquido e as perdas de carga em cada secédo do

equipamento (Mendes, 2016).

2.3.3 Tempo e velocidade de circulagao do liquido

A intensidade da circulagdo do liquido, proveniente do escoamento
ciclico observado em biorreatores airlift, € caracterizada através do tempo de
circulagao (tc), que corresponde ao tempo necessario para que um elemento de
volume de fluido complete uma volta pelo biorreator. Este parametro € empregado
para o calculo da velocidade média de circulagdo (U..), conhecida a distancia

percorrida por este elemento de volume (xc) (Chisti, 1989).

l_]CL = — Eq 2.4

tc

A velocidade média de circulagdo (U.,) pode ser expressa em termos
superficiais ou intersticiais. A diferenca entre ambas reside na consideragdo ou nao
da presenca da fase gasosa. A velocidade superficial (UL) considera que o liquido
preenche toda a secdo transversal do duto através do qual escoa, enquanto a
velocidade intersticial (ou linear) (VL) € uma velocidade “real” do liquido, pois
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contabiliza a retengdo gasosa no biorreator e os canais formados pela presenca das
bolhas. Devido ao escoamento do liquido em canais restritos pela presenca de
bolhas, a velocidade intersticial (Figura 2.9b) é superior a velocidade superficial do

liquido (Figura 2.9a).

Figura 2.9 — Diferenca entre velocidade superficial e intersticial do liquido. a) Velocidade superficial do
liquido (UL); b) Velocidade intersticial do liquido (VL).

.l.,ilhq.,' ,Lbéiq..'
) | ] r L}
Usz VL:E
A A

6.1
&
" 40...
. o e
99
a5
e
a8
\B“:
o @
(3
gt .;-f::
(a) (b)

Fonte: Mendes (2016).

Apesar da existéncia de um valor médio de velocidade de circulagao de
liquido (U.,), os valores das velocidades de circulagéo de liquido no riser (U.z) € no
downcomer (U,p) sdo mais comumente empregados para descrever o desempenho
hidrodindmico de biorreatores airlift. A equagao da continuidade relaciona as
velocidades superficiais de liquido no riser (ULr) € no downcomer (ULp) através da

Equacao 2.5.

ULRAR S ULDAD Eq 2.5

onde Ar e Ap sdo as areas das segdes transversais do riser e do downcomer (m?),
respectivamente. De acordo com Chisti (1989), a relagdo entre velocidades
intersticiais de liquido no riser (VLrR) e no downcomer (ViLpb) com as correspondentes

velocidades superficiais é dada pelas Equagoes 2.6 e 2.7.
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_ Urr
Vip = i Eq 2.6
V,p = —L2 Eq 2.7
LD ™ (1-¢p)

2.3.4 Taxa de cisalhamento

Ao serem cultivadas em biorreatores, as células sao expostas ao
ambiente hidrodindmico do equipamento, o que inclui as tensbes cisalhantes. A
depender da magnitude destas forcas, as células podem sofrer danos morfologicos e
fisiologicos irreparaveis, o que acarreta em perda de viabilidade e até mesmo
ruptura e morte celular. Desta forma, a producdo do metabdlito de interesse pode
ser comprometida, inviabilizando o bioprocesso em questio.

Tal efeito da tensdo de cisalhamento ocorre devido a exposicdo das
células ao gradiente de velocidade do fluido no qual esta inserido. Por simplicidade
de analogia, considerando-se o escoamento plenamente desenvolvido de um fluido
no interior de um tubo em regime laminar, verifica-se o surgimento de um perfil de
velocidade (Figura 2.10a). Portanto, qualquer célula que esteja sendo “carregada”
por tal fluido experimentara os efeitos deste gradiente de velocidade, em que cada
porcdo de fluido se deslocara a uma velocidade local diferente, acarretando em
velocidades relativas ao longo do comprimento celular (Figura 2.10b), resultando

em fragmentag&o da estrutura morfolégica (Figura 2.11).
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Figura 2.10 — Escoamento de um liquido no interior de um tubo: (a) formagao do perfil de velocidade;
(b) acéo do gradiente de velocidade sobre um microrganismo.

v(r)

v(r)

Fonte: acervo pessoal do autor.

Figura 2.11 — llustracdo exemplificando como gradientes de velocidade podem fragmentar
microrganismos filamentosos.

Microrganismo filamentoso e Microrganismo filamentoso
antes do cisalhamento. ol apos cisalhamento.

Fonte: Mendes (2016).

Nesta simples analogia, a taxa de cisalhamento (y), definida pela
Equacao 2.8, corresponde a variagdo da velocidade axial (escoamento

unidirecional) em relagéo ao raio do tubo (r).

dv
dar

Eq 2.8

Em escoamentos complexos, como aqueles observados em
biorreatores, esta definicdo ndo é tao simples quanto sugere a Equagao 2.8, pois

deve-se considerar os trés componentes do vetor velocidade de liquido e as trés
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coordenadas espaciais existentes no sistema cartesiano, bem como as interagdes
gas-liquido-paredes do biorreator.

Por se tratar de um parametro cujo valor é fungdo da posicdo no
biorreator e, devido a complexidade da medicdo da taxa de cisalhamento local,
considera-se a existéncia de uma taxa de cisalhamento média (y,,) para o propdsito
de comparacao entre geometrias de biorreatores. A estimativa deste parametro em
biorreatores pneumaticos tem sido realizada através de analise tedrica (Perez et al.,
20006), intuitiva (Merchuk e Benzvi, 1992; Merchuk e Berzin, 1995; Grima et al.,
1997), analogica (Nishikawa et al., 1977; Shi et al., 1990; Al-Masry e Chetty, 1996;
Cerri et al., 2008; Thomasi et al., 2010) e correlativa (Schumpe e Deckwer, 1987) e,
mais recentemente, aplicando a fluidodinamica computacional (Anastasiou et al.,
2013; Mavaddat et al., 2014; Pawar, 2017; Pawar, 2018).

O esforgo dispendido na estimativa da taxa de cisalhamento média (y,,,)
tem permitido a comparacédo de diferentes modelos de biorreatores, bem como a
compreensao dos efeitos do cisalhamento em bioprocessos (Thomasi et al., 2010;
Cerri e Badino, 2012).

2.4 Efeito da geometria no desempenho de biorreatores airlift

A divisao das diversas regides de escoamento de biorreatores airlift de
circulagao interna (riser, downcomer, base e regido de mistura) sdo definidas pelos
parédmetros geométricos existentes nestes equipamentos (Figura 2.12), a saber:

e Razao entre as areas de escoamento (Ao/ARr): relagéo entre as areas
da secao transversal do downcomer e do riser,

e Altura de liquido estatico no biorreator;

e Vao livre na base (hs): corresponde a distancia entre as partes
inferiores do duto concéntrico (airlift de dutos concéntricos) ou da placa defletora
(airlift split) e o fundo do biorreator;

e Vao livre no topo (ht): corresponde a distancia entre as partes
superiores do duto concéntrico (airlift de dutos concéntricos) ou da placa defletora

(airlift split) e o nivel de liquido estatico do biorreator.
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Figura 2.12 — Principais parametros geométricos de biorreatores airlift de circulagao interna.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Tais variaveis de projeto afetam de maneira complexa os parametros
hidrodinamicos de desempenho (Figura 2.13) (Merchuk et al, 1996) e
consequentemente a transferéncia de massa. Apesar do avango alcancado nos
ultimos anos, essas relagdes ainda nao foram claramente estabelecidas, a fim de
serem empregadas no projeto e ampliagcdo de escala de biorreatores airliff. Além
disso, a analise individual do efeito de cada variavel geométrica no desempenho do
biorreator € uma pratica comum, de forma que as interacdes entre os parametros
geométricos tém sido negligenciadas nas investigagdes hidrodindmicas, 0 que néo
permite a otimizagao do biorreator como um todo.

Além dos parametros de projeto apresentados anteriormente,
diferentes modelos de aspersores de ar de biorreatores airlift também tém sido
avaliados (anel perfurado, placa porosa, placa perfurada, etc) (Merchuk et al., 1998;
Contreras et al., 1999; Poulsen e Iversen, 1999; Luo et al., 2011; Sijacki et al., 2011,
Sijacki et al., 2013; Wei et al., 2014), variando-se também o numero e o didametro
dos orificios (Merchuk et al., 1998; Luo et al., 2011).
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Figura 2.13 — Interagdes entre parametros de operacdo e de projeto e variaveis de desempenho
hidrodindmico em biorreatores airlift.
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Fonte: adaptado de Merchuk et al. (1996).

2.5 Fluidodinamica Computacional

2.5.1 Aspectos gerais

A Fluidodindmica Computacional (CFD, do inglés Computational Fluid

Dynamics) é uma ferramenta para a analise de problemas envolvendo o escoamento
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de fluidos e fenbmenos como troca de calor, massa, reacdes quimicas, turbuléncia,
entre outros, por meio de simulacido computacional.

Basicamente, CFD consiste na aplicagdo de técnicas numéricas
avancgadas para a resolucdo das equacgodes diferenciais parciais provenientes dos
principios de conservagao de quantidade de movimento, calor e massa, permitindo
dessa forma a previsdo quantitativa de escoamentos de fluidos, bem como dos
fendbmenos relacionados aos mesmos (Rodriguez, 2015).

Através dessa técnica, pode-se obter perfis espaciais e temporais de
variaveis como pressao, velocidade, fragdo volumétrica de gas e temperatura,
calcular valores globais ou locais de parametros de desempenho, obter de mapas de
contorno, e visualizar campos vetoriais.

Entre as vantagens da utilizacdo desta ferramenta, destacam-se:

e Simulacdo de fenbmenos de transporte em geometrias irregulares e
complexas para condi¢des generalizadas;

e Obtencdo de respostas de maneira barata e em periodos
relativamente rapidos, quando comparada a abordagem experimental,

e Facilidade na investigacdo do efeito de pardmetros fisicos no
desempenho global de um processo ou no comportamento de uma variavel
especifica;

e Aplicacdo em otimizagdo e aumento de escala (scale-up);

e Obtencdo de uma grande quantidade de informacdo (variaveis
resposta) realizando-se um numero pequeno de simulagdes.

Como desvantagens da aplicagdo de CFD, observa-se:

e Obtencao de solugdes aproximadas do problema real, uma vez que
muitos fendmenos que ocorrem na pratica nao estao perfeitamente modelados
matematicamente pelas teorias cientificas atuais;

e Em alguns casos, verifica-se a necessidade de simplificagcdo da
modelagem, visando a reducgao do esfor¢o computacional;

e Erros associados a limitagdo dos préprios métodos numéricos
aplicados na resolucdo das equacoes diferenciais parciais.

A simulagdo de escoamentos utilizando-se Fluidodindmica

Computacional envolve cinco etapas (Figura 2.14): criacdo da geometria do dominio
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computacional, discretizacdo do dominio computacional; pré-processamento;

processamento e pos-processamento.

Figura 2.14 — Etapas envolvidas na aplicagdo de Fluidodindmica Computacional.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

O primeiro passo na aplicagdo de CFD consiste em criar (“desenhar”) a
geometria do sistema (dominio computacional) que sera alvo de estudo. Em
seguida, o dominio computacional deve ser subdividido em pequenos elementos
(malha computacional), nos quais as equagdes de conservagao serao resolvidas. As
simulagbes computacionais sao realizadas implementando-se o0s modelos
matematicos que melhor descrevem o sistema avaliado, bem como os métodos
numeéricos de resolugdo mais apropriados (pré-processamento). Em seguida, inicia-
se a solucdo numeérica do sistema de equacgodes diferenciais parciais até que um
critério de parada pré-determinado seja alcangado (processamento). Finalmente,
obtendo-se uma solugdo que tenha atendido aos requisitos estabelecidos
anteriormente, realiza-se a analise dos resultados (pos-processamento) de acordo
com a necessidade especifica de cada caso.

Deve-se salientar que o0 pods-processamento nao representa
obrigatoriamente o fim da simulagdo. Dependendo dos resultados obtidos, pode ser
necessario realizar uma retroalimentacdo dos parametros de entrada em etapas

anteriores, como por exemplo aprimorar a malha computacional (discretizagédo do



Revisao geral do assunto 43

dominio); alterar os modelos fisicos ou métodos numéricos (pré-processamento) ou

modificar o critério de parada empregado (processamento).

2.5.1.1 Geometria do dominio computacional

Esta etapa consiste na criagdo da uma representagao virtual da regido
real de interesse (dominio computacional), na qual ocorrem os fenbmenos de
transporte a serem avaliados (escoamentos de fluidos, transferéncia de
calor/massa). Dependendo dos recursos oferecidos pelo software dedicado a este
propdsito, pode-se criar geometrias mais ou menos complexas. Além disso, é na
etapa de criagdo do dominio computacional que as superficies que servirdo de
condi¢gdes de contorno para a resolugdo do problema serédo criadas (planos com

entrada/saida de um fluido, prescrigdo de presséao, paredes, etc) (Figura 2.15).

Figura 2.15 — Dominio computacional de trés biorreatores pneumaticos: a) coluna de bolhas; b) airlift
de dutos concéntricos; c) airlift split.

a) b) C)
Fonte: Rodriguez (2015).

2.5.1.2 Discretizagcao do dominio computacional

Apds a criagdo da geometria necessita-se subdividir o dominio

computacional em elementos (2D ou 3D) pequenos e finitos, denominados células
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computacionais, possibilitando a resolucdo numérica das equagdes diferenciais
parciais de forma discreta para cada célula computacional. Dessa maneira, o
resultado da simulagdo fornecera perfis espaciais para as diversas grandezas
avaliadas (velocidade, pressdo, temperatura, concentragdo, etc). Intuitivamente
imagina-se que quanto menor forem as células computacionais, mais proxima da
solucdo analitica sera a solucdo numérica discretizada. Entretanto, o aumento
indiscriminado da quantidade de elementos computacionais acarreta em esforgo
computacional cada vez maior.

Uma malha computacional pode ser classificada como:

e Estruturada: em que se verifica um padrao de construcdo, facilitando
os calculos e otimizando a solugdo. Em geral, a sua aplicagdo restringe-se a
geometrias simples ou a regides particulares de dominios complexos (Figura 2.16);

e Nao-estruturada: que ndo exibe um padrdo previamente definido de
construcdo, aumentando o esforco computacional requerido. Apesar disso, este tipo
de malha é mais versatil, podendo ser aplicada a geometrias complexas ou
situacbes em que as dimensdes do dominio variam consideravelmente (Figura
2.16).

Figura 2.16 — Malhas estruturada e nao-estruturada em um biorreator coluna de bolhas.

Malha estruturada

Malha nao-estruturada

Fonte: adaptado de Rodriguez (2015).
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Toda malha necessita ser avaliada antes de ser empregada na etapa
de processamento, para evitar problemas de divergéncia numérica. Os principais
parametros de qualidade de malha sao:

e FEquisize skew: descreve a distorcdo do elemento computacional
avaliando-se a sua area (células 2D) ou o seu volume (3D) em relagao aos valores
de uma célula de referéncia. S&o considerados bons elementos computacionais
aqueles cujo valor de equisize skew for inferior a 0,50, sendo que malhas
computacionais de elevada qualidade apresentam valores meédios para este
parametro variando entre 0,10 e 0,40 (ANSYS Inc. 2.4 GAMBIT, User’s Guide).

e FEquiangle skew: descreve a distorcao do elemento computacional
avaliando-se os angulos observados entre as arestas que compdem tal célula e
comparando-se tais valores aqueles verificados em uma célula de referéncia. S&o
considerados bons elementos computacionais aqueles cujo valor de equiangle skew
for inferior a 0,50, sendo que malhas computacionais de elevada qualidade
apresentam valores médios para este parametro variando entre 0,10 e 0,40 (ANSYS
Inc. 2.4 GAMBIT, User’s Guide).

o Aspect ratio: descreve o0 quao regular um elemento computacional
€. Quanto mais préximo do valor unitario, mais regular (equilatero) o elemento
(ANSYS Inc. 2.4 GAMBIT, User’'s Guide).

2.5.1.3 Pré-processamento

Finalizada a geracdo da malha computacional e comprovada a sua
qualidade, segue-se para a etapa de pré-processamento, em que serao definidos a
abordagem fenomenoldgica, modelos fisicos (turbuléncia, forgas interfaciais, etc),
propriedades fisicas dos fluidos, condi¢des iniciais (para problemas em regime
transiente) e de contorno e métodos numéricos para posterior resolugdo das
equacodes de conservacdo. Ao final do pré-processamento, um arquivo de dados,
denominado de caso, contendo todas as informagdes do problema é gerado.

A definicdo das condicdes de contorno € essencial para que os
resultados das simulagdes correspondam ao observado fisicamente, uma vez que

irdo fornecer informacdes como valores de velocidade de fluidos entrando/saindo do
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dominio, condicdbes de pressdao prescrita, entre outras. Para a simulagao
hidrodindmica de biorreatores, as trés principais condicdes de contorno sao:

e Velocidade prescrita no contorno de entrada: informa o valor e a
diregcdo de entrada de um fluido em uma determinada face (area). Em biorreatores
pneumaticos € aplicada para indicar a velocidade de injecao de ar através dos furos
do aspersor.

e Condicao de nao deslizamento na parede: indica a relacio entre as
velocidades do fluido e de uma parede soélida. Em geral, utiliza-se a opgao de nao-
deslizamento para ambas fases.

e Pressao prescrita no contorno de saida: informa a relagédo entre a
pressao no interior do dominio computacional e o seu exterior. Em biorreatores
pneumaticos, utiliza-se esta condicdo no topo do equipamento para informar que o

biorreator esta sujeito a pressdo atmosfeérica.

2.5.1.4 Processamento

A etapa de processamento consiste na utilizacdo de um software, o
solver, para a resolugdo numeérica das equagdes que descrevem o problema a ser
simulado. Inicia-se entdo um processo iterativo que somente ira terminar quando o
critério numérico de parada for alcangado, podendo levar horas, dias ou semanas,

de acordo com a complexidade do problema.

2.5.1.5 Pés-processamento

A etapa de pos-processamento consiste na obtencdo e analise dos
resultados obtidos a partir da simulacdo, podendo-se obter perfis espaciais e
temporais de variaveis como pressao, velocidade, fragao volumétrica de uma fase e
temperatura, calcular valores globais ou locais de parametros de desempenho
(através de médias em volumes ou areas definidas), obter mapas de contorno e

visualizar campos vetoriais.
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2.5.2 Modelagem matematica

Nesta secao serdo apresentados os principais aspectos relacionados
aos modelos matematicos considerados na etapa de pré-processamento em

Fluidodinamica Computacional.

2.5.2.1 Abordagem fenomenolégica

O escoamento de fluidos pode ser modelado a partir de duas
abordagens principais: a Euleriana e a Lagrangeana. A abordagem Euleriana
considera um referencial espacial fixo e descreve a variagcdo de uma variavel
genérica de transporte (velocidade, fragdo volumétrica, temperatura, etc) em fungéo
deste referencial. Por outro lado, a abordagem Lagrangeana descreve o historico
individual dos elementos do fluido através de um referencial espacial variavel.
Escoamentos bifasicos (como os escoamentos gas-liquido observados em
biorreatores pneumaticos) podem ser modelados pelos dois tipos de abordagens:
Euleriana-Euleriana (EE) e Euleriana-Lagrangeana (EL).

A aplicacdo da abordagem Euleriana-Euleriana implica que ambas
fases sao continuas, interpenetrantes e que interagem entre si, através de forgas
interfaciais. Isso significa que cada fase do sistema é descrita pelo seu proprio
campo de solugbes (como campo de velocidade e fragdo volumétrica) e que o
campo de fragdo volumétrica da fase gasosa retornado pela simulagao € uma fungao
continua do espacgo, ndao sendo possivel detectar visualmente a forma e a precisa
localizagdo das bolhas (Rodriguez, 2015). As variaveis (escalares ou vetoriais) sao
transportadas através dos elementos computacionais usando um sistema de
coordenadas fixo e as equacdes locais instantaneas sao submetidas a um processo
de calculo de valores médios adequado (Silva, 2011).

Na abordagem Euleriana-Lagrangeana define-se uma fase continua
(tratada como Euleriana) e uma fase dispersa, aplicando-se um balanc¢o de forgas
individual para as particulas que a compdem. Dessa forma, obtém-se a trajetdria
individual de cada particula. Esta abordagem é recomendada para escoamentos em

que a fase dispersa seja encontrada em baixas concentragdes ou que apresente
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diferentes propriedades como tamanho, composi¢cdo quimica, entre outros (Silva,
2011).

O escoamento gas-liquido observado em biorreatores trata o liquido
como a fase continua enquanto a fase dispersa sao as bolhas de ar.

2.5.2.2 Conservacgao de massa e de quantidade de movimento

A modelagem matematica do escoamento de fluidos baseia-se nos
principios de conservagao de quantidade de movimento, massa e energia. Esses
principios resultam em equacgdes diferenciais parciais e a resolugdo dessas
equacgdes fornece perfis espaciais e transientes de grandezas como concentragéo,
temperatura e velocidade, bem como de outras grandezas que dependem delas. Na
simulacdo de biorreatores, duas hipodteses simplificadoras sdo usualmente
aplicadas:

e Sistema operado isotermicamente: o que em geral corresponde com
o fenbmeno real;

e Auséncia de transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase
liquida: tal simplificacdo ndo condiz com a realidade, contudo a sua avaliagao
acarretaria em elevado esforco computacional. Apesar disso, uma distribuicao
espacial do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio ainda pode ser
obtida, mesmo em simulacdes puramente hidrodinAmicas do biorreator, através de
uma série de teorias e equagdes (Huang et al., 2010; Bannari et al., 2011; Rodriguez
et al., 2015).

Dessa maneira, o escoamento bifasico gas-liquido em biorreatores é
regido pelos principios de conservagao de massa e de quantidade de movimento.
Logo, a simulacdo deste problema resume-se a resolugdo da Equagdo da
Continuidade (Equacao 2.9) e da Equacédo de Conservacdo de Quantidade de
Movimento (Equagao 2.10), sendo que ambas sdo aplicaveis as fases liquida e

gasosa.

52 (Ep) + V. (i piov) = 0 (Eq 2.9)

% (Ei-Pi- UL') + V. (Ei(pi.vi®vi)) =—£&.VP+ V. (Ei.uef,i(Vvi + (VUi)T)) + M; + Si (Eq 2.10)
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onde vi, &i, pi, Pi e Jefi, representam, respectivamente, as seguintes grandezas locais

referentes a fase "i": vetor velocidade intersticial, fracdo volumétrica, densidade,
pressao e viscosidade efetiva. Mi e Si denotam a transferéncia de quantidade de
movimento devido as forgas interfaciais e forgcas externas, respectivamente, e
possuem grandeza de forga por unidade de volume.

O empuxo corresponde a principal forgca externa atuante, cuja agéao €
um efeito da diferenga de densidades entre as fases liquida e gasosa (Equagao
2.11). Em escoamentos gas-liquido em biorreatores pneumaticos (colunas de bolhas
e airliff), o empuxo € responsavel pela grande aceleragdo que as bolhas sofrem

(Silva, 2011).

Si = (pi = Pref)d (Eq 2.11)

onde Si corresponde ao vetor forca de empuxo (por unidade de volume), pref € a
densidade de referéncia (densidade da fase continua) e g é o vetor aceleragao da
gravidade.

O termo Mi refere-se as forgas interfaciais existentes no sistema, sendo
calculado como o somatdrio vetorial das diversas forgas interfaciais existentes em
sistemas gas-liquido (Equagao 2.12), como as forcas de arrasto (drag, D),
sustentagao (lift, L), massa virtual (virtual mass, VM), dispersao turbulenta (turbulent
dispersion, TD), etc.

M; =MD + M{; + M{ + M + - (Eq 2.12)

2.5.2.3 Forgas interfaciais

As forgas interfaciais desempenham um papel fundamental no
comportamento hidrodindmico de escoamentos multifasicos. Tais forgas surgem
devido a transferéncia de quantidade de movimento entre as fases através da
interface que as separa. As forgas interfaciais mais relevantes no escoamento gas-
liquido de biorreatores sdo as seguintes (Silva, 2011; Rodriguez, 2015):

e Forgca de Arrasto: atua paralelamente a direcdo do escoamento

principal, mas em sentido oposto, agindo com uma forga de resisténcia. Esta forga é
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originada por dois fatores principais: o atrito entre a particula e fluido (devido a
velocidade relativa entre as fases) e distribuicdo de pressao na superficie do corpo.

e For¢ca de Sustentagdo: age perpendicularmente a dire¢cdo do
escoamento principal e promove o deslocamento lateral das bolhas, sendo
responsavel por "empurrar" as bolhas na direcao radial em biorreatores pneumaticos
(Rodriguez, 2015).

e For¢ca de Massa Virtual (ou massa adicionada): relaciona-se a
inércia do movimento relativo entre as fases, em que o deslocamento das bolhas
provoca a aceleragao da fase liquida ao seu redor (Silva, 2011).

e Forga de Dispersao Turbulenta: esta relacionada ao transporte da
fase dispersa provocado pelos vortices turbulentos formados na fase continua
(Rodriguez, 2015).

A modelagem matematica das diferentes forgas interfaciais baseia-se
em correlagcbes que descrevem os coeficientes para cada tipo de interacdo. Para
cada forga est&do disponiveis diversas correlagdes com diferentes hipoteses (corpos
deformaveis ou rigidos, por exemplo) e faixas de aplicabilidade. Apesar da grande
diversidade de forga interfaciais, em biorreatores pneumaticos tem-se verificado a
predominancia do arrasto sobre as demais for¢cas (Rodriguez, 2015), sendo uma
pratica comum a realizagdo de simulagbes considerando apenas o arrasto (Simcik et
al.,, 2011; Ghasemi e Hosseini, 2012; Zhang et al., 2012; Mavaddat et al., 2014;
Mostoufi et al., 2014; Lestinsky et al., 2015; Rodriguez et al., 2015; Xu et al., 2015).

A forga de arrasto (por unidade de volume), que age na fase liquida
como consequéncia do movimento da fase gasosa (MZ,), é calculada a partir da

Equacgao 2.13.
ML% =%gG'pG'Z_z-|UG_le-(vG_UL) (Eq 2.13)

Ha diversas correlagdes disponiveis na literatura para o calculo do
coeficiente de arrasto (Cp), sendo a equacdo proposta por Grace et al. (1976) uma
das mais utilizadas, por considerar diferentes formatos para as bolhas (esfera, elipse
e touca) de acordo com o regime de escoamento. A correlacdo de Grace et al.
(1976) calcula o valor do coeficiente de arrasto através do critério estabelecido pela

Equacgao 2.14.
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Cp = max (C5 min(C5'P, ciovee)) (Eq 2.14)

onde ctouee, ¢t e €' correspondem aos coeficientes de arrasto para bolhas no
formato de touca, esfera e elipse, respectivamente, e assumem valores de acordo

com as Equacgoes 2.15 a 2.17.

Clt)ouca — g (Eq 215)
Cglip — 24 (1 + 0.15Reg'687) (Eq 2.16)
Rep
li 4 gdp (pL—pg)
Cg ip _ = HUTB . PLpLPG (Eq 2.17)

onde v,, € Res referem-se a velocidade terminal da bolha e ao numero de Reynolds

da bolha, respectivamente.

2.5.2.4 Modelos de turbuléncia

A turbuléncia consiste na flutuacdo aleatdria temporal e espacial de
grandezas relacionadas ao escoamento de fluidos. Fisicamente, trata-se do
fendbmeno em que as forgas inerciais se sobrepdem as forcas viscosas, sendo
descrita por elevados valores de numeros de Reynolds. As principais caracteristicas
deste tipo de escoamento sao:

¢ Aleatoriedade: movimento irregular e cadtico;

e Vorticidade e tridimensionalidade: elevado nivel de flutuagdo e
vorticidade (velocidade de circulagdo do fluido por unidade de area);

e Varias escalas estruturais: formacdo de estruturas em diversas
escalas devido a ocorréncia de fenbmenos como movimentos rotatorios,
coalescéncia, divisdo e alongamento dos voértices;

e Nao-linearidade: causando o aparecimento de fendmenos como

coalescéncia e alongamento dos turbilhdes;
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e Dissipacao: ocorréncia de transferéncia de energia através de um
processo denominado cascata de energia, em que vortices maiores (com maior
energia), transferem energia através de interacdes n&o-lineares aos vortices
menores, que sao dissipados por forgas viscosas;

e Difusividade: elevada taxa de difusdo de calor e quantidade de
movimento devido a mistura dos elementos de fluido a nivel macroscopico.

Escoamentos turbulentos sdo de grande importancia na Engenharia,
pois na pratica correspondem a maior parte dos escoamentos observados. Na teoria
€ possivel realizar a previsdo de escoamentos tanto laminares quanto turbulentos,
aplicando-se as Equagbes da Continuidade (Eq 2.9) e de Conservagao de
Quantidade de Movimento (Eq 2.10). Entretanto, em escoamentos turbulentos a
utilizagdo direta destas equagdes exigiria células computacionais com escalas de
comprimento muito pequenas, para que os vortices turbulentos fossem descritos,
acarretando em elevado tempo de simulacdo e esforco computacional altissimo
(Rodriguez, 2015). O processo de resolugdo numérica no qual se consideram as
Equagdes da Continuidade e do Movimento de forma a se resolverem os vortices
turbulentos € denominado Direct Numerical Simulation (DNS).

Uma maneira de superar essa limitagdo € a aplicagédo da abordagem
RANS (Reynolds Averaged Navier-Stokes), que modifica as equagbes da
Continuidade e de Conservagdo de Quantidade de Movimento, introduzindo
quantidades médias e flutuagdes de propriedades nas equacgdes instantaneas (Silva,
2011). Logo, torna-se possivel a modelagem dos efeitos da turbuléncia sem a
necessidade da resolugcao dos vortices turbulentos. No entanto, este procedimento
de aproximacao introduz termos desconhecidos nas equacdes que necessitam de
equacgdes adicionais para sua modelagem, sendo definidos de acordo com o modelo
de turbuléncia utilizado.

Devido a complexidade dos escoamentos turbulentos, um elevado
esforco tem sido realizado para o desenvolvimento ou otimizagdo de modelos de
turbuléncia. Apesar da grande disponibilidade de modelos de turbuléncia (k — €, k—
w, Reynolds Stress Model (RSM), etc..), o modelo k — € € o mais recomendado em
aplicagbes de Engenharia por apresentar resultados suficientemente precisos para
um esfor¢o computacional moderado (Rodriguez, 2015). Este modelo, bem como as
suas variagdes, tém sido amplamente utilizados na simulagdo do escoamento gas-

liguido em biorreatores pneumaticos (Bannari et al., 2011; Simcik et al., 2011,
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Ghasemi e Hosseini, 2012; Zhang et al., 2012; Moradi et al., 2013; Garcia et al.,
2014; Mavaddat et al., 2014; Mostoufi et al., 2014; Rodriguez et al., 2015; Xu et al.,
2015) e a sua aplicacéo introduz duas novas variaveis (consequentemente duas
equacgdes de transporte a serem resolvidas) a modelagem, a energia cinética
turbulenta (k) e taxa de dissipac&o de energia cinética turbulenta (¢), que descrevem
as escalas de velocidade turbulenta e de comprimento turbulento.

No modelo k — €, tem-se como hipdétese que a turbuléncia € definida
por uma viscosidade efetiva (uef,i), cujo valor € uma fungao tanto do fluido quanto do
escoamento. Logo, a viscosidade efetiva corresponde a soma de trés viscosidades

(Equacgao 2.18):
MHefi = Mi + Ueurp,i T Heurb,disp (Eq 2.18)

e Viscosidade dinamica (u;): caracteristica do proprio fluido e definida
pela Lei de Newton para escoamentos laminares;
e Viscosidade turbulenta (u.,5;): associada a energia cinética

turbulenta e sua taxa de dissipagao (Equagao 2.19):

2
eurni = C-i- () (Eq 2.19)
onde Cy é uma constante.

e Viscosidade induzida pela fase dispersa (utyrpaisp): COnsidera a

turbuléncia provida pela fase dispersa (Equagao 2.20):
Hturp,disp = Cup-Pc-€a- dg.|vg — vl (Eq 2.20)

onde pc, €4, Vd € Vc correspondem a densidade da fase continua, fragdo volumétrica
da fase dispersa e velocidades das fases dispersa e continua, respectivamente.
Baseando-se nesta hipdtese, duas novas equacdes de transporte necessitam ser
resolvidas, descritas pelas Equagdes 2.21 e 2.22, para o modelo k — e padréo
(standard):
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% (&i-pi-Ki) + V. <£i (pi.vi. K; — (,ul- + ”t:;—:”) Vki)> =¢&.(P;— p;i-€) (Eq 2.21)

5} urb,i i
E(Si.pi.ei) + V. (Si.pi.vi.ei — (/.ll + %) VEL') = Si.z—i. (Cel'Pi — C€2'pi'6i) (Eq 2.22)

onde o,,0,,C., e C., sdo constantes do modelo k — € padrao.

2.6 Consideragoes a respeito da bibliografia

A hidrodindmica e transferéncia de oxigénio de biorreatores airlift tem
sido avaliada em uma grande quantidade de trabalhos, aplicando-se tanto a
abordagem experimental quanto a Fluidodindmica Computacional. Em ambas
abordagens, o biorreator airlift de dutos concéntricos tem sido o maior alvo das
investigacées hidrodinamicas, de transferéncia de oxigénio e de cisalhamento,
observando-se uma quantidade muito menor de informag&o acerca do biorreator
airlift split. Em relacdo ao estudo da geometria destes equipamentos, tem-se
verificado uma analise compartimentada destes efeitos sobre o seu desempenho,
em que regides especificas do biorreator sdo avaliadas isoladamente. Dessa forma,
torna-se inviavel uma definicado clara das relagdes entre os diversos parametros
geométricos, de forma a garantir a obtencdo de uma geometria global o6tima.
Finalmente, a utilizacdo de CFD na previsao da hidrodinamica de biorreatores airlift
usualmente tem concentrado os seus esforcos na validagdo dos resultados
simulados (retencdo gasosa, velocidade de liquido, kiLa) através de dados obtidos
experimentalmente, indicando uma tendéncia de dissociagado entre as abordagens.
De fato, tal validagdo € necessaria para a correta previsdo de parametros de
desempenho, entretanto, deve-se empregar as duas abordagens de maneira
associada, de forma a se obter resultados complementares entre elas, e ndo apenas
meras validagbes. Dessa forma, pode-se facilitar o entendimento acerca dos
fendmenos envolvidos em biorreatores airliff, auxiliando no projeto destes

dispositivos.
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3 Retencgao gasosa e transferéncia de oxigénio em
biorreatores airlift de circulagao interna de diferentes
geometrias

3.1 Introducéo

O biorreator airlift de circulagdo interna apresenta-se como uma
alternativa atrativa aos biorreatores tanque agitado e aerado e coluna de bolhas,
devido principalmente a sua elevada capacidade de transferéncia de oxigénio
(expressa pelo parametro kiLa) associada ao baixo consumo de energia. A
hidrodinAmica destes dispositivos e, consequentemente, a transferéncia de oxigénio,
sdo altamente dependentes das condigdes operacionais (vazao de alimentagéo e ar)
e das relagcdes geométricas das diversas regides que compdem o biorreator airlift
(riser, downcomer, base e regiao de mistura).

Dentre essas sec¢oes, a base e a regidao de mistura sao particularmente
importantes por induzirem mudangas de dire¢do e padrado de escoamento (Luo e Al-
Dahhan, 2008). A base consiste de um canal fechado, no qual se observa elevada
perda de carga e dissipagao de energia especifica (Merchuk e Benzvi, 1992; Grima
et al., 1997; Contreras et al., 1999). Por outro lado, a regido de mistura proporciona
o desprendimento parcial (ou até mesmo total) do gas, afetando a retencédo gasosa
global, a velocidade de circulag&o do liquido e a transferéncia de oxigénio (Merchuk
et al, 1996; Kilonzo et al, 2006). A combinacdo destes fendmenos afeta
decisivamente a resisténcia hidraulica e a forca motriz do escoamento da fase
liquida no interior destes dispositivos. Portanto, modificagbes no tamanho e formato
destas regides podem implicar em alteragdes na eficiéncia de separagao, retengéo
gasosa local, velocidade do liquido, afetando consequentemente a estrutura de
escoamento global do biorreator (Luo e Al-Dahhan, 2008).

Devido a destacada importancia da geometria de biorreatores airlift no
seu desempenho, neste capitulo sdo apresentados resultados da avaliagdo dos
efeitos da geometria da base e da regido de mistura no coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kLa) e retencédo gasosa global (ec) em biorreatores airlift

(secéo quadrada e segao circular) de dutos concéntricos e split.
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3.2 Estado da arte

A geometria da regido de mistura em biorreatores airlift de circulagcao
interna usualmente € avaliada empregando-se o vao livre do topo (ht) (distancia
entre a parte superior do anteparo e o nivel de liquido estatico) como parametro
geométrico caracteristico (Figura 3.1) (Merchuk et al., 1994; Gavrilescu e Tudose,
1998a; c; Gouveia et al., 2003; Mehrnia et al., 2004; Mehrnia et al., 2004; Kilonzo et
al., 2007).

Figura 3.1 — Definicdo de vao livre no topo em biorreatores airlift de circulagéo interna.

I vao livre no topo

il

Fonte: acervo pessoal do autor.

Gavrilescu e Tudose (1998a; c) avaliaram o efeito do vao livre no topo
em biorreatores airlift de dutos concéntricos de diferentes escalas (0,07; 2,5 e 5,0
m?3) operando com 4&gua destilada. Os autores correlacionaram o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kL.a) e a retencdo gasosa global (ec) a
diversos grupos adimensionais geomeétricos, dentre eles um grupo adimensional
diretamente proporcional ao vao livre no topo. Dessa forma, os autores verificaram
as seguintes proporcdes entre as variaveis de desempenho (kLa e €c) e o vao livre
no topo (hT): k a « h;%'® € g; « h;%°.

Avaliando-se diferentes condi¢gdes operacionais e fluidos, diversas
correlagdes foram estabelecidas para verificar o efeito do vao livre no topo, bem
como de outros parametros geométricos, sobre a retencdo gasosa global e o

coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Tabela 3.1).
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Tabela 3.1 — Trabalhos relacionados a avaliagao do vao livre no topo em biorreatores airlift.

R Modelo de Volume Condicao
Referéncia Fluido Proporcionalidade
Airlift atil (L) operacional
Agua
Kilonzo et al. | AS com dois 0.03<Ug < k,a < h%78
) 10-16 Solugéo de
(2007) riser 0.25 m/s gc « h82
CMC
Querosene
Mehrnia et al. 0.01 <Ugr < kya o h;000%%8
ADC - Microemulsao
(2004) 0.08 m/s g & hy00112
de agua em 6leo
Querosene
Mehrnia et al. 0.01 <Uer <
ADC - Microemuls&o kya oc 70011
(2004) 0.08 m/s
de agua em 6leo
ADC
Gouveia et (asperséo 6 A 0.0126 < Ugr kya o h%410
ua
al. (2003) pela regido 9 <0.0440 m/s g « h%:08
anular)
Gavrilescu e
70 /2500 ] 0.005 < Ucr
Tudose ADC Agua kya o h7%18
/5200 <0.100 m/s
(1998c)
Gavrilescu e
70/ 2500 ] 0.005 < Ucr
Tudose ADC Agua gg o hy0®
/5200 <0.100 m/s
(1998a)
Agua
Merchuk et 0.001 < Ug < k,a < hy018
ADC 30/ 300 Solugéao de
al. (1994) oMC 0.044 m/s &g « hp%07

Fonte: acervo pessoal do autor.

Regides de mistura expandidas, ou seja, com diametro hidraulico
superior ao do corpo principal do biorreator (Dnc) (Figura 3.2), também tém sido
avaliadas. A geometria desta regido foi caracterizada através da razdo entre os
didmetros hidraulicos do separador de gas e do corpo principal do biorreator
(DneLs/Dnc) (Merchuk et al., 1994; Mehrnia et al., 2004; Mehrnia et al., 2004; Kilonzo
et al., 2007) ou da raz&do de separagdo do gas (gas separation ratio, Y) (Equagao
3.1) (Gavrilescu e Tudose, 1998a; c), possibilitando a verificagao das relagbes entre
kLa e €G e as respectivas variaveis geométricas (Tabela 3.2).

_ hr+Dpr

Y (Eq 3.1)

DhgLs
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da regiao de mistura, respectivamente.

Onde Dnr e DneLs correspondem aos diametros hidraulicos do riser e

Figura 3.2 — Biorreatores airlift com diferentes geometrias da regido de mistura expandida.

%
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Tabela 3.2 — Trabalhos relacionados com a avaliagao de regides de mistura expandidas em

biorreatores airlift.

. Modelo de | Volume . Condicao . .
Referéncia . . Fluido . Proporcionalidade
Airlift atil (L) operacional
5.4
. Agua kia (M)
Kilonzo et al. AS com _ 0.03 <Uc < Dyc
o 10-16 Solugéo de
(2007) dois riser 0.25 m/s Dpers\ o
cMC £ ( )
DhC
D 0.518
_ Querosene kia o ( hGLS)
Mehrnia et al. ] B 0.01 <Uer < Dyc
ADC - Microemulsao
(2004) ] ] 0.08 m/s Dpers\ 2574
de agua em dleo &g X ( )
D¢
) Querosene
Mehrnia et al. ) B 0.01 < Ugr < Dpers\ %%
ADC - Microemuls&o ky, ( )
(2004) ] ] 0.08 m/s Dy
de agua em 6leo
Gavrilescu e
70/ 2500 ] 0.005 < Ugr
Tudose ADC Agua kpa c y=170
/5200 <0.100 m/s
(1998c)
Gavrilescu e
70/ 2500 ] 0.005 < Ugr
Tudose ADC Agua g o« Y020
/5200 <0.100 m/s
(1998a)
i D -3.4
Aqua K a 0(( hGLS)
Merchuk et al. g~ 0.001 < Ug < L 4Dy,
ADC 30/ 300 Solugéao de
(1994) 0.044 m/s Dycrs\
cMC £ ( )
4Dy

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Outra variavel empregada na descrigdo da geometria da regido de
mistura é o volume de liquido contido nesta secao (Figura 3.3) (Mehrnia et al., 2004;

Esperanga, 2014).

Figura 3.3 — Biorreatores airlift com diferentes volumes de liquido contidos na regido de mistura.

|
I
I
I
|
I
|
I
l
Fonte: acervo pessoal do autor.

Deve-se ressaltar que em grande parte dos estudos relacionados a
variagdo geomeétrica da regido de mistura, ndo se verificou um cuidado em manter o
volume de liquido constante no biorreator a medida que as variagbes geométricas
foram realizadas, dificultando a identificacdo dos efeitos liquidos observados como
resultados da modificagdo geométrica ou do aumento de escala.

Em relacdo a base de biorreatores airliff, usualmente utiliza-se o véo
livre na base (hs) para descrever a geometria desta regido. Gouveia et al. (2003)
avaliaram a retengao gasosa global e o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em um biorreator airlift de dutos concéntricos de 6 L, realizando diversas
modificagdes geométricas no equipamento. Aplicando a mesma abordagem de
Gavrilescu e Tudose (1998a;c), os autores correlacionaram as variaveis de
desempenho (k.a e €g) com os parametros geométricos do biorreator, obtendo as
seguintes relagdes de proporcionalidade em relag&o ao vao livre na base: k,a « h$?°!
e g; o h%3°.

Através da aplicagdo da mesma abordagem verificada para a avaliagéo
da geometria da regido de mistura, diversas correlagdes foram propostas,

relacionando hs, kLa e g (Tabela 3.3).
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Tabela 3.3 — Estudos que avaliaram o efeito de hs em kiLa e s em biorreatores airlift.

. Modelo de Volume Condicao
Referéncia Fluido Proporcionalidade
Airlift atil (L) operacional
Kilonzo et AS com 1016 Agua 0.03 <Ug < k,a o hz?1
al. (2007) dois riser Solugdo de CMC 0.25 m/s g < h308
ADC
0.0126 <
Gouveia et (aspersao ] k,a < h3201
1. (2003) I N 6 Agua Ucr < 039
al. ela regido gc < hY
perares 0.0440 m/s ¢
anular)
Gavrilescu
70/2500/ ] 0.005 < Ucr
e Tudose ADC Agua kya o hz°!
5200 <0.100 m/s
(1998¢c)
Gauvrilescu
70/ 2500/ ] 0.005 < Ucr
e Tudose ADC Agua g & hz013
5200 <0.100 m/s
(1998a)
Merchuk et Agua 0.001 < Ug kya o« hz°07
ADC 30/300
al. (1994) Solugdo de CMC | <0.044 m/s g « h31

Fonte: acervo proprio do autor.

Apesar da quantidade de dados disponivel na literatura, ainda nao é

possivel obter uma clara relagdo entre os parametros de projeto e as variaveis de

desempenho kLa e retengdo gasosa global. Esse fato pode ser atribuido a variagéo

de outros fatores geométricos como a razdo entre as areas de escoamento e a

altura do biorreator, de maneira que as interagdes entre esses parametros podem ter

sido omitidas devido a variagdo conjunta de todas estas variaveis.

3.3 Materiais e métodos

3.3.1 Biorreatores

Avaliou-se o desempenho de biorreatores airlift de circulagao interna de

10 L, empregando-se os modelos de dutos concéntricos (ADC) e split (AS). Além

das geometrias da base e da regiao de mistura, foram avaliadas duas geometrias de

secao transversal destes equipamentos:
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. Airlift de secdo quadrada (AsQ): constituidos por um corpo
principal, com area da segao transversal quadrada (142 mm x 142 mm) associado a
um tronco piramidal invertido, correspondente a regido de mistura (Figura 3.4a);

o Airlift de secado circular (AsC): constituidos por um corpo
principal, com area da secéo transversal circular (diametro de 160 mm) associado a
um tronco de cone invertido (Figura 3.4b).

A Tabela 3.4 apresenta a relacido entre as areas de escoamento para

todos os biorreatores airlift.

Figura 3.4 — Biorreatores airlift de circulagéo interna: (a) se¢do quadrada; (b) sec¢éo circular; (c)
localizag&o dos principais parametros geométricos.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Tabela 3.4 — Razao entre as areas de escoamento no downcomer e riser dos biorreatores airlift.
AsC AsQ
ADC AS ADC AS
Ao/Ar (-) 1,44 1,56 1,41 1,41
Fonte: acervo pessoal do autor.

Na Figura 3.4c, Hp corresponde a altura do anteparo interno, placa no
caso do biorreator airlift split e duto no caso no biorreator airlifft de dutos
concéntricos, hs corresponde ao vao livre na base (distancia entre a parte inferior do
anteparo e o fundo da dorna) e ht corresponde ao véo livre no topo (distancia entre
a parte superior do anteparo e o nivel do liquido). O valor de hs em todos os ensaios
foi de 50 mm, enquanto Hp e hrt variaram de acordo com a geometria da regido de

mistura.
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Para ambos modelos de biorreator airlift, foram avaliadas diferentes
geometrias da regido de mistura, variando-se o angulo de abertura em relagédo a
posicédo vertical (a) de 30 a 90° e a fracdo volumétrica de liquido na regido de
mistura (FeLs) de 10 a 30%, de acordo com planejamento experimental empregado.

A fragdo volumétrica de liquido foi definida como a razdo entre o
volume de liquido estatico contido na regido de mistura (ViLcLs) € 0 volume total de

liquido do biorreator (VL total) (Equagao 3.2).

Fors = ROES (Eq 3.2)

VL,t:o tal

Desta maneira, avaliou-se nove diferentes configuracbes de
biorreatores para cada modelo e geometria da sec¢ao transversal, quadrada (Figura

3.5) ou circular (Figura 3.6).
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Figura 3.5 — Geometrias de biorreator airlift de segdo quadrada.

a=42° o=78° —_— a=T78"
FV e = 0,14 Vi =0,14 B FV_re = 0,26 E=
FVL.,R“ T {}lzﬁ WL,RF& = {],2{}
j — f
a.=90°
WLRM=gr2{] i i
Vo fE::r} 10 =y
Lam = U a.= B0° FV e = 0,20

Vi g = 10,30

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 3.6 — Geometrias de biorreator airlift de segao circular.
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Fonte: Esperancga (2014).

O aspersor de gas empregado para o modelo de dutos concéntricos foi
do tipo cruzeta (Figura 3.7a) com 180 furos, enquanto que para o biorreator airlift
split foi utilizado um aspersor do tipo “espinha de peixe” com 96 furos (Figura 3.7b).
Ambos aspersores apresentavam orificios de 0,5 mm de didmetro e espagamento
entre os furos de 5 mm, distribuindo-se ao longo das hastes do aspersor (Badino et
al., 2004).
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Figura 3.7 — Aspersores de ar utilizados: (a) cruzeta; (b) espinha de peixe.

Fonte: Rodriguez (2015).

O aparato experimental consistia de um medidor e controlador de
vazéo de gas (marca Aalborg, modelo GFC37), analisador (marca Mettler-Toledo O2
Transmitter, modelo 4500) e eletrodo de oxigénio dissolvido (marca Mettler-Toledo,
modelo InPro 6100) e sistema de aquisicdo de dados de concentragao de oxigénio

dissolvido em tempo real. Os biorreatores foram operados com agua destilada.

3.3.2 Analise dos resultados

O efeito dos parametros geométricos (a e FeLs) e da vazao especifica
de ar (®ar) dos biorreatores airlift sobre as variaveis de desempenho coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio e retengdo gasosa global foi avaliado
através de um Delineamento Composto Central Rotacional (DCCR) e analise de
superficie de resposta (Rodrigues e lemma, 2005). A Tabela 3.5 apresenta os

valores reais e codificados dos niveis das variaveis independentes.

Tabela 3.5 — Valores codificados e reais das variaveis independentes.

g 4 Niveis
Variavel Cédigo 1,68 x 0 1 1,68
a(°) X1 30 42 60 78 90
Fats (-) X2 0,10 0,14 0,20 0,26 0,30
Par (vvm) X3 1,0 1,8 3,0 4,2 5,0

Fonte: acervo pessoal do autor.

A Tabela 3.6 apresenta a matriz do planejamento experimental, na qual
os ensaios de 1 a 8 correspondem aos pontos fatoriais, os ensaios 9 a 14
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representam os pontos axiais e as trés repeticdes no ponto central sdo descritas

pelos ensaios 15 a 17.

Tabela 3.6 — Matriz do planejamento experimental.

Ensaio X1 X2 X3
1 -1 -1 -1
2 1 -1 -1
3 -1 1 -1
4 1 1 -1
5 -1 -1 1
6 1 -1 1
7 -1 1 1
8 1 1 1
9 -1,68 0 0
10 1,68 0 0
11 0 -1,68 0
12 0 1,68 0
13 0 0 -1,68
14 0 0 1,68
15 0 0 0
16 0 0 0
17 0 0 0

Fonte: acervo pessoal do autor.

Utilizando-se o software STATISCA 7.0, um polinbmio de 2° grau foi
ajustado aos dados experimentais (Equacao 3.3), realizando-se a analise de
variancia (intervalo de confiangca de 90%) para determinacdo dos fatores

significativos e posterior obtencéo da superficie de resposta.

§ = Bo + Pixy + Baxz + Paxz + Praxi + Boaxs + Bazxi + Piaxixy + BraxiXs + Bazxyxs
(Eq 3.3)

Na Equacgao 3.3, y representa a variavel resposta; 1, B2, B3 sdo os
coeficientes dos termos lineares; (11, P22, B33 sdo os coeficientes dos termos
quadraticos; B12, B13, B23 s&o os coeficientes dos termos de interacéo; e x1, X2, X3 sao

as variaveis independentes codificadas, conforme apresentado na Tabela 3.5.

3.3.3 Determinagdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) foi

determinado empregando-se o método dinamico (Chisti, 1989). O método consiste
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em empregar um eletrodo de oxigénio dissolvido (OD) para monitorar a variagao da
concentragdo de oxigénio dissolvido no meio liquido (Ce) em fungdo do tempo (t),
através de um ensaio degrau (N2 = Ar). Inicialmente, promove-se a saturacdo da
fase liquida de oxigénio mediante alimentacdo de ar, calibrando-se o eletrodo para
essa condigdo de saturacéo (100% de OD). Em seguida, o oxigénio é removido do
meio liquido através da inje¢ao de nitrogénio até alcancar a condigao de 0% de OD.
Finalmente, o fornecimento de nitrogénio € cessado, iniciando-se a alimentagéo de
ar a vazao constante, até a saturagcdo de oxigénio na fase liquida. A Figura 3.8
apresenta o perfil de concentracdo de oxigénio dissolvido em um ensaio tipico do

método dinamico.

Figura 3.8 — Perfil de concentragéo de oxigénio dissolvido em fungao do tempo em um tipico
experimento do método dinamico.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

O tratamento de dados proposto por Cerri et al. (2016) foi empregado

com objetivo de superar o efeito do atraso do eletrodo no calculo de kLa.
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3.3.4 Determinacao da retengcao gasosa global

Devido as flutuagdes do nivel da dispersao gas-liquido e da inclinagéo
observada na regiao de mistura, realizou-se uma adaptagao da técnica de expanséao
de volume (Chisti, 1989), conforme descrito por Esperanca (2014) e Mendes e
Badino (2015). Dessa forma, acompanhou-se visualmente o volume na regido de
mistura de liquido ndo aerado (VicLs) e 0 volume da dispersao gas-liquido sob
condicdes de aeracao (Vbp,GLs).

Para esse proposito utilizou-se uma bomba de deslocamento positivo
equipada com mangueira de silicone, a qual estava acoplado um tubo de vidro em
sua extremidade. O tubo foi inserido verticalmente no biorreator através de uma
abertura em sua tampa até alcancar o liquido ou a dispersao gas-liquido, iniciando-
se assim a sucgao, de forma a se determinar a altura do liquido ou da dispersao na
regido de mistura expandida (ho.cLs ou hicLs) (Figura 3.9). Este procedimento foi
realizado em sete posicdes diferentes, tomando-se o valor médio para os calculos

dos volumes.

Figura 3.9 — Determinacao das alturas de liquido e de dispersao contidos na regido de mistura para o
célculo da retencéo gasosa global: (a) altura de liquido; (b) altura da dispersao gas-liquido.

hieLs

Fonte: acervo pessoal do autor.

Os volumes da disperséo na regido de mistura (Vp,cLs) ou de liquido na
regido de mistura (VicLs) foram calculados empregando-se as Equagoes 3.4 e 3.5
(Apéndice A).
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h 2 2
VD,GLS - E(L + Ll + l ) = O (Eq 3.4)
cos(a) _
L—l—Zh(m)—o (Eq 35)

onde h é a altura da dispers&o ou do liquido (hp,cLs ou hi,cLs) na regido de mistura, /
€ o valor da aresta da secédo transversal quadrada do corpo principal do biorreator
(142 mm) e a € o angulo da regido de mistura. Conhecendo-se os valores de q, / e h,
calculou-se os valores de Vpeis (ou Vicis) e L que satisfizessem as condi¢cdes
impostas pelas Equagoes 3.4 e 3.5, utilizando-se o Método de Newton-Raphson.
Em seguida, o volume de gas retido no biorreator (Vg) foi determinado como a
diferenga entre os volumes da dispersdao e do liquido na regido de mistura
(Ve=Vb,cLs—VLcLs). Finalmente, a retencdo gasosa global foi calculada através de

sua definicdo (Equagao 3.6):

_ Vg _Vp-VL
- VgtV - Vp

(Eq 3.6)

&g

3.4 Resultados e discussao

Nesta secdo serdo apresentados e discutidos os resultados do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) e da retengdo gasosa
global (ec) em biorreatores airliff operados com agua destilada a 32°C. Cabe
ressaltar que os valores de kLa e €c para biorreatores airlift de dutos concéntricos de
segao circular sao provenientes do trabalho prévio de Esperanga (2014), sendo que
os valores de kiLa foram recalculados de acordo com a metodologia proposta por
Cerri et al. (2016). Os resultados de kiLa e € para biorreatores airlift split de segéo

circular foram obtidos por Meira (2017).

3.4.1 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.La)

Os valores de kLa obtidos nos biorreatores airlift de 10 L operados com
agua destilada a 32°C sdo apresentados na Tabela 3.7.
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Tabela 3.7 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para biorreatores airlift operados
com agua destilada a 32°C.

. AsC AsQ
Ensaios X1 (d) X2 (FGLS) X3 (¢AR) ADC AS ADC AS
1 -1 -1 -1 0,0316 0,0360 0,0215 0,0228
2 1 -1 -1 0,0415 0,0304 0,0278 0,0277
3 -1 1 -1 0,0280 0,0258 0,0237 0,0185
4 1 1 -1 0,0299 0,0306 0,0301 0,0245
5 -1 -1 1 0,0588 0,0633 0,0305 0,0332
6 1 -1 1 0,0664 0,0472 0,0359 0,0360
7 -1 1 1 0,0453 0,0466 0,0312 0,0273
8 1 1 1 0,0488 0,0561 0,0360 0,0304
9 -1.68 0 0 0,0505 0,0339 0,0330 0,0332
10 1.68 0 0 0,0723 0,0235 0,0343 0,0418
1 0 -1.68 0 0,0555 0,0438 0,0534 0,0309
12 0 1.68 0 0,0508 0,0359 0,0475 0,0248
13 0 0 -1.68 0,0217 0,0163 0,0150 0,0102
14 0 0 1.68 0,0655 0,0424 0,0328 0,0286
15 0 0 0 0,0481 0,0345 0,0262 0,0230
16 0 0 0 0,0469 0,0345 0,0240 0,0232
17 0 0 0 0,0467 0,0331 0,0244 0,0213

Fonte: acervo pessoal do autor.

Analisando-se a Tabela 3.7, verifica-se diferentes faixas de variagao do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para as diferentes geometrias

de biorreator airlift avaliadas (Tabela 3.8).

Tabela 3.8 — Faixa de variagédo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para as
diferentes geometrias de biorreatores airlift avaliadas.

kLa (s™)
Biorreator airlift
Minimo Maximo
ADC_AsQ 0,0150 0,0534
AS_AsQ 0,0102 0,0418
ADC_AsC 0,0217 0,0723
AS_AsC 0,0163 0,0633

Fonte: acervo pessoal do autor.

De acordo com a Tabela 3.7, os menores valores de kia para os
diferentes modelos de biorreator airlift (dutos concéntricos e split) e formato de
secao transversal (circular e quadrada) foram observados para a mesma geometria
de regido de mistura (a = 60° e FeLs = 0,20) e condigcao operacional (®Par = 1 vvm),
correspondente ao ensaio 13.

Os maiores valores de kLa obtidos nos diferentes modelos de biorreator

airlift ndo foram observados para a mesma condi¢gdo do planejamento experimental,
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ou seja, mesmas caracteristicas geométricas da regido de mistura e condigéo

operacional (Tabela 3.9).

Tabela 3.9 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢cdo operacional dos ensaios
correspondentes aos maiores valores de kia para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

kLa Condigoes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
(s a(®) FoLs (-) Dar (VVM)
ADC_AsQ 0,0534 60 0,10 3,0 11
AS_AsQ 0,0418 90 0,20 3,0 10
ADC_AsC 0,0723 90 0,20 3,0 10
AS_AsC 0,0633 78 0,26 4,2 8

Fonte: acervo pessoal do autor.

Além disso, em nenhum dos casos, os maiores valores de kia foram
observados na condicdo de maior vazéo especifica de ar (5 vvm), correspondente
ao ensaio 14. De maneira oposta, em todos os biorreatores airlift avaliados, 0 menor
valor do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi verificado sob a
menor condigdo de ®ar (1 vvm), correspondente ao ensaio 13. Este fato indica que
a geometria da regidao de mistura tem um impacto maior sobre a transferéncia de
oxigénio, conforme aumenta-se a vazao especifica de ar.

Comparando-se os valores de kiLa para as diferentes geometrias de
biorreator airlift (dutos concéntricos vs split, se¢ao transversal circular vs quadrada)
sob as mesmas condigbes do planejamento experimental, ou seja, mesmas
condi¢des operacionais e geometrias da regido de mistura, verificou-se as seguintes
relacdes:

o O biorreator airlift de dutos concéntricos de segao circular
(ADC_AsC) alcangou os maiores valores de k.a quando comparado aos demais,
com excegao dos ensaios 1, 4, 5, 7 e 8, em que o biorreator airlift split de seg¢ao
circular (AS_AsC) apresentou maior coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio;

o O biorreator airlift split de se¢ao quadrada (AS_AsQ) exibiu os
menores valores de coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, com
excecao dos ensaios 1, 5, 6, 9 e 10, em que observou-se o menor kLa para o

biorreator airlift de dutos concéntricos de se¢ao quadrada (ADC_AsQ).
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Portanto, apesar de algumas excegbes, pode-se generalizar estes

resultados através da relagao descrita pela Equagao 3.7.

kpacapc_asc) > KrLQeas asc) > KL@Qapc asg) > K1Qas_aso) (Eq 3.7)

Entretanto, este comportamento de kia n&o apresentou nenhuma
correlagdo com a geometria da base dos diferentes biorreatores. Dessa forma, a
geometria da regido de mistura mostrou-se mais importante na variacdo do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, quando comparada as demais
caracteristicas geométricas. Este comportamento também foi verificado por Kilonzo
et al. (2007) (Equagao 3.8), Gouveia et al. (2003) (Equacao 3.9), Gavrilescu e
Tudose (1998c) (Equagao 3.10) e Merchuk et al. (1994) (Equagao 3.11), que
obtiveram relagbes entre kia e diversos parédmetros geométricos de biorreatores
airlift, e verificaram que os expoentes dos termos que envolviam a geometria da
regido de mistura (ht, DneLs/Dnc, € Y) foram maiores do que o expoente do

parametro que descrevia a base (hs).

b 5.4
kya o hf]{,78< ;}:;25) hz21 (Eq 38)
kya o RO#10p0201 (Eq 3.9)
k,a o« h;o’ng_”hEO'l (Eq 3.10)
kya o k7018 (i}giLcs)_a‘} h5007 (Eq 3.11)

Utilizando-se um software estatistico, ajustou-se a Equacao 3.3 aos
dados experimentais de k.a de todas as geometrias de biorreatores airlift para
obtencao das constantes e determinagao dos fatores significativos na descricao dos
efeitos de a, FeLs e ®ar no kia. Em seguida, os termos néo-significativos foram
retirados do modelo e o seu efeito adicionado ao erro, obtendo-se entdo os modelos

refinados (Equagodes 3.12 a 3.15).

kLa(ADc_ASQ) = 0,025 + 0,008x% + 0,004‘x3 (Eq 3.12)
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kL@ as asg) = 0,0226 + 0,0023x; + 0,0051x — 0,0021x, + 0,0017x% + 0,0047x; —

0,0013x2 (Eq 3.13)
ki@pc asc) = 0,048 + 0,004x; — 0,004x, + 0,012:x; (Eq 3.14)
ky@s ascy = 0,034 + 0,004x7 + 0,010x5 + 0,005, x, (Eq 3.15)

A analise de variancia (ANOVA) (Tabela 3.10) resultou em coeficientes
de determinacdo (R?) superiores a 0,74 e valores de F ao menos 5,3 vezes
superiores aos valores tabelados (Intervalo de confianga IC = 90%), validando os
modelos e permitindo a utilizagcdo das Equagoes 3.12 a 3.15 para avaliar os efeitos
de a, FeLs e Par (cujas variaveis codificadas sdo x1, X2 € x3, respectivamente) sobre

o kLa.

Tabela 3.10 — Analise de variancia (ANOVA) e coeficiente de correlagao para superficies de resposta

de kLa.
ANOVA AsQ AsC
(IC =90%)) ADC AS ADC AS
R? 0,74 0,98 0,76 0,77
Fras/FcaLc 7.8 29,1 53 5,8

Fonte: acervo pessoal do autor.

Para melhor visualizagdo do efeito da geometria da regido de mistura
sobre o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, foram geradas
superficies de resposta para diferentes vazdes de ar para os biorreatores airlift
avaliados. Os graficos de contorno de kia para os biorreatores airlift de segéo
quadrada (Figura 3.10) e secao circular (Figura 3.11) correspondem a uma vazao
especifica de ar de 3 vvm, com excecao da superficie de resposta do biorreator
ADC_AsQ, devido a dependéncia de kia com apenas uma variavel geométrica
(FoLs).
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Figura 3.10 — Superficie de resposta para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para
biorreatores airlift de segéo transversal quadrada: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 3.11 — Superficie de resposta para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio para
biorreatores airlift de se¢éo transversal circular: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Para biorreatores airlift de tubos concéntricos de secdo quadrada, os
maiores valores de kia foram observados para valores extremos de FeLs (menores
que 0,11 e maiores que 0,29) (Figura 3.10a). De acordo com Figura 3.10b, em
biorreatores AS_AsQ, o kLa exibiu os maiores valores para angulos da regido de
mistura superiores a 87°, exibindo pouca influéncia de FeLs sobre este parametro.

Avaliando-se a relagao entre geometria de regido de mistura e kia, no
biorreator airlift de dutos concéntricos de secgao circular verificou-se uma relacao
linear entre transferéncia de oxigénio e geometria (Figura 3.11a): diminuindo-se
FeLs e aumentando-se o angulo de abertura, observou-se um aumento em kia.
Analisando-se o biorreator airlift split de segao circular (Figura 3.11b), para angulos
de abertura com valores intermediarios (60°) e fragbes volumétricas de liquido na
regido de mistura variando entre 0,17 e 0,23, foram obtidos os menores valores de
kLa. Por outro lado, os maiores valores foram alcangados em duas regides distintas:
valores baixos de a (inferiores a 42°) e de FaLs (inferiores a 0,14) e valores elevados
de a (superiores a 78°) e de FaLs (superiores a 0,26).

Através da analise das superficies de resposta de kia a 3 vvm (Figura
3.10 e Figura 3.11), para cada modelo de biorreator airlift (dutos concéntricos e split)
e formato da secado transversal (circular e quadrada), foram determinadas as
caracteristicas geométricas (a e FcLs) da regido de mistura que proporcionaram os
maiores valores do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Tabela
3.11). Verificou-se que as melhores geometrias de regido de mistura em termos de
transferéncia de oxigénio foram distintas para os diferentes modelos e formatos de

biorreatores airlift,

Tabela 3.11 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura correspondentes aos maiores valores
de kLa para os diferentes biorreatores airlift.

Condigoes do ensaio
Biorreator airlift
a (°) FoLs (-) Dar (va)

Independente 0,10 3,0

ADC_AsQ
Independente 0,30 3,0
AS_AsQ 90 0,10 3,0
ADC_AsC 90 0,10 3,0
30 0,10 3,0

AS_AsC

90 0,30 3,0

Fonte: acervo pessoal do autor.
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3.4.2 Retencao gasosa global (&)

Os valores de ¢c obtidos nos biorreatores airlift de 10 L operados com

agua destilada a 32°C sao apresentados na Tabela 3.12.

Tabela 3.12 — Retencdo gasosa global para biorreatores airlift operados com agua destilada a 32°C.

. AsC AsQ
Ensaios x1 (a) x2 (FeLs) X3 (Par) ADC AS ADC AS
-1 -1 -1 0,1010 0,0803 0,0693 0,0514
1 -1 -1 0,0446 0,0398 0,0463 0,0361
-1 1 -1 0,0277 0,0596 0,0812 0,0536
1 1 -1 0,0229 0,0424 0,0411 0,0382
-1 -1 1 0,1435 0,1245 0,1048 0,0948

1 -1
-1 1
1 1

0,0833 0,0703 0,0577 0,0516
0,0714 0,0886 0,1144 0,0724
0,0408 0,0659 0,0642 0,0602

1
1
1
0

1.68 0 0 0,0713 0,0360 0,0503 0,0514
0
0

1o PO AS©ONOOTARWN

-1.68 0 0,1160 0,0855 0,1051 0,0641
0 -1.68 0,0709 0,0659 0,0740 0,0320
0 1.68 0,0353 0,0556 0,0680 0,0476
0 0 -1.68 0,0566 0,0496 0,0379 0,0228
0 0 1.68 0,1490 0,0768 0,0687 0,0712
0 0 0 0,0734 0,0651 0,0537 0,0437
0 0 0 0,0712 0,0664 0,0609 0,0476
0 0 0 0,0821 0,0650 0,0605 0,0506

Fonte: acervo pessoal do autor.

Analisando-se a Tabela 3.12, verificou-se diferentes faixas de variagcéo
de retencdo gasosa global (¢c) nas diferentes geometrias de biorreator airlift
avaliadas (Tabela 3.13).

Tabela 3.13 — Faixa de variagéo de retengdo gasosa global para as diferentes geometrias de
biorreatores airlift avaliadas.

. . & (v)
Biorreator airlift
Minimo Maximo
ADC_AsQ 0,0379 0,1144
AS_AsQ 0,0228 0,0948
ADC_AsC 0,0229 0,1490
AS_AsC 0,0360 0,1245

Fonte: acervo pessoal do autor.

De acordo com a Tabela 3.12, os menores valores de £ nos diferentes

modelos de biorreator airlift (dutos concéntricos e split) e formato de segao
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transversal (circular e quadrada) foram observados em diferentes condi¢gdes de

geometria de regiao de mistura e condigao operacional (Tabela 3.14).

Tabela 3.14 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢cdo operacional dos ensaios
correspondentes aos menores valores de € para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigoes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a (°) FeLs (-) Dar (va)
ADC_AsQ 60 0,20 1,0 13
AS_AsQ 60 0,20 1,0 13
ADC_AsC 78 0,26 1,8 4
AS_AsC 90 0,20 3,0 10

Fonte: acervo pessoal do autor.

Para ambos modelos de biorreatores airlift de se¢do quadrada (dutos
concéntricos e split), o ensaio em que ocorreu a menor transferéncia de oxigénio
coincidiu com as condigbes de menor retengao gasosa global. Por outro lado, os
biorreatores airlift de secao circular exibiram os menores valores de € em condi¢des
distintas daquelas em que se verificou a menor transferéncia de oxigénio.

Com relagao aos maiores valores de €, em todos os biorreatores airlift
o maior valor de retencdo gasosa nao refletiu no maior valor de kiLa, exibindo
condigdes distintas de geometria da regidao de mistura e vazdo de especifica de ar.
(Tabela 3.15).

Tabela 3.15 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢cdo operacional dos ensaios
correspondentes aos maiores valores de €c para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigoes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a(®) FoLs (-) ®ar (VWm)
ADC_AsQ 42 0,26 4.2
AS_AsQ 42 0,14 4,2 5
ADC_AsC 60 0,20 5,0 14
AS_AsC 42 0,14 4.2 5

Fonte: acervo pessoal do autor.

Comparando-se os valores de retengdo gasosa global nas diferentes
geometrias de biorreator airlift (dutos concéntricos vs split, se¢ao transversal circular

vs quadrada) sob as mesmas condi¢bes do planejamento experimental, ou seja,
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mesmas condigdes operacionais e geometrias da regiao de mistura, verificou-se as
seguintes relagdes:

o O biorreator airlift de dutos concéntricos de secgao circular
(ADC_AsC) alcangou os maiores valores de €c quando comparado aos demais
modelos, com exceg¢ao dos ensaios 4 € 8 (AS_AsC) e 2, 3,7, 11 e 12 (ADC_AsQ)
em que outras geometrias exibiram os maiores valores de &g;

o O biorreator airlift split de secdo quadrada (AS_AsQ) exibiu os
menores valores de €s, com excecdo dos ensaios 3, 4, 8, 10, 12 e 14 em que as
demais geometrias de biorreator airlift apresentaram as menores retengdes gasosas
globais.

Portanto, pode-se generalizar estes resultados através da relagcéo

descrita pela Equagao 3.16.

£G(ADC_AsC) = €G(AS_AsC) = €6(ADC_AsQ) = €G(AS_AsQ) (Eq 3.16)

Da mesma forma que observada para o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio, a relagdo dada pela Equagao 3.16 para retengdo gasosa
nao apresentou nenhuma correlagdo com a geometria da base dos diferentes
biorreatores, concordando com as analises realizadas por Kilonzo et al. (2007)
(Equacao 3.17), Gavrilescu e Tudose (1998a) (Equacao 3.18) e Merchuk et al.
(1994) (Equagao 3.19), em que os expoentes dos termos que envolviam a
geometria da regido de mistura (ht, DneLs/Dnc, € Y) foram maiores do que o
expoente do parametro que descrevia a base (hs).

11,5
£ o W82 (Dg%) pQ08 (Eq 3.17)
£; x h;O,ﬁy—o.zohEO.B (Eq 318)
-35
€5 o h7 007 (Z};_Ghl;s) hY1 (Eq 3.19)

Utilizando-se um software estatistico, ajustou-se a Equagao 3.3 aos
dados experimentais de retencdo gasosa global para todas as geometrias de
biorreatores airlift para obtencdo das constantes e determinacido dos fatores
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significativos na descricdo dos efeitos de a, FeLs e Par na retengcdo gasosa. Em
seguida, os termos nao-significativos foram retirados do modelo e o seu efeito

adicionado ao erro, obtendo-se entdo os modelos refinados (Equagoes 3.20 a 3.23).
€6(asapcy = 0,057 — 0,018x; + 0,008x7 + 0,006x% + 0,011x5 — 0,004x, x5 (Eq 3.20)
€6(asg_as) = 0,048 — 0,088x; + 0,005xZ + 0,013x; (Eq 3.21)
€c(asc_apc) = 0,085 + 0,017x; — 0,020x, + 0,014x2 + 0,022x5 + 0,010x,x, (Eq 3.22)
Ecasc as) = 0,067 — 0,016x; — 0,006x, + 0,013x5 + 0,007x; x; (Eq 3.23)

A analise de variancia (ANOVA) (Tabela 3.16) resultou em coeficientes
de determinacdo (R?) superiores a 0,78 e valores de F ao menos 6,0 vezes
superiores aos valores tabelados (Intervalo de confian¢ca de 90%), validando dessa
maneira os modelos e permitindo a utilizacdo das Equagdes 3.20 a 3.23 para avaliar
os efeitos de a, Feis e ®Par (cujas variaveis codificadas sdo x1, x2 e Xxs,

respectivamente) sobre ¢a.

Tabela 3.16 — Analise de variancia (ANOVA) e coeficiente de correlagéo para superficies de resposta
de €.

ANOVA AsQ AsC
(IC = 90%)) ADC AS ADC AS
R? 0,95 0,78 0,87 0,90
Fras/FcaLc 19,0 6,1 6,0 10,5

Fonte: acervo pessoal do autor.

Para melhor visualizagdo do efeito da geometria da regido de mistura
sobre a retengdo gasosa global, foram geradas superficies de resposta para
diferentes vazdes de ar para os biorreatores airlift avaliados. Os graficos de contorno
de €c para os biorreatores airlift de se¢do quadrada (Figura 3.12) e secao circular
(Figura 3.13) correspondem a uma vazéao especifica de ar de 3 vwvm, com excegao
da superficie de reposta para o biorreator AS_AsQ, devido a dependéncia de ¢ de

apenas uma variavel geométrica ().
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Figura 3.12 — Superficie de resposta para a retengado gasosa global para biorreatores airlift de segéo
transversal quadrada: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 3.13 — Superficie de resposta para a retengado gasosa global para biorreatores airlift de segéo
transversal circular: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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No biorreator airlift de dutos concéntricos de se¢do quadrada (Figura
3.12a) os maiores valores de retengdo gasosa global foram verificados para angulos
da regido de mistura inferiores a 42°, independentemente do valor de FeLs. Por outro
lado, os menores valores de e€c foram observados para regides de mistura com as
seguintes caracteristicas geométricas: 0,17<FsLs<0,23 e 78<a<90°. Com relagdo ao
biorreator airlift split de se¢do quadrada (Figura 3.12b), verificou-se que ¢c foi
afetada apenas pelo dngulo de abertura da regido de mistura.

Analisando-se a Figura 3.13a, em biorreatores airliff de dutos
concéntricos de sec¢ao circular verificou-se o aumento na retengado gasosa global (ec)
com a diminuicdo do angulo (a) e da fragdo volumétrica de liquido na regido de
mistura (FeLs), comportamento este similar ao observado para o biorreator split de
secao circular (Figura 3.13b). Em ambos os modelos, a maior retengdo gasosa
global foi verificada para regides de mistura com as seguintes caracteristicas
geométricas: a=30° e FsLs=0,10.

Através da (Figura 3.12 e Figura 3.13), para cada modelo de
biorreator airlift (dutos concéntricos e split) e formato da segao transversal (circular e
quadrada), foram determinadas as caracteristicas geométricas (a e FeLs) da regido
de mistura que proporcionaram os maiores valores retengcado gasosa global (Tabela
3.17). Em geral, verificou-se que as melhores geometrias de regido de mistura em
termos de retengcdo gasosa global foram aquelas com angulos de 30° e fragdes
volumétricas de liquido na regido de mistura igual a 0,10.

Tabela 3.17 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura correspondente aos maiores valores
de ¢c para os diferentes biorreatores airlift.

Condigdes do ensaio

Biorreator

- Dar
airlift a(°) FoLs (-)
(vvm)

30 0,10 3,0

ADC_AsQ
130 0,30 3,0
AS_AsQ 30 Independente 3,0
ADC_AsC 30 0,10 3,0
AS_AsC 30 0,10 3,0

Fonte: acervo pessoal do autor.
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3.5 Consideracoées finais

O efeito da geometria da base e da regido de mistura sobre o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) e a retengao gasosa global
(ec) em biorreatores airlift split e de dutos concéntricos de diferentes secgbes
transversais (circular e quadrada) foi avaliado. Verificou-se que a geometria da base
exerceu pouca influéncia sobre o desempenho de biorreatores airlift, enquanto o
projeto da regido de mistura foi decisivo na definigdo das condigdes de transferéncia
de oxigénio e retengdo gasosa nesses equipamentos, nos quais observou-se
elevados valores de kia e ec em diferentes geometrias da regido de mistura (angulo
de abertura e fragdo volumétrica de liquido).

Comparando-se biorreatores airlift de mesma sec¢ao transversal
(quadrada ou circular), verificou-se que de modo geral o airlift de dutos concéntricos
apresentou maiores valores de kLa quando comprado ao airlift split, observando-se
essa mesma tendéncia em relagéo a retencdo gasosa global.

Analisando-se o0 mesmo modelo de biorreator airlift (dutos concéntricos
ou split) para diferentes se¢des transversais, constatou-se os maiores valores de kLa

€ €G para os biorreatores airlift de seg¢ao circular.
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4 Efeito da geometria na hidrodinamica de biorreatores
airlift de dutos concéntricos e split

4.1 Introducao

A velocidade de circulagao da fase liquida no interior de biorreatores
airlift afeta diretamente a turbuléncia do escoamento, a taxa de cisalhamento e a
capacidade de mistura destes dispositivos, determinando a sua eficiéncia em
termos de transferéncia de calor e massa, como pode ser visualizado na Figura 4.1
(Klein et al., 2001).

Figura 4.1 — Efeito da geometria no desempenho global de biorreatores airlift.
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no downcomer (Ep)
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Fonte: adaptado de Klein et al. (2001).
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Neste contexto, a geometria destes dispositivos apresenta um elevado
impacto sobre o seu desempenho global, principalmente em relagédo a geometria da
regido de mistura. A separagdo da fase gasosa retida na fase liquida imposta pelo
topo do biorreator airlift define a descida das bolhas de ar pelo downcomer e a
recirculagédo do ar pelo riser. Dessa maneira, podem ser estabelecidos trés regimes
de escoamento em biorreatores airlift conforme a distribuicdo de gas nessas regides
(Figura 4.2):

° Regime |. ndo se observa a presenca de bolhas de ar no
downcomer, situacdo em que se verifica uma baixa eficiéncia de transferéncia de
oxigénio e a existéncia de zonas mortas;

o Regime Il: inicia-se a descida de bolhas de ar pelo downcomer,
contudo tem-se um equilibrio entre as forcas de empuxo e de arrasto sobre as
bolhas, causando uma estagnagao destas nesta regiao;

o Regime Ill: a velocidade do liquido atinge um valor capaz de
arrastar as bolhas de ar por todo o volume do downcomer, promovendo a sua

recirculagéo pelo riser, distribuindo o gas por todo o volume do biorreator.

Figura 4.2 — Regimes de escoamento em biorreatores airlift.
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Fonte: adaptado de Klein et al. (2001).

Além do impacto causado pela regido de mistura sobre a velocidade de
circulagao do liquido, através da definicao dos diferentes regimes de escoamento, a

base também exerce uma influéncia significativa sobre esta variavel, implicando
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numa perda de carga localizada com dissipagao de energia. Portanto, a avaliagcéao
combinada de ambas variaveis de projeto (geometrias da base da regido de mistura)
é fundamental para a compreensdo do escoamento gas-liquido, que define o
desempenho global de biorreatores airlift.

4.2 Estado da arte

Seguindo o mesmo protocolo experimental aplicado ao estudo de
transferéncia de oxigénio, em que correlagbes entre variaveis geométricas e de
desempenho foram estabelecidas, alguns estudos verificaram o efeito da geometria
da base (hs) e da regido de mistura (ht e DneLs/Dnc) sobre a velocidade superficial
de liquido, possibilitando a analise da relagao entre geometria e circulagao do liquido
(Tabela 4.1).

Tabela 4.1 — Estudos que avaliaram o efeito da geometria da base e da regido de mistura sobre a
velocidade de circulagao do liquido.

Modelo de | Volume Condigéao
Referéncia Fluido Proporcionalidade
Airlift atil (L) operacional
Querosene
Mehrnia et al. Microemulsdo | 0.01 < Ucr < Dpors\ 3%
ADC - ULD o« ( ) hg.0377
(2004) de agua em 0.08 m/s Dpc
oleo
ADC
Gouveia et al. | (aspersao , 0.0126 < Ucr
_ 6 Agua Upg &« hp0004p3095
(2003) pela regiao <0.0440 m/s
anular)
Gavrilescu e
70/ 2500 ] 0.005 < Ucr Dpers\ >33
Tudose ADC Agua Upg < h%84 (—)
/5200 <0.100 m/s Dpc
(1998b)

Fonte: acervo pessoal do autor.

Assim como fora observado na avaliagdo do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a) e retencdo gasosa global (ec), ndo foi possivel
verificar uma relagdo clara entre as variaveis geométricas e a velocidade de

circulagao do liquido.
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Com o intuito de se prever a velocidade de liquido em biorreatores
airlift, modelos fenomenoldgicos foram propostos e avaliados na literatura, baseados
em balangos de energia em cada sec¢ao do biorreator airliff (Chisti et al., 1988; Calvo
e Leton, 1991; Calvo et al., 1991; Ganzeveld et al., 1995; Hwang e Cheng, 1997;
Bando et al., 2000; Kilonzo et al., 2010; Mendes e Badino, 2016) ou do principio de
conservagao de quantidade de movimento (Hsu e Dudukovic, 1980; Freitas et al.,
1999; Kilonzo et al., 2006; Luo et al., 2011; Luo et al., 2013). Apesar do principio de
conservagao aplicado ser diferente, em ambas as abordagens o equacionamento
final aponta para relagbes similares entre a velocidade de liquido e as relacdes
geométricas.

Chisti et al. (1988) propuseram um modelo semi-empirico para a
previsdo de Ur (Equagdoes 4.1 e 4.2) em biorreatores airlift conhecendo-se
previamente as suas caracteristicas geométricas e as retengdes gasosas parciais.
Comparando os resultados experimentais disponiveis na literatura de 13 diferentes
biorreatores airlift (circulagéo interna/externa e volumes variando entre 60 e 1060 L)
operando com liquidos de baixa viscosidade, os autores verificaram uma boa

previsao da velocidade do liquido, com erros inferiores a 30%.

0.5

2gHp(er—¢p)

I (airlift de circulacao interna) (Eq 4.1)
|5 (5) (1-ep)”

Ur=

0.5

_ 2gHp(er—ep)
ULR_K< L .(A_R)Z ) )
" P\(1-ep)” 4D/ (1-2p)?

(airlift de circulacéo externa) (Eq 4.2)

onde Ks é o coeficiente de perda de carga na base do biorreator airlift.

Calvo et al. (1991) estenderam a aplicagdo do modelo de previsdo de
Ur e ULp baseado no balango de energia para biorreatores airlift de circulagao
interna e externa, operando com fluidos viscosos (0,115<uL<2,85 Pa.s), observando
erros inferiores a 20%.

Ganzeveld et al. (1995) validaram o modelo de Chisti et al. (1988),
proposto para um escoamento gas-liquido, em biorreatores airlift split trifasicos em

escala de bancada contendo microparticulas como suporte de células animais.
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Devido a pequena diferenca de densidade entre as particulas sdlidas e a fase liquida
(solugdo aquosa 0,1 M de NaCl), verificou-se a suspensdao homogénea das
particulas por todo o biorreator, possibilitando assim uma boa previsdo da
velocidade do liquido para diferentes concentragbes de microparticulas (10 a 29
g/L). Hwang e Cheng (1997) estenderam a validade do balango de energia na
previsdo de ULp em biorreatores airlift de dutos concéntricos operando um sistema
trifasico (particulas de poliestireno) com fluidos nao-Newtonianos (solu¢des de
carboximetil celulose).

Kilonzo et al. (2010) avaliaram a velocidade de liquido em biorreatores
airlit de dutos concéntricos de 21 L equipados com uma matriz fibrosa no
downcomer (utilizada para imobilizar células). Através do balango de energia, os
autores propuseram um modelo capaz de prever com excelente precisdo (erros
inferiores a 10%) os valores de ULr para agua, considerando-se tanto a geometria
do biorreator quanto as caracteristicas geométricas da matriz fibrosa.

Mendes e Badino (2016) consideraram as energias dissipadas por
atrito no riser e no downcomer na modelagem original proposta por Chisti et al.
(1988), validando este novo modelo (Equag¢ado 4.3) para biorreatores airlift de
circulagao interna de dutos concéntricos e split de bancada (5 e 10 L) operando com
diversos fluidos Newtonianos (agua e solugdo viscosas de glicerol) e nao-
Newtonianos (solu¢gdes de goma xantana e carboximetil celulose). Para uma ampla
faixa de propriedades reoldgicas de fluidos, os autores obtiveram uma boa previsdo
da velocidade intersticial de liquido (VLrR), com grande parte dos valores previstos

apresentando erros inferiores a 30%.

0.5

Upp = 2ghp(er—£p) (Eq 4.3)

ahp n_Rm_D(A_R)Z +—Ke Z(A_R)Z
(1-ep)“\4D

Dpr Dpp\Ap

onde fir e fup correspondem ao fator de atrito de Fanning do liquido no riser e no

downcomer, respectivamente, e hp € a altura da dispersao gas-liquido.
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4.3 Materiais e métodos

4.3.1 Biorreatores e analise dos resultados

Os biorreatores utilizados, bem como todo o aparato experimental e a
forma de analise dos resultados deste capitulo correspondem aos mesmos
empregados no capitulo anterior, que abordou a transferéncia de oxigénio e

retencédo gasosa global.

4.3.2 Determinagao das retengcdoes gasosas parciais

A retencdo gasosa parcial (&i) das diferentes regiées do biorreator airlift
foi determinada através do método manométrico (Chisti, 1989), no qual realiza-se a
medida da diferenga de pressao entre dois pontos de amostragem (APi), utilizando-
se um medidor eletrénico de pressdo (Modelo SC990, T&S Equipamentos
Eletrénicos, Brasil). Conhecendo-se a distancia vertical entre os pontos de
amostragem (d), bem como as densidades das fases liquida e gasosa (pL € pg), a
retengcdo gasosa parcial em cada regido é calculada através da Equacao 4.4.

AP;

= L
& pL—pc (pL—pc)gd (Eq 4.4)

(11

onde o subscrito “i” corresponde a R (riser) ou D (downcomer).

4.3.3 Determinacgao da velocidade superficial do liquido

As velocidades superficiais do liquido nas regides de subida (ULr) e
descida (ULp) foram obtidas através das Equacoes 4.5 e 4.6, propostas por Gouveia
et al. (2003), considerando-se os parametros geométricos do biorreator e o tempo de

circulagédo (tc) do liquido.

__ 2Hp+hr+hp

U, = 2pthrths (1 + j—z) (Eq 4.5)

2tc
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ULD — 2Hp+hr+hp (1 + j_R) (Eq 4.6)

2tc D

Mendes e Badino (2016) sugeriram a utilizagao do valor do véao livre do
topo (ht) considerando-se a aerag&o do sistema, ou seja, ht corresponde a distancia
entre a parte superior do anteparo e o nivel da disperséo gas-liquido.

O tempo de circulagédo foi determinado através do método da esfera
(Vasconcelos et al., 2003), no qual se utiliza uma esfera de mesma densidade do
liquido, avaliando-se o tempo necessario para que esta complete uma determinada
quantidade de voltas pelo equipamento. Uma camera digital (Nikon D5200) foi
utilizada para monitorar a passagem da particula pela base dos biorreatores (devido
a pequena quantidade de gas presente nesta regiao) por pelo menos 2 minutos,
assegurando um numero minimo de voltas da particula igual a 16. Os ensaios foram

realizados em triplicata, observando-se um desvio médio de 4%.

4.3.4 Modelo semi-empirico de estimativa de Urr

A modelagem semi-empirica da velocidade de liquido proposta por
Chisti et al. (1988), baseia-se na conservacao de energia no biorreator (Equagao
4.7) e assume as seguintes hipdteses (Kilonzo et al., 2010; Mendes, 2016):

. existéncia de um escoamento estavel no biorreator airlift,

o a mudanca no volume do gas ocorre apenas devido a variagao
da pressao estatica, seguida da expanséo isotérmica da fase gasosa;

. a quantidade de gas retida no downcomer é desprezivel quando
comparada ao gas aprisionado no riser;

. a energia cinética associada a entrada de gas através do
aspersor é desprezivel;

o riser e downcomer apresentam a mesma altura da disperséo

gas-liquido (hp).

Entrada de energia] _ [Dissipa(;éo ouperdade

no biorreator energia no biorreator (Eq 4.7)
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Transformando a Equagao 4.7 em fungdo das energias

dissipadas/perdidas em cada regido do biorreator airlift (Figura 4.3), tem-se:

Ein =ER +ED +EB +EGLS+EF (Eq 4.8)

Figura 4.3 — llustragdo de um biorreator airlift de dutos concéntricos com especificagao das regides
onde ocorre dissipacao de energia

Fonte: acervo pessoal do autor.

Na Equacao 4.8, Ein corresponde a taxa de entrada de energia no
sistema devido a expansao isotérmica do gas (W); Er é a taxa de dissipagcao de
energia no riser devido a subida das bolhas de ar (W); Ep € a taxa de perda de
energia no downcomer causada pela estagnacéo das bolhas nesta regido (W); Es e
EcLs sé@o as taxas de perda de energia por atrito devido a mudanga de diregao de

escoamento ocasionada pela base e regiao de mistura, respectivamente; Er é a taxa
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de energia dissipada por atrito no riser e no downcomer (W). Salienta-se que os
termos referem-se a energia por unidade de tempo.

Na construcdo do modelo de previsdo de velocidade a partir da
Equacao 4.8, verifica-se a necessidade de empregar equagdes que descrevam a
dissipacao/perda de energia em cada regido do biorreator airlift. Contudo, para o
riser e o downcomer, tais equagdes nao se encontram disponiveis, tornando-se
necessaria a realizagdo de balangos de energia em cada regido. No riser o balango
de energia resulta na Equacgao 4.9

Entrada de energia
devido a expansao
isotérmica do gas
Dissipacao de energia

devido a subida das
bolhas no riser

[Perda de ] [ Ganho de
+ ~ + . .
pressao energia potencial

Ein = ER - pLgh'D (1 - (":R). ULR'AR + pLghD ULR'AR (Eq 4.9)

Rearranjando-se a Equagao 4.9 obtém-se uma equagao que permite o

calculo de Er (Equagao 4.10).
ER :Ein_pL-g-hD-gR-ULR-AR (Eq 4.10)

De maneira similar, o balango de energia para a fase liquida no

downcomer resulta na Equagao 4.11.

Dissipacao de energia

[Entrada de] — | devido as bolh 4 Ganho de ] [ Perda de
energia | evido as bothas estagnadas pressao energia potencial
no downcomer
0 == ED + pLgh'D (1 - SD)' ULD'AD + pLg h’D' ULD'AD (Eq 4.11)

Rearranjando-se a Equagao 4.11 obtém-se uma equacao que permite

o célculo de Ep (Equagao 4.12).

ED = pL'g'hD'gD' ULD'AD (Eq 4.12)
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A perda de energia na base e no topo (regido de mistura) pode ser
calculada da mesma maneira que em escoamentos de liquidos em dutos (Mccabe et
al. (1993) citado por Chisti et al. (1988), Hwang e Cheng (1997) e Mendes (2016)). A

Equacgao 4.13 descreve a perda de energia na base.
Ep = 2p1-Vip-Kp. Ap. (1 — &p) (Eq 4.13)

Em biorreatores airlift de circulagéo interna, usualmente a energia
dissipada na regido de mistura (topo) € considerada desprezivel sob a alegacéao de
se tratar de um canal aberto (Chisti ef al., 1988; Mendes e Badino, 2016). Entretanto,
devido as diferentes geometrias de regido de mistura avaliadas no presente
trabalho, a sua contribuicdo de perda de energia n&o foi negligenciada, tendo sido
modelada considerando-se essa regiao como a combinagao de duas perdas de
energia localizadas (Equagao 4.14), uma devido a expansao de area ocasionada
pela saida do liquido do riser e entrada na regido de mistura e outra devido a
contragdo de area observada pela saida do liquido na regido de mistura e entrada

no downcomer.
1
Egrs = S PL- [VL3R-KT,exp-AR- (1—eg)+ VL3D-KT,cont-AD- 1- SD)] (Eq 4.14)

onde Krexp € Krcont correspondem aos coeficientes de perda de carga na regido de
mistura devido a expansao e a contragao, respectivamente.

Segundo Verlaan et al. (1986) e Kemblowski et al. (1993), citados por
Mendes (2016), no calculo da perda de energia por atrito de escoamentos gas-
liguido com valores de retengdo gasosa inferiores a 15%, pode-se desprezar a
contribuicdo da fase gasosa no atrito global. Logo, as perdas de energia
ocasionadas pelo atrito no riser e downcomer podem ser aproximadas aquela

verificada em escoamentos monofasicos (Equagao 4.15) (Mendes, 2016).

Ep = 2.p,.hp. (fLR.;;;. U, + fLD.L;%. U3) (Eq 4.15.)
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Substituindo-se as Equagoes 4.10, 4.12, 4.13, 4.14 e 4.15 na Equagao
4.9 obtém-se a Equagao 4.16.

1
Ein =Eip—p1-g-hp.€g.Ug. Ag + p1-g-hp.€p.Urp. Ap + > PL- [VL3R.KT,exp.AR. (1—eg)+

A A
Vi (Kg + Krcone)- Ap- (1 — €p)] + 2. py- hp. (fLR-D_:R- Uig + fLD-ﬁ- USD) (Eq 4.16)

Aplicando-se a relagédo entre velocidades superficial (ULi) e intersticial
(Vi) (Equagao 4.17), bem como a equacgédo da continuidade (Equacao 4.18) a
Equacao 4.16, através do seu rearranjo, obtém-se um modelo capaz de prever a

velocidade superficial do liquido no riser (Equagao 4.19).

Vi = e (Eq 4.17)
ULR'AR = ULD'AD (Eq 4.18)
0.5
_ 2ghp(er—¢p)
ULR - - m_'_JcL_D(A_R)Z ,(KB"'KT,cont)(A_R)Z, KT exp (Eq 419)
Plonr " Pro\AD) |7 aep)? \AD) T (aep)?

Os coeficientes de perda de carga na base e na regido de mistura
foram calculados com base em correlagées disponiveis na literatura (White, 1974;
Chisti et al., 1988).

0.789
Kp = 11.402 (22) (Eq 4.20)
b
2
Krexp = (1 - A‘Z’ZS) (expanséo brusca) (Eq 4.21)
Kt cone = 0,42 (1 - A‘:ZS) (contragado brusca) (Eq 4.22)
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onde A, corresponde a area disponivel para escoamento na base de biorreatores
airlift (Figura 4.4) e AcLs € a area da secéo transversal na interface gas-liquido do

topo do biorreator em condi¢des de aeragéo.

Figura 4.4 — llustragdo da area disponivel para escoamento na base de biorreatores airlift de
circulagao interna de segéao circular. a) Airlift de dutos concéntricos; b) Airlift split.

Fonte: Mendes (2016).

Os calculos dos fatores de atrito no riser e downcomer foram realizados

empregando-se as Equacdes 4.23 e 4.24 (Perry et al., 1997):

fui = —Rif (regime laminar) (Eq 4.23)
Li
0,079 .
fii = ozs  (regime turbulento) (Eq 4.24)

Li

onde Ci é uma constante que depende da geometria da regido do biorreator (Tabela
4.2) e ReLi € o numero de Reynolds da fase liquida, definido genericamente para

dutos de qualquer formato de sec¢ao transversal através da Equagao 4.25.
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Tabela 4.2 — Valores da constante Ci.

Valores de C; AsQ AsC
(Equacéao 5.23) ADC AS ADC AS
Riser 14,2 16,5 16,0 15,7
Downcomer 23,9 15,2 23,9 15,8

Fonte: adaptado de Perry et al. (1997) e Remsburg (2001).

Rey; = PELoM (Eq 4.25)

Para todas as geometrias, definiu-se o regime turbulento para valores
de Reynolds maiores que 2100. A definicdo do didmetro hidraulico (Dni) para cada
regido (riser ou downcomer) dos dois modelos de biorreator airlift (dutos
concéntricos e split) de diferentes geometrias de segédo transversal (circular a
quadrada) é apresentada no Apéndice B.

4.4 Resultados e discussao

Nesta secdo serdo apresentados e discutidos os resultados de tempo
de circulagao (tc), velocidades superficiais de liquido no riser (ULrR) € no downcomer
(ULp) para biorreatores airlift operados com agua destilada a 32°C. Além disso, a
validade de um modelo semi-empirico para previsdao de Urr foi verificada. Cabe
ressaltar que os dados de tempo de circulacdo para biorreatores airlift de secéo
transversal circular (dutos concéntricos e split) sdo provenientes do trabalho de
Meira (2017).

4.41 Tempo de circulagao

Os valores de tc para biorreatores airlift de 10 L operados com agua

destilada a 32°C sdo apresentados na Tabela 4.3.
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Tabela 4.3 — Tempo de circulagdo do liquido para biorreatores airlift operados com agua destilada a

32°C.
. AsC AsQ
Ensaios X1 (d) X2 (FGLS) X3 (¢AR) ADT AS ADT AS
1 -1 -1 -1 3,38 4,32 3,38 5,05
2 1 -1 -1 3,68 4,50 3,62 5,30
3 -1 1 -1 3,27 4,32 3,74 5,09
4 1 1 -1 4,43 4,63 3,90 6,11
5 -1 -1 1 2,80 3,89 2,75 4,32
6 1 -1 1 3,23 3,81 2,97 4,35
7 -1 1 1 2,84 3,45 2,94 418
8 1 1 1 3,46 3,91 3,27 4,49
9 -1.68 0 0 2,89 4,13 3,00 4,35
10 1.68 0 0 3,92 3,86 3,86 4,42
1 0 -1.68 0 3,00 4,05 2,90 4,85
12 0 1.68 0 3,35 4,20 3,15 4,92
13 0 0 -1.68 3,80 5,54 4,13 6,15
14 0 0 1.68 2,97 3,65 2,54 4,00
15 0 0 0 3,16 4,23 2,96 4,72
16 0 0 0 3,18 4,16 2,93 4,81
17 0 0 0 3,20 3,92 2,99 4,77

Fonte: acervo pessoal do autor.

Analisando-se a Tabela 4.3, verifica-se diferentes faixas de variagao de
tempo de circulacao (tc) para as diferentes geometrias de biorreator airlift avaliadas
(Tabela 4.4).

Tabela 4.4 — Faixa de variagdo de tempo de circulagédo para as diferentes geometrias de biorreatores
airlift avaliadas.

. . tc (s)
Biorreator airlift
Minimo Maximo
ADC_AsQ 2,54 4,13
AS_AsQ 4,00 6,15
ADC_AsC 2,80 4,43
AS_AsC 3,45 5,54

Fonte: acervo pessoal do autor.

De acordo com a Tabela 4.4, os menores valores de tc relativos aos
diferentes modelos de biorreator airlift (dutos concéntricos e split) e formato de
secao transversal (circular e quadrada) foram observados nas seguintes condi¢des

de geometria de regido de mistura e condi¢gao operacional (Tabela 4.5).
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Tabela 4.5 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢gdo operacional dos ensaios
correspondentes aos menores valores de tc para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigdes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a(®) FoLs (-) ®ar (VWm)
ADC_AsQ 60 0,20 5,0 14
AS_AsQ 60 0,20 5,0 14
ADC_AsC 30 0,14 4,2 5
AS_AsC 30 0,26 4.2

Fonte: acervo pessoal do autor.

Nos biorreatores airlift de se¢do quadrada, os menores valores de tc
ocorreram nos ensaios de maior vazao especifica de ar (ensaio 14). Por outro lado,
apesar de terem sidos alcancados em condi¢cdes de elevados valores de ®ar, 0s
menores valores de tempo de circulagao para os biorreatores airlift de seg¢ao circular
foram observados em ensaios com diferentes geometrias de regido de mistura,
reforcando o efeito do projeto desta se¢édo na circulagéo de liquido em biorreatores
airlift.

Com relacado aos maiores valores de tc, em todos os biorreatores airlift
0 maior valor de tempo de circulagao foi alcangado na condigdo de menor vazao
volumétrica de ar (ensaio 13), com exceg¢ao do biorreator airlift de dutos concéntricos
de secéo circular, no qual o maior valor de tc foi observado no ensaio 4 (a=78°,
FoLs=0,26 e ®ar=1,8 vvm) (Tabela 4.6). Portanto, conforme a vazao de ar aumenta,

a geometria de regido de mistura parece influenciar mais o tempo de circulagao.

Tabela 4.6 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢gdo operacional dos ensaios
correspondentes aos maiores valores de ic para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigdes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a(°) FoLs (-) ®ar (VWm)
ADC_AsQ 60 0,20 1,0 13
AS_AsQ 60 0,20 1,0 13
ADC_AsC 78 0,26 1,8 4
AS_AsC 60 0,20 1,0 13

Fonte: acervo pessoal do autor.

Comparando-se os valores de tempo de circulacdo nas diferentes
geometrias de biorreator airlift (dutos concéntricos vs split, se¢ao transversal circular

vs quadrada), sob as mesmas condigbes do planejamento experimental, ou seja,
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mesmas condigdes operacionais e geometrias da regiao de mistura, verificou-se as
seguintes relagdes:

o O biorreator airlift split de secdo quadrada (AS_AsQ) exibiu os
maiores valores de tc quando comparado aos demais;

o O biorreator airlift de dutos concéntricos de sec¢do quadrada
(ADC_AsQ) apresentou os menores tempo de circulagdo, com exceg¢ao do ensaio 10
e dos ensaios 3, 7, 9 e 13 em que os biorreatores airlift split de seg¢ao circular e de
dutos concéntricos proporcionaram os menores valores de tc, respectivamente;

. Independentemente do formato da sec¢éo transversal (circular ou
quadrada), os menores valores de tempo de circulagdo foram observados em
biorreatores airlift de dutos concéntricos quando comparados ao modelo airlift split.

Portanto, pode-se generalizar estes resultados através da relagéo

descrita pela Equagao 4.26.

tc(as_asQ) = teqas_asc) = teapc_asc) = teapc asQ) (Eq 4.26)

Tal comportamento pode estar relacionado com outras duas variaveis
geométricas:

o A razdo entre as areas de escoamento (Ap/Ar), cuja relagdo nos
diferentes biorreatores airlift avaliados é dada pela Equagao 4.27:

(j_z)(AS_AsC) g (i_i)(ADC_AsC) g (%)(ADC_ASQ) - (%)(AS_ASQ) (Fa.27)

o A geometria da base, usualmente descrita através do vao livre
na base (hs). Entretanto, em todos os biorreatores airlift avaliados, este parémetro
exibiu um valor constante igual a 50 mm. Uma forma alternativa e melhor de se
avaliar o formato da base em biorreatores airlift € através da area disponivel para o
escoamento na base (Av) (regido hachurada na Figura 4.4), que é utilizada no
célculo da perda de carga na base do biorreator (Ks) (Equagao 4.20) (Chisti et al.,
1988):

0.789
Kp = 11.402 (22) (Eq 4.20)

Ap
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Portanto, devido a grande dependéncia entre tempo de circulagéo e a
geometria das diversas regides de biorreatores airlift, bem como da vazéo de ar, os
resultados de tc em todos os biorreatores airlift avaliados foram correlacionados com
diversos grupos adimensionais (Equagoes 3.1 e 4.28, além de Ao/Ar e Ab/Ab)

(Gavrilescu e Tudose, 1998a; b; c), resultando na Equacgao 4.29.

Y = hg:ﬂ (razédo de separagao do gas) (Eq 3.1)
GLS
Fr= % (ntmero de Froude) (Eq 4.28)
R
-1.0 0.42
te = 2,9. Fr=024 y012, (j—z) (‘:—z) (R? = 0,92) (Eq 4.29)

A Equacao 4.29 ¢ valida para a seguinte faixa de variagdo dos grupos

adimensionais:

. 0,0214 < Fr < 0,1180
. 0,397 <Y < 1,682
. 1,406 <22 < 1,560
AR
. 0,626 <22 < 1,660
Ap

Analisando-se os expoentes dos grupos adimensionais na Equacao
4.29, verifica-se um grande impacto da geometria das diversas regides de
biorreatores airlift no tempo de circulagdo. De acordo com o sinal dos expoentes, 0
tempo de circulagdo sera maior aumentando-se Y e Ap/As e diminuindo-se Ap/Ar. De
acordo com o valor dos expoentes, o maior efeito € causado pela razdo Ap/Ar,

seguida por Ap/Ab € por Y.

4.4.2 Velocidade superficial de liquido

Os valores de ULr e ULb em biorreatores airlift de 10 L operados com
agua destilada a 32°C sao apresentados na Tabela 4.7 e Tabela 4.8,

respectivamente.
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Tabela 4.7 — Velocidade superficial do liquido no riser para biorreatores airlift operados com agua
destilada a 32°C.

. AsC AsQ
Ensaios X1 () x2 (FeLs) x3 (Par) ADT AS ADT AS
1 -1 -1 -1 0,312 0,254 0,310 0,204
2 1 -1 -1 0,292 0,249 0,298 0,197
3 -1 1 -1 0,280 0,223 0,244 0,177
4 1 1 -1 0,219 0,222 0,251 0,157
5 -1 -1 1 0,380 0,284 0,384 0,241
6 1 -1 1 0,338 0,297 0,365 0,241
7 -1 1 1 0,325 0,281 0,313 0,216
8 1 1 1 0,282 0,265 0,301 0,215
9 -1.68 0 0 0,339 0,247 0,323 0,220
10 1.68 0 0 0,275 0,291 0,279 0,234
11 0 -1.68 0 0,368 0,291 0,378 0,218
12 0 1.68 0 0,268 0,226 0,285 0,179
13 0 0 -1.68 0,264 0,189 0,239 0,159
14 0 0 1.68 0,346 0,287 0,392 0,247
15 0 0 0 0,319 0,248 0,336 0,208
16 0 0 0 0,317 0,252 0,338 0,204
17 0 0 0 0,316 0,267 0,332 0,206

Fonte: acervo pessoal do autor.

Tabela 4.8 — Velocidade superficial do liquido no downcomer para biorreatores airlift operados com
agua destilada a 32°C.

. AsC AsQ
Ensaios x1 (a) x2 (FeLs) x3 (Par) ADT AS ADT AS
1 -1 -1 -1 0,217 0,163 0,220 0,145
2 1 -1 -1 0,203 0,159 0,212 0,140
3 -1 1 -1 0,195 0,143 0,174 0,126
4 1 1 -1 0,152 0,142 0,178 0,112
5 -1 -1 1 0,265 0,182 0,273 0,171
6 1 -1 1 0,236 0,190 0,259 0,171
7 -1 1 1 0,226 0,180 0,222 0,154
8 1 1 1 0,196 0,170 0,214 0,153
9 -1.68 0 0 0,236 0,158 0,229 0,157
10 1.68 0 0 0,191 0,187 0,198 0,166
1 0 -1.68 0 0,256 0,187 0,269 0,155
12 0 1.68 0 0,187 0,145 0,203 0,127
13 0 0 -1.68 0,184 0,121 0,170 0,113
14 0 0 1.68 0,241 0,184 0,279 0,176
15 0 0 0 0,222 0,159 0,239 0,148
16 0 0 0 0,221 0,162 0,241 0,145
17 0 0 0 0,220 0,171 0,236 0,146

Fonte: acervo pessoal do autor.

Analisando-se os valores da Tabela 4.7 e Tabela 4.8, verifica-se
diferentes faixas de variagcdo de velocidade superficial do liquido nas diferentes

geometrias de biorreator airlift avaliadas (Tabela 4.9).
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Tabela 4.9 — Faixa de variagdo das velocidades superficiais de liquido para as diferentes geometrias
de biorreatores airlift avaliadas.

U|_R (m/s)
Biorreator airlift
Minimo Maximo
ADC_AsQ 0,239 0,392
AS_AsQ 0,157 0,247
ADC_AsC 0,219 0,380
AS_AsC 0,189 0,297
Uo (m/s)
Biorreator airlift
Minimo Maximo
ADC_AsQ 0,170 0,279
AS_AsQ 0,112 0,176
ADC_AsC 0,152 0,265
AS_AsC 0,121 0,190

Fonte: acervo pessoal do autor.

De acordo com a Tabela 4.8, os menores valores de velocidade de
liquido (tanto ULr quanto Uip) nos diferentes modelos de biorreator airlift (dutos
concéntricos e split) e formato de secgéo transversal (circular e quadrada) foram
observados em diferentes condi¢des de geometria de regido de mistura e condigéo
operacional (Tabela 4.10).

Tabela 4.10 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢cdo operacional dos ensaios
correspondentes aos menores valores de Uir e ULp para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigdes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a(°) FoLs (-) ®ar (Vvvm)
AsQ_ADC 60 0,20 1,0 13
AsQ_AS 78 0,26 1,8
AsC_ADC 78 0,26 1,8
AsC_AS 60 0,20 1,0 13

Fonte: acervo pessoal do autor.

De maneira semelhante, os maiores valores de Ur e Up foram

observados em ensaios distintos do planejamento experimental (Tabela 4.11).
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Tabela 4.11 — Caracteristicas geométricas da regido de mistura e condi¢do operacional dos ensaios
correspondentes aos maiores valores de Uir e ULp para os diferentes biorreatores airlift avaliados.

Condigdes do ensaio
Biorreator airlift Ensaio
a(°) FoLs (-) ®ar (Vvvm)
AsQ_ADC 60 0,20 5,0 14
AsQ_AS 60 0,20 5,0 14
AsC_ADC 42 0,14 4,2
AsC_AS 78 0,14 4,2 6

Fonte: acervo pessoal do autor.

Assim como para o tempo de circulacdo do liquido, as velocidades de
circulagdo do liquido apresentaram uma grande dependéncia em relagdo a
geometria da regido de mistura. O impacto do projeto desta se¢cao do biorreator airlift
sobre este parametro de desempenho foi avaliado ajustando-se a Equagao 3.3 aos
dados experimentais de ULr € ULp para todas as geometrias de biorreatores airlift
para obtencao das constantes e determinagao dos fatores significativos na descri¢ao
dos efeitos de a, FeLs e ®ar na velocidade superficial do liquido. Em seguida, os
termos nao-significativos foram retirados do modelo e o seu efeito adicionado ao
erro, obtendo-se os modelos refinados para Ur (Equacoes 4.30 a 4.33) e Up
(Equacgoes 4.34 a 4.37).

Usreanc asg) = 0,332 — 0,008x; — 0,013x% — 0,030x, + 0,038x; — 0,008x% (Eq 4.30)

ULr(as.asgy = 0,201 + 0,008x7 — 0,013x, + 0,024x; (Eq 4.31)

Usreanc asc) = 0,316 — 0,020x; — 0,005x% — 0,028x, + 0,026x3 — 0,005x3 — 0,005x, X,
(Eq 4.32)

ULR(AS_ASQ) = 0,257 - 0,015x2 + 0,025x3 (Eq 4.33)

Uwpapc asgy = 0,236 — 0,006x; — 0,009x7 — 0,021x, + 0,027x; — 0,005x3 (Eq 4.34)

Uvp(as asg) = 0,143 + 0,006x7 — 0,010x;, + 0,017 (Eq 4.35)
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Uwpcanc asc) = 0,220 — 0,014x; — 0,003x% — 0,020, + 0,018x3 — 0,004x% — 0,004x,x,
(Eq 4.36)

ULD(AS_ASQ) = 0,165 - 0,010x2 + 0,016x3 (Eq 4.37)

A analise de variancia (ANOVA) (Tabela 4.12) resultou em coeficientes
de determinagdo (R?) superiores a 0,80 e valores de F ao menos 10,4 vezes
superiores aos valores tabelados (Intervalo de confian¢ca de 90%), validando dessa
maneira os modelos e permitindo a utilizacdo das Equagoes 4.30 a 4.37 para avaliar
os efeitos de a, Feis e ®Par (cujas variaveis codificadas sdo x1, x2 e Xxs,

respectivamente) sobre ULr € ULp.

Tabela 4.12 — Analise de variancia (ANOVA) e coeficiente de determinagao para superficies de
resposta de Uir € Uip.

ULr
ANOVA AsQ AsC
(IC =90%) ADC AS ADC AS
R? 0,96 0,95 0,98 0,80
Frae/FcaLc 23,7 29,6 43,0 10,4
Uo
ANOVA AsQ AsC
(IC =90%) ADC AS ADC AS
R? 0,96 0,95 0,98 0,80
Fras/FcaLc 23,7 29,6 43,0 10,4

Fonte: acervo pessoal do autor.

Uma vez validados os modelos, foram gerados graficos de contorno
com diferentes vazbes de ar para os biorreatores airlift avaliados, com o intuito de se
identificar o efeito do projeto da regidao de mistura na circulagdo de liquido. As
superficies de resposta de ULr para os biorreatores airlift de se¢do quadrada (Figura
4.5) e secéo circular (Figura 4.6) correspondem a vazao especifica de ar de 3 vvm,
com excecao da superficie de resposta para o biorreator AS AsC, devido a
dependéncia de Uir com apenas uma variavel geométrica (FeLs). Os graficos de
contorno da velocidade superficial de liquido no downcomer foram suprimidos por

exibirem a mesma dependéncia de ULr em relagdo aos parametros geomeétricos.
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Figura 4.5 — Superficie de resposta para a velocidade superficial de liquido no riser para biorreatores
airlift de secao transversal quadrada: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.



Efeito da geometria na hidrodindmica de biorreatores airlift de dutos concéntricos e
split 107

Figura 4.6 — Superficie de resposta para a velocidade superficial de liquido no riser para biorreatores
airlift de segao transversal circular: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Analisando-se as superficies de resposta de ULr para todas as
geometrias de biorreatores airlift verificou-se uma tendéncia similar, ou seja,
aumentando-se FaLs, observou-se uma queda na velocidade de liquido. Este
comportamento pode ser explicado com base na teoria proposta por Siegel e
Merchuk (1991), que propde que uma bolha de ar saindo da regido de subida e
entrando na regidao de mistura, se desprendera da fase liquida quando o tempo de
residéncia médio do escoamento horizontal na regi&o de mistura (trcLs) for maior
que o tempo necessario para uma bolha movendo-se verticalmente em velocidade
terminal, alcancgar a superficie do liquido (ts>s). A condicdo matematica para ocorrer

o desprendimento de gas é representada pela Equagao 4.38.

tr,GLs > Up—s (Eq 4.38)

Figura 4.7 — llustragdo das condigbes necessarias para ocorrer o desprendimento de gas na regiao
de mistura em biorreatores airlift de circulagéo interna.

tB—»S
tR,GLS

Fonte: acervo pessoal do autor.

Logo, para um valor constante de a, diminuindo-se FeLs ocorre um
decréscimo em tsss, devido a diminuicdo da altura de liquido a ser percorrida,
aumentando-se a probabilidade do desprendimento do gas. Esse efeito acarreta em
menores valores de retengdo gasosa na regido de descida (Al-Masry, 1999),
aumentando-se assim a diferenga entre as retengdes gasosas nas regides de subida

e descida (er-¢p), forga motriz da circulagéo de liquido em biorreatores airlift.
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Comparando-se os valores de velocidade de circulagao de liquido nas
diferentes geometrias de biorreator airlift (dutos concéntricos vs split, secao
transversal circular vs quadrada) sob as mesmas condi¢des do planejamento
experimental, ou seja, mesmas condigdes operacionais e geometrias da regido de
mistura, verificou-se as seguintes relagdes:

o O biorreator airlift split de se¢ao quadrada (AS_AsQ) exibiu os
menores valores de ULr e ULb quando comparado aos demais;

o O biorreator airlift de dutos concéntricos de seg¢do quadrada
(ADC_AsQ) apresentou as maiores velocidades de circulagdo de liquido, com
excecao dos ensaios 3, 7, 9 e 13 em que o biorreator airlift de dutos concéntricos de
secao circular proporcionou 0os maiores valores de ULr € ULp;

° Independentemente do formato da sec¢éo transversal (circular ou
quadrada), biorreatores airlift de dutos concéntricos exibiram as maiores velocidades
de circulacao de liquido quando comparados ao modelo airlift split.

Portanto, pode-se generalizar estes resultados através da relagéo
descrita pela Equagao 4.39.

ULrapc_as) > Urrcapc_asc) > Urrcas_asc) > ULr(as_asg) (Eq 4.39)

Assim como para o tempo de circulagao (tc), a utilizagao do vao livre da
base (hs) n&o oferece elementos suficientes para descrever a geometria desta
regido e assim compreender o fenbmeno de escoamento do liquido no interior de
biorreatores arlift. Como exemplo, pode-se avaliar as relagdes entre velocidade
superficial do liquido e vao livre na base obtidas por Gouveia et al., (2003) (Equagao
4.40) e Gavrilescu e Tudose (1998b) (Equagao 4.41), em que o expoente de hs
apresenta sinais opostos.

Upg o hg®O0*h90%s (Eq 4.40)

Lr & hg™* (=== - q 4.
Uy oc G54 (P (Eq 4.41)

Dp,c
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Realizando-se uma regressado néao-linear, os resultados de ULr foram
correlacionados aos diversos grupos adimensionais geométricos empregados na

Equacao 4.29 (Y, Apo/Ar, Ao/Ab), resultando-se na Equacgéao 4.42.

2.1 —-0.45
Upe = 0,45.Fr027.7-07 yo16, (22)™ (20) (R2=0,88) (Eq 4.42)

AR Ap

O parametro T corresponde a razéo espacial de topo (top spatial ratio —

T), definida como:

T=21 41 (Eq 4.43)

Dpr

A Equacao 4.42 ¢ valida para a seguinte faixa de variagdo dos grupos

adimensionais:

. 0,0214 < Fr < 0,1180
. 1,404 < T < 2,684
. 0397 <Y < 1,682
. 1,406 < 22 < 1,560
AR
. 0,626 <22 < 1,660
Ap

Portanto, constata-se que a velocidade de liquido depende fortemente
de toda a geometria do biorreator.

4.4.3 Modelagem semi-empirica da velocidade superficial de liquido

Com o propésito de compreender as relacdes de causa e efeito entre
os diversos parédmetros geométricos de biorreatores airliff e a velocidade de
circulagao do liquido, realizou-se uma analise dos sinais dos expoentes da Equagao
4.42, confrontando-os com a Equacao 4.19 (modelo semi-empirico baseado em

balanco de energia). Desta analise, conclui-se que:
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0.5
_ 2ghp(er—¢p)
U= " fL_R+fL_D(A_R)2 =(KB+KT,c0nt)fA_R>2: KToonp (Eq 4.19)
P|Dpr Dpp\Ap (1-ep)®  \AD/ (1-gp)?
o Expoente negativo de T: aumentando-se o vao livre no topo (hT),

a distancia a ser percorrida por uma bolha de ar (em velocidade terminal) para
alcangar a superficie gas-liquido aumenta, diminuindo-se a probabilidade de
desprendimento de gas na regidao de mistura (Siegel e Merchuk, 1991). Dessa
forma, tém-se maiores valores de retengdo gasosa no downcomer (¢p) € o termo

(KB+KT,c0nt) (A_R
(1-¢p)? Ap

)2 da Equacgao 4.19 aumenta, diminuindo assim ULR;
o Expoente positivo de Y: diminuindo-se o diametro da abertura da
regidao de mistura (Equacgao 3.1), verificam-se menores coeficientes de perda de
carga nesta regiao (Equagao 4.21 e Equacgao 4.22) e consequentemente tem-se
menor energia dissipada no topo, acarretando em aumento de ULR;

o Expoente positivo de Ap/Ar: 0 aumento na razao entre as areas
de escoamento diminui a dissipagao de energia pelo atrito e pela estagnacao de
bolhas no downcomer e no riser pela contragdo do liquido (correspondentes aos

fir | fLp (A_R)Z] (KB+KT,cont)(A_R2
Dnr  Dhp

termos 4h, [—+ ” ep)? AD) na Equagao 4.19), proporcionado

maiores velocidades superficiais de liquido no riser,
o Expoente negativo de Ap/Ab: o aumento neste parametro
geométrico acarreta em maiores valores de coeficiente de perda de carga na base

(Equacgao 4.20), diminuindo assim a circulagao de liquido pelo biorreator.

0.789
Kp = 11.402 (22) (Eq 4.20)
b
2
Krexp = (1 - Aﬁ’;) (expansao brusca) (Eq 4.21)
K1 cont = 0,42 (1 - A’ZS) (contragéo brusca) (Eq 4.22)

A analise realizada demonstra a concordancia entre o fendmeno

observado experimentalmente (baseado na Equagao 4.42) e a modelagem proposta
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(Equacao 4.19), de forma que os efeitos dos fenbmenos fisicos envolvidos sao
devidamente apresentados. Logo, a Equagao 4.19 é valida para ser empregada na
previsdo da velocidade superficial de liquido no riser. Com o intuito de se avaliar a
qualidade desta previsao, utilizou-se a Equagao 4.19 bem como uma simplificagao
deste modelo, em que a energia dissipada na regido de mistura ou topo (EcLs —

Equacéo 4.14) é desprezada (EcLs = 0), resultando na Equacgéo 4.3.

0.5

— zghD(SR—ED)
i fin Juo (4], _Ka_ (i)’ (Eq 4.3)
PIppr " Dpp\Ap (1-¢p)?\AD

A qualidade de ajuste entre valores experimentais e valores previstos
de ULr pelos modelos que desprezam (Equacao 4.3) e consideram (Equagao 4.19)
a energia dissipada na regido de mistura é apresentada na Figura 4.8. Ambos os
modelos apresentaram a maior parte dos resultados com erros de até 20%,
indicando uma boa concordancia com os dados experimentais. Entretanto, o modelo
que desconsidera a energia dissipada na regido de mistura (Equacao 4.3)
superestima boa parte dos valores de ULr (pontos acima da linha preta na Figura
4.9a), uma vez que o desvio dos valores de ULr estimados em relagdo aos obtidos
experimentalmente € maior que zero, indicando a falta de um termo de dissipagéo
de energia. Este problema é superado ao se incluir o termo de dissipagao de energia
na regidao de mistura, de forma a obter-se uma distribuicdo mais aleatéria dos
desvios dos valores previstos de ULr em relacdo aos resultados experimentais
(Figura 4.9b).

Deve-se entdo, analisar a contribuigdo de cada regido para a taxa de
dissipacao de energia total do sistema para os biorreatores airlift de se¢ao quadrada
(Figura 4.10) e secéao circular (Figura 4.11), bem como avaliar a taxa de energia

dissipada total (Etwtal) (Equagao 4.44).

Etotar = Er + Ep + Ep + Egs + Ep (Eq 4.44)
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Figura 4.8 — Comparagéo entre os valores experimentais (ULr.exp) € previstos (ULrprev) de velocidade
superficial de liquido no riser: (a) EcLs = 0 (Equagao 4.3); (b) EcLs # 0 (Equagao 4.19).
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 4.9 — Desvio relativo entre os valores experimentais (ULrexp) € previstos (ULr,prev) de velocidade
superficial de liquido no riser: (a) EcLs = 0 (Equagéo 4.3); (b) EcLs # 0 (Equacao 4.19).
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 4.10 — Taxa de energia dissipada em cada regido (Ei) dos biorreatores airlift de segao
quadrada: (a) dutos concéntricos; (b) split.

(@)

E (W)

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
Ensaio

4,0 )

35
3,0

2,5

-~ 20

E (W)

1,5
1,0

0.5

0,0
01 2 3 45 6 7 8 9 10111213 14 15 16 17

Ensaio

Fonte: acervo pessoal do autor.
Legenda: (azul) energia dissipada no riser; (vermelho) energia dissipada no downcomer; (branco)
energia dissipada devido o atrito no riser/downcomer; (verde) energia dissipada na base; (preto)

energia dissipada na regido de mistura.
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Figura 4.11 — Taxa de energia dissipada em cada regido (Ei) dos biorreatores airlift de segéo circular:
(a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
Legenda: (azul) energia dissipada no riser; (vermelho) energia dissipada no downcomer; (branco)
energia dissipada devido o atrito no riser/downcomer; (verde) energia dissipada na base; (preto)

energia dissipada na regiao de mistura.
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A fim de se verificar a contribuigdo percentual da dissipagéo de energia
para cada regidao do biorreator airliff em relagao a energia dissipada total (Etotal),

procedeu-se uma normalizagdo destas variaveis:

5 (Eq 4.45)

Etotal

em que o subscrito “i” corresponde a R (riser), D (downcomer), B (base), GLS
(regido de mistura), ou F (atrito no riser/downcomer).

Além disso, para conferéncia da validade do balango de energia,
normalizou-se a energia dissipada total em relacdo a energia inserida no sistema

devido a expanséo isotérmica do gas (Ein) através da Equacgao 4.46.

E ER+Ep+EB+E +E
Z)'tal — R D B del;.Z‘p'g'I}:'ld (Eq 4-46)
o QanParmin(1+°2 )

em que Qar € a vazao volumétrica de ar; Patm € a pressao atmosférica; e pdisp € a
densidade da dispersao gas-liquido.

A Tabela 4.13 apresenta os valores médios da contribuicao percentual
de cada regido dos biorreatores airlift bem como a energia total dissipada

normalizada.

Tabela 4.13 — Contribuicdo percentual da dissipagao de energia em cada regido dos biorreatores
airlift.

AsQ AsC
ADC AS ADC AS

Etotal/Ein (%) 101 + 12 97 +3 90+ 15 1055
Er/Etotal (%) 51+12 814 46 + 14 73+5
Ep/Etotal (%) 15+9 08+1,8 15+ 8 2+3
Eg/Etotal (%) 26+6 16+3 3010 22+4
EcLs/Etotal (%) 6+2 1,6+0,5 7+3 28+0,7
Er/Etotal (%) 1,7+0,4 0,4+0,1 1,6+0,6 0,6+0,1

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Analisando-se a Figura 4.10 e a Figura 4.11, conclui-se que:

. O balango de energia nos biorreatores airlift foi atendido de
forma satisfatéria, validando assim a aplicagdo desta abordagem para previsao de
ULR;

o A subida de bolhas de ar no riser representa a maior causa de
dissipacdo energética no sistema, para todos os modelos e formatos de segéo
transversal de biorreatores airlift;

o Em termos percentuais, Er apresenta uma maior contribuicdo a
dissipacao de energia em biorreatores airlift split quando comparados do modelo de
dutos concéntricos;

o A dissipacao de energia no downcomer devido a estagnacgao de
bolhas de ar é desprezivel em biorreatores airlift split, devido a baixa recirculacdo de
gas (baixa reten¢do gasosa) nesta regiao;

o A base causa grande dissipacdo de energia em todos os
modelos e formatos de secdo transversal de biorreatores airlift, exibindo maiores
contribui¢des percentuais no modelo de dutos concéntricos quando comparado ao
modelo split;

o O atrito do liquido com as paredes do riser/downcomer ocasiona
uma dissipagcédo de energia desprezivel, devido a utilizagdo de um fluido com baixa
viscosidade (agua destilada);

o A regido de mistura ocasiona uma dissipagdo de energia que
nao deve ser desprezada em biorreatores airlift de dutos concéntricos. Contudo,
para o modelo airlift split o impacto desta perda de energia pode ser desconsiderado

sem afetar a validade do modelo (Equagao 4.19).

4.5 Consideracgoes finais

A influéncia da geometria de biorreatores airlift (base, regido de
mistura, razdo Abp/Ar, formato da secdo transversal) sobre a velocidade de
circulagao do liquido (ULr e ULp) foi avaliada em biorreatores airlift split € de dutos

concéntricos de 10 L operando com agua destilada.
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Dentre todos os parametros geométricos, verificou-se um grande efeito
da razdo entre as areas de escoamento (Ap/Ar) sobre a velocidade do liquido,
apesar da pequena variagdo imposta a esse parédmetro de projeto
(1,406<Ap/Ar<1,560).

Além disso, constatou-se que apesar de todos os biorreatores airlift
exibirem o mesmo valor de vao livre na base, os modelos airliff de dutos
concéntricos apresentaram maiores valores de ULr em comparagao ao modelo airlift
split. Esse fato foi uma decorréncia do formato da geometria da base, demonstrando
que a area disponivel para o escoamento na base (Ab) € a melhor forma de
caracterizar esta regiao, em detrimento do vao livre.

Apesar da geometria da regido de mistura ter apresentado um impacto
menor sobre a circulacdo de liquido quando comprada aos demais parametros de
projeto, a sua influéncia nao pode ser desprezada, pois esta diretamente relacionada
a eficiéncia de separacgao de gas.

Um modelo fenomenolégico baseado em balango de energia para a
previsdo da velocidade superficial de liquido no riser foi avaliado considerando-se na
modelagem a perda de energia na regido de mistura em biorreatores airlift de
circulacao interna. Esse modelo mostrou-se capaz de prever os valores de ULr para
diferentes modelos (dutos concéntricos e split) e formatos de sec¢do transversal
(quadrada e circular) de biorreatores airlift operando com agua destilada, exibindo
erros inferiores a 20%. Constatou-se que a energia dissipada na regido de mistura é
desprezivel para o biorreator airlift split, nao podendo ser desprezada, contudo, em

biorreatores airlift de dutos concéntricos.
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5 Selecao de geometrias promissoras de biorreatores
airlift de secao quadrada e sua avaliagcao por
fluidodinamica computacional

5.1 Introducéo

A selecdo de um modelo ou geometria alternativa de biorreator airlift
para aplicagdo em um bioprocesso deve considerar ndo apenas a capacidade de
transferéncia de oxigénio do dispositivo, mas também o ambiente hidrodindmico e
de cisalhamento proporcionado por ele, visto que essas condigdes afetam o
crescimento e viabilidade de microrganismos, especialmente quando sao utilizados
microrganismos sensiveis ao cisalhamento.

A determinacdo experimental do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (kLa) € uma abordagem consolidada e extensamente
utilizada na avaliagdo do desempenho de biorreatores, podendo ser aplicada em
condigbdes de consumo de oxigénio durante cultivos ou em fluidos modelo como
agua ou fluidos nao-Newtonianos, com o proposito de determinar condigdes
operacionais € modelos de biorreatores que atendam demandas especificas de
transferéncia de massa. Entretanto, a investigagdo do cisalhamento em biorreatores
nao dispée de uma metodologia de quantificacdo direta deste parametro, de forma
que a sua avaliagado tem sido realizada através de métodos indiretos em que se
utilizam correlagdes para estimativa da taxa de cisalhamento média nestes
equipamentos.

Nesse contexto, a fluidodindmica computacional emerge como uma
ferramenta importante na avaliagdo da taxa de cisalhamento em biorreatores, uma
vez que resolve numericamente equagdes de conservagao (massa e quantidade de
movimento) de modo a obter perfis de velocidades que permitem o calculo de
valores médios e locais da taxa de cisalhamento para diferentes biorreatores, fluidos

e condi¢cbes operacionais.
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5.2 Estado da arte

A fluidodindmica computacional (CFD) é uma ferramenta que tem sido
constantemente aplicada na avaliagdo da hidrodindmica de biorreatores airlift de
circulagao interna através da previsdo de parametros como retengdes gasosas
global e parcial (Ali et al., 2011; Simcik et al., 2011; Ghasemi e Hosseini, 2012;
Zhang et al., 2012; Moradi et al., 2013; Mavaddat et al., 2014; Rodriguez et al., 2015;
Xu et al., 2015; Pawar, 2017), velocidades de liquido (Ali et al., 2011; Simcik et al.,
2011; Ghasemi e Hosseini, 2012; Moradi et al., 2013; Garcia et al., 2014; Rodriguez
et al., 2015; Xu et al., 2015; Pawar, 2017), tempo de mistura (Lestinsky et al., 2015)
e coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Bannari et al., 2011;
Mavaddat et al., 2014; Rodriguez et al., 2015). Em geral, tem-se verificado boa
concordancia entre os valores previstos e os resultados experimentais, indicando
que a utilizagado de CFD no projeto de biorreatores é uma ferramenta importante.

Rodriguez et al. (2015) avaliaram a hidrodinamica de trés biorreatores
pneumaticos (coluna de bolhas, airlift de dutos concéntricos e airlift split) de 5 L,
operando com agua destilada e solugao de glicerol (10 cP). O modelo proposto
pelos autores previu satisfatoriamente a retencdo gasosa global e a velocidade
média do liquido em biorreatores operando com elevadas vazdes especificas de
alimentacao de ar (1 a 5 vvm).

Lestinsky et al. (2015) avaliaram a velocidade intersticial de liquido e a
retencdo gasosa no riser (€r) em biorreatores airlift de dutos concéntricos com trés
diferentes valores para a raz&o entre as areas de escoamento (Ap/ARr). Através de
uma modelagem simplificada, com resolugdo através do software COMSOL
Multiphysics 3.5.a, os autores verificaram boa concordancia entre os resultados
experimentais e simulados de VLr para uma ampla faixa de velocidade superficial do
gas no riser (0,0165<Ucr<0,264 m/s). Entretanto, os valores simulados de €r ndo se
aproximaram satisfatoriamente daqueles obtidos experimentalmente, sendo este
desvio atribuido ao valor constante do didmetro das bolhas. Além disso, para a
geometria de biorreator com Ap/Ar=1,47, implementou-se uma previsao numérica do
tempo de mistura (tm) para Usr=0,0084 m/s, obtendo-se um desvio relativo de 4,3%
em relagao ao resultado experimental.

Xu et al. (2015) simularam dois biorreatores airlift de dutos concéntricos

de 40 L com diferentes valores de Ab/Ar, empregando duas correlagdes para o
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céalculo do coeficiente de arrasto (Cp): Schiller-Naumann e Dual-Bubble-Size-local
(DBS-local). Os autores avaliaram o efeito destas correlagdes sobre a resposta de
retencdo gasosa parcial (er e €p) e velocidades intersticiais de liquido, verificando
que a utilizagao da correlacdo de Schiller-Naumann melhorou as previsdes de Vir €
Vip. Entretanto, observou-se que por meio da aplicagdo desta correlagdo nao foi
descrita a entrada das bolhas de ar no downcomer de forma adequada. Por outro
lado, por meio da correlagdo DBS-local a retengdo gasosa no riser e no downcomer,
exceto para o biorreator com Ap/Ar=3,97, foi descrita com boa concordancia.

Garcia et al. (2014) consideraram diversas forgas interfaciais (arrasto,
sustentagdo, massa virtual, dispersao turbulenta) na modelagem de um biorreator
airlift de dutos concéntricos (32 L), fixando o valor dos respectivos coeficientes. Os
autores verificaram desvios relativos de até 25% para Vipb e observaram que dentre
todas as regides do biorreator, o riser apresentou os maiores valores de velocidade
de cisalhamento.

Mavaddat et al. (2014) implementaram um Balango Populacional com 6
classes de bolhas para prever a retengcdo gasosa global em um biorreator airlift de
dutos concéntricos de 10 L assumindo-se a simetria da geometria. Os autores
verificaram concordadncia entre os valores simulados e aqueles obtidos
experimentalmente, para uma grande faixa de variagdo de Ucr (0,0332 a 0,1658
m/s) e observaram que o riser apresentou 0s maiores valores de tensdo de
cisalhamento (t), principalmente na regido préxima ao aspersor € a base do
biorreator. Além disso, verificou-se baixo valor de t no downcomer, devido a
distribuicdo homogénea da velocidade de liquido e um aumento deste parametro
com o aumento da vazao especifica de alimentacao de ar.

Moradi et al. (2013) avaliaram as retengdes gasosas parciais e
velocidades intersticiais de um biorreator airlift de dutos concéntricos de 32 L para
valores de Ucr variando entre 0,018 e 0,108 m/s, considerando trés forcas
interfaciais (arrasto, sustentacdo e massa virtual) em sua modelagem. Os autores
verificaram que o modelo foi capaz de prever satisfatoriamente €r e Vip. Entretanto,
nao foi capaz de prever a recirculacdo das bolhas pelo downcomer, mostrando um
ajuste ruim entre os dados experimentais e simulados de ¢p.

Zhang et al. (2012) simularam o comportamento de um biorreator airlift
de dutos concéntricos equipado com diferentes dispositivos internos na regiao de

mistura e encontraram uma geometria deste aparato que proporcionou baixos
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valores de energia cinética turbulenta e elevados valores de ¢, sendo este
dispositivo indicado para ser empregado em cultivos de microrganismos sensiveis
ao cisalhamento.

Bannari et al. (2011) avaliaram um biorreator airlift de dutos
concéntricos equipado com um agitador mecanico, comparando o seu desempenho
ao de um biorreator airlift “padrdao” (sem agitador). Em sua modelagem,
implementaram o Balango Populacional com 11 classes de bolhas e consideraram
as seguintes forgas interfaciais: arrasto, sustentacdo e massa virtual. A comparagéao
entre os resultados simulados e experimentais de kia a 0,38 vvm apontou erros
relativos de 7,5 e 6,8%, respectivamente, para o biorreator com agitagdo e o
biorreator padrdo. Além disso, verificou-se que o biorreator provido de agitagao
mecanica apresentou cisalhamento superior ao observado para o biorreator padréao,
uma vez que a utilizagdo deste equipamento em cultivo de fungo filamentoso
(Trichoderma reesei) induziu a formagao de hifas de menor tamanho.

Apesar da grande utilizagdo de CFD na previsdo do comportamento
hidrodinamico de biorreatores airlift, poucos estudos tém sido conduzidos utilizando-
se o0 modelo airlift split e confrontando o seu desempenho com o modelo airlift de
dutos concéntricos. Além disso, a taxa de cisalhamento € um pardmetro pouco
avaliado através desta ferramenta. Baseado nisso, objetivo deste capitulo da tese foi
o de avaliar diferentes geometrias de biorreatores airliff empregando-se tanto a
abordagem experimental quanto a fluidodinamica computacional, com o intuito de se

avaliar o efeito dessas geometrias na taxa de cisalhamento.

5.3 Materiais e métodos

5.3.1 Biorreatores e aparato experimental

Quatro diferentes geometrias de biorreatores airlift de se¢gado quadrada
de 10 L, consistindo em dois modelos de dutos concéntricos (ADC) e dois modelos
split (AS) foram escolhidas como geometrias promissoras (se¢do 5.4.1) e o seu
desempenho hidrodinamico foi avaliado empregando fluidodindmica computacional.

A escolha de geometrias com segao transversal quadrada deve-se a
facilidade de construcdo, bem como a possivel aplicacdo em bioprocessos
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envolvendo o cultivo de microrganismos fotossintéticos como microalgas capazes de
produzir lipideos, agucares e proteinas, tornando-se esse tipo de geometria uma
alternativa ao formato circular convencional.

Todos o0s biorreatores apresentaram razdo entre as areas de
escoamento Ap/ArR=1,41, sendo equipados com aspersores do tipo cruzeta de 180
orificios (ADC) ou tipo “espinha de peixe” de 96 orificios (AS). As diferengas
geométricas entre as quatro geometrias avaliadas estavam relacionadas ao angulo
(a) e fracdo volumétrica de liquido na regido de mistura (FeLs). As principais

dimensdes e caracteristicas geométricas sdo apresentadas na Figura 5.1.

Figura 5.1 — Principais dimensdes (em milimetros) e caracteristicas das geometrias promissoras de
biorreatores airlift.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

5.3.2 Determinagdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kLa) em condi¢cdes de consumo microbiano de oxigénio

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) sob
condicdes de crescimento microbiano foi determinado através de um método de
degrau de aeragado. Para este proposito, foi realizado um cultivo com a levedura
Saccharomyces cerevisiae, por se tratar de um microrganismo aerobio facultativo. O
meio de cultivo apresentou a seguinte composi¢do (em g/L): sacarose (10,0),
KH2PO4 (5,6), MgS0O4.7H20 (1.4), extrato de levedura (6,8), e ureia (5,32). O pH

inicial foi ajustado para 5,0 e variou livremente ao longo do cultivo. Para evitar a
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formacao de espuma, empregou-se solugao anti-espumante (Dow Corning, 30% em
massa), adicionada no inicio do cultivo.

Inicialmente, um eletrodo de oxigénio dissolvido (OD) posicionado no
riser do biorreator airlift foi calibrado para a condigdo de saturacdo de oxigénio do
meio de cultivo, ajustando-se a vazao especifica de ar para 1 vvm. Em seguida, a
levedura Saccharomyces cerevisiae liofilizada (Blaupan) foi introduzida no biorreator
arlift a uma concentragéo inicial de 2,0 g/L. Devido a presenga do microrganismo, o
oxigénio dissolvido presente no meio de cultivo passou a ser consumido, até que um
estado estacionario fosse alcancado, caracterizado por uma concentracdo de OD
constante, quando a velocidade de transferéncia de oxigénio igualou-se a velocidade
de respiragao celular a 1 vvm. Enté&o, realizou-se um degrau de aeragao através de
uma variagao repentina da vazao especifica de alimentagdo de ar de 1 para 3 vvm
(valor de vazao desejado), observando-se um aumento na concentracdo de OD até
que outro estado estacionario fosse alcangado a 3 vwm (Figura 5.2). Utilizando-se
os dados do periodo transiente de concentragcdo de oxigénio dissolvido, os valores
de kLa foram determinados aplicando-se o tratamento de dados proposto por Cerri et
al. (2016).

Figura 5.2 — Variagao da concentracao de oxigénio dissolvido com o tempo durante cultivos de
Sacchamoryces cerevisiae para a determinagao de kLa.
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5.3.3 Parametros de desempenho experimentais e numéricos

Os parametros hidrodinamicos utilizados para avaliar o desempenho
das diferentes geometrias promissoras de biorreatores airlift foram a retencéo
gasosa no riser (¢r), a velocidade intersticial de liquido no riser (VLrR) e no
downcomer (Vip) e a velocidade de cisalhamento no biorreator (y).

Os resultados experimentais de retengcdo gasosa no riser e Vir € Vib
foram obtidos através dos métodos propostos por Chisti (1989) (método
manomeétrico) e Gouveia et al. (2003), respectivamente, descritos em detalhes na
secao 4.3.

Os dados de er e velocidades intersticiais no riser e downcomer
simulados por fluidodindmica computacional foram obtidos aplicando-se um
procedimento de média da distribuicdo espacial destas variaveis no volume da
regidao correspondente. O mesmo procedimento foi utilizado na determinagcdo das
taxas de cisalhamento no riser (yy), downcomer (yp), base (yz) e regidao de mistura
(veLs)- A taxa de cisalhamento média no biorreator (y;,) foi estimada considerando-se

todas as regides do biorreator airlift citadas anteriormente.

5.3.4 Avaliagao da incerteza numérica da malha computacional

A quantificacdo da incerteza numérica da malha computacional foi
realizada através do método Grid Convergence Index (GCIl) que permite a escolha
de uma malha computacional que resulte em melhor precisdo associada a um menor
esforco computacional. O método consiste em elaborar trés diferentes malhas
numeéricas (1: refinada; 2: intermediaria; 3: grosseira), definindo para cada uma um

tamanho caracteristico h definido pela Equagao 5.1 (Celik et al., 2008).
1/3
h=|r2X, v (Eq 5.1)

onde N é o numero total de elementos computacionais presente na malha, e AV;
corresponde ao volume o i-ésimo elemento computacional. Por definicdo h1 < h2 <
hs.
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Define-se entdo uma razdo de refinamento entre duas malhas
computacionais (rij) através da Equagao 5.2. De acordo com Celik et al. (2008), o

valor de rij deve ser maior que 1,3 e ser constante entre as trés estruturas de malha.

>

i

onde hi e hj correspondem ao maior e menor valor de tamanho caracteristico da
malha, respectivamente.

Foram realizadas simulagdes empregando-se as trés estruturas de
malhas computacionais e os valores das variaveis de interesse (¢i) foram obtidos
para cada uma, permitindo assim o calculo da ordem aparente (p) utilizando-se as
Equacoes 5.3 a 5.5.

p= ln(izl)' |ln(€32/£21) + q(p)l (Eq 5.3)
rfl—s
q(p) = In (rp _s) (Eq 5.4)
32
— 1 o £32
s = 1.sinal (521) (Eq 5.5)

onde rz21 = h2/h1, r32 = ha/hz, €32 = @3-@2, €21 = @2-¢1 and @k é a solugdo obtida na k-
ésima malha.
O valor do erro relativo aproximado entre as malhas intermediaria e

refinada (e2!) e o indice GCI (GCl12) sdo obtidos através das Equagées 5.6 e 5.7.

e2l = % (Eq 5.6)
GClyy =224 (Eq 5.7)

21

Um procedimento similar é realizado para o calculo de e3? e GCl2s.
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5.3.5 Simulagao por Fluidodinamica Computacional

A simulacao por fluidodinamica computacional utilizou como base para
definicdo de modelos matematicos e estrutura de malha computacional o estudo
realizado por Rodriguez et al. (2015) em diferentes biorreatores pneumaticos (coluna
de bolhas, airlift split, e airlift de dutos concéntricos) operando com fluidos

newtonianos e ndo-Newtonianos.

5.3.5.1 Geometria computacional e malha numérica

As geometrias computacionais e as malhas numéricas foram geradas
utilizando-se o software Ansys Gambit v2.4. Para cada geometria, uma malha
tetraédrica/hexaédrica hibrida foi construida, consistindo em uma porgcdo néo-
estruturada na base do biorreator, com elementos tetraédricos ao redor dos orificios
do aspersor e uma porcdo estruturada com elementos hexaédricos nas demais
regides (riser, downcomer, regiao de mistura). Analisada sob a 6tica da modelagem
e resolugdo numérica, a regido de aspersao de gas em biorreatores pneumaticos é
particularmente importante e complexa, por apresentar elevados gradientes de
velocidade e fragado volumétrica de gas, além da brusca variagdo de comprimentos
caracteristicos do biorreator, dado que o orificio do aspersor possui uma ordem de
grandeza muito inferior ao restante do equipamento (0,5 mm) (Rodriguez et al.,
2015). Dessa forma, o espagamento entre nds utilizado variou de 0,1 (proximo aos
orificios do aspersor) a 5 mm (demais regides).

Para a aplicagdo do meétodo GCI, somente uma das geometrias foi
utilizada (Geometria 2, airlift split, a = 60°, FeLs = 0,20). Apds a selecdo da malha
com a melhor relacdo precisdo-esforco computacional, a mesma estrutura de
construgdo foi aplicada para as demais geometrias, visando a avaliagéo
hidrodinamica destes biorreatores. A Tabela 5.1 apresenta aspectos gerais das
malhas das geometrias de biorreatores airlift avaliadas.
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Tabela 5.1 — Aspectos gerais das malhas computacionais utilizadas na avaliagdo hidrodinamica de
biorreatores airlift.

Mesh N h Hex/tet

(elementos) | (mm) (%)
Geometria 1 735.255 2,74 | 71,9/28,1
Geometria 2 643.137 3,19 | 67,9/321
Geometria 3 656.186 3,06 | 65,7/34,3
Geometria 4 635.626 3,14 | 64,6/354
Fonte: acervo pessoal do autor.

onde Hex/tet corresponde a proporcao entre elementos hexaédricos e tetraédricos

na malha computacional.

5.3.5.2Modelagem matematica e resolugao numérica

A hidrodindmica de biorreatores airlift foi modelada utilizando-se a
abordagem Euler-Euler onde as fases sao tratadas como meios continuos
incompressiveis interpenetrantes e as equacgdes de conservacao de massa e
quantidade de movimento foram resolvidas para ambas fases (Kelly, 2008;
Rodriguez, 2015). O liquido foi definido como fase continua, enquanto o ar foi
tratado como fase dispersa com didmetro constante igual a 5mm (Tabela 5.2).

Dentre todas as forcas interfaciais, considerou-se apenas o arrasto,
utilizando-se a correlacédo de Grace et al. (1976) para o calculo do coeficiente de
arrasto. A turbuléncia foi modelada empregando-se o modelo k — ¢ padrao (Tabela
5.2).

A entrada de ar no sistema foi definida como condi¢cdo de velocidade
prescrita (velocity inlet) nos orificios do aspersor (fragdo volumétrica de gas igual a
1), assumindo os valores 11,1 e 20,8 m/s para os biorreatores airlift de dutos
concéntricos e split, respectivamente, e resultando em uma vazao especifica de gas
igual a 3 vwm para ambos. No topo do biorreator foi definida uma condi¢do de
presséo prescrita (pressure outlet) igual a 1 atm e para a interagao entre as paredes
do biorreator e as fases liquida/gasosa definiu-se uma condigdo de néo-
deslizamento (Tabela 5.2).

O sistema de equacgdes foi resolvido utilizando-se o software Ansys
Fluent 14.5® em um servidor com placa-mée Intel que dispde de 2 processadores
Intel Xeon 2.0 GHz (12 nucleos por processador) e 16 GB de memédria RAM. O

tempo total simulado para cada geometria foi definido baseado em dados
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experimentais de tempo de circulagdo do liquido, de forma a garantir pelo menos
duas voltas completas pelo interior do biorreator, até que o estado pseudo-
estacionario fosse alcangado. Utilizou-se um passo no tempo igual a 10“ s e um

critério de convergéncia em que RMS < 10 (Tabela 5.2).

Tabela 5.2 — Principais condigdes, modelos e métodos numeéricos empregados nas simulagdes por
fluidodindmica computacional.

] FLUIDOS
Agua Fase continua, p.=997 kg.m-3, y.=8.49.10* Pa.s, 0=0.072 N.m""
Ar Fase dispersa, ds=5 mm, ps=1.2 kg.m3

CONDIGOES DE CONTORNO
Velocidade normal a face do orificio, fragdo volumétrica de gas = 1
Pressao de saida prescrita (1 atm)
Condicdo de ndo-deslizamento para ambas fases
TURBULENCIA

Orificios do aspersor
Topo do biorreator
Paredes

Fase continua

Modelo k¥ — € padrao, C,=0,09, C.,=1,44, C,=1,92, ok=1, 0: =1,3

Fase dispersa

Modelo k — € padrao, C,=0,09, C.,=1,44, C.,=1,92, ok=1, 0: =1,3

FORCAS INTERFACIAIS

Arrasto (Grace et al., 1976)
PARAMETROS DO SOLVER
Solver Pressure-Based; Eulerian; Implicit; Two phases
Formulggao da Absolute
velocidade
Formu'lagao First Order Implicit
transiente
Equema de

acoplamento
pressao-velocidade

Phase Coupled SIMPLE

Discretizagao de

Least Squares Cell Based

gradientes
Discretizag&o do Second Order Upwind
momento
Dls?retlzagag c_ia QUICK
fragdo volumétrica
Energia cinética First Order Implicit
turbulenta
Taxa de dissipagao First Order Implicit
turbulenta
Residuos RMS=1.104

Regime transiente

20 iteracdes por passo no tempo; passo no tempo = 10+ s

Fatores de relaxagao Valores padrado do software (entre 0.5 and 1.0)

Fonte: adaptado de Rodriguez (2015).

5.4 Resultados e discussao

Nesta secdo sera apresentada inicialmente a definigdo de geometrias
promissoras de biorreatores airliff de secdo quadrada baseada em critérios
hidrodinAmicos e de transferéncia de oxigénio. Em seguida, sdo abordados os
resultados da avaliagdo da incerteza numérica de malhas computacionais, com o

objetivo de se escolher a melhor malha para avaliagdo hidrodindmica das
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geometrias promissoras. Finalmente, o impacto das diferentes geometrias de
biorreatores airlift em seu desempenho serao discutidos com base em simulagdes

por fluidodindmica computacional.

5.4.1 Definicdo de geometrias promissoras

Baseado nas analises do efeito da geometria de biorreatores airlift de
secao quadrada em seu desempenho, verificou-se grande dependéncia entre as
geometrias da base e da regido de mistura, transferéncia de oxigénio e velocidade
de circulagéo de liquido (secoes 3.4.1 e 4.4.2).

A partir desses resultados verificou-se a possibilidade de operar
biorreatores airlift de se¢ado quadrada em diferentes niveis de transferéncia de
oxigénio (kLa) (Figura 5.3) e velocidade de liquido (ULr e ULp) (Figura 5.4), obtendo-
se quatro geometrias promissoras de biorreatores airlift (Tabela 5.3). As superficies
de resposta para ULp foram suprimidas por apresentarem dependéncia similar de

ULr em relagdo aos parametros geométricos.

Tabela 5.3 — Geometrias promissoras de biorreatores airlift de se¢do quadrada.

Geometria Modelo Prr ° Fois kLaéf?”a kLac_ﬁ'“
(vvm) (©) () (s) (s7)

1 Split 3 90 0,10 0,0490 0,0223

2 Split 3 60 0,26 0,0221 0,0159

3 Dutos concéntricos 3 60 0,10 0,0463 0,0204

4 Dutos concéntricos 3 60 0,20 0,0249 0,0158

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 5.3 — Identificacdo de geometrias promissoras de biorreatores airlift utilizando como critério o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio: (a) dutos concéntricos; (b) split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.



Selecado de geometrias promissoras de biorreatores airlift de se¢do quadrada e sua
avaliacao por fluidodinamica computacional 133

Figura 5.4 — Identificacdo de geometrias promissoras de biorreatores airlift utilizando como critério a
velocidade superficial de liquido no riser: (a) dutos concéntricos; (b) split.

(@)

FeLs (-)

I 3
L= E 0,28

W~ T2 T BT T T80T T8 T T 18 T T BT "o
) I 0,24
o

(b)

0,29
0,26
0.23
X
@ 0,20
0]
L
0,17
0.14) | Uir(m/s)
I 0,24
1 023
0,11 | 0.22

a (%)

Fonte: acervo pessoal do autor.
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A Tabela 5.3 apresenta as principais caracteristicas geométricas das
geometrias promissoras de biorreator airlift e exibe os valores do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio para agua destilada (kLaagua), calculados a
partir das Equagodoes 3.13 e 3.14, e nos caldos de cultivo de Saccharomyces
cerevisiae (kLacaido) oObtidos para as mesmas condigdes operacionais e
caracteristicas geométricas. O objetivo da avaliagdo de kLa em cultivos de leveduras
foi o de validar o comportamento de kia em relagdo as variaveis geométricas
observados em um sistema modelo (agua destilada) para um sistema com consumo

biolégico de Oz (cultivo).

kLa(ASQ_ADc) = 0,025 + 0,008x% + 0,004‘x3 (Eq 3.13)

k@50 as) = 0,0226 + 0,0023x; + 0,0051x7 — 0,0021x, + 0,0017x% + 0,0047x3 —
0,0013x2 (Eq 3.14)

A Figura 5.5 apresenta os resultados experimentais de velocidade de
circulagao de liquido para biorreatores airlift de se¢ao quadrada operando com agua
destilada, comparando-os aos valores obtidos através dos modelos que descrevem
as superficies de resposta (Figura 5.4), correspondentes as Equacgoes 4.30, 4.31,
4.34 e 4.35. Verificou-se uma excelente concordancia entre os valores previstos e
experimentais das velocidades de circulacio do liquido.

ULr(asg_anc) = 0,332 — 0,008x; — 0,013x2 — 0,030x, + 0,038x; — 0,008x2 (Eq 4.30)
ULr(asg_as) = 0,201 + 0,008x2 — 0,013x, + 0,024x5 (Eq 4.31)

Usb(aso apcy = 0,236 — 0,006x; — 0,009x — 0,021x, + 0,027x; — 0,005x3 (Eq 4.34)

Us(aso as) = 0,143 + 0,006x7 — 0,010x, + 0,017x; (Eq 4.35)
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Figura 5.5 — Comparagéao entre valores previstos por modelo empirico (Equacgdes 4.30, 4.31,4.34 e
4.35) e experimentais de velocidade superficial de liquido (ULr € ULp) para as geometrias promissoras
de biorreatores airlift.
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Geometria de biorreator airlift

Fonte: acervo pessoal do autor.

Em todas as geometrias promissoras de biorreatores airlift, os valores
de kLa obtidos para os caldos de cultivo de S. cerevisiae foram inferiores aos
verificados para os biorreatores operando com agua destilada, devido a presenca de
células e de antiespumante, que afeta as forgas interfaciais que atuam na bolha de
ar, modificando a dindmica de quebra e coalescéncia das mesmas, alterando assim
o seu tamanho. Apesar das diferencas, o efeito da geometria do biorreator nos
valores tanto de kLasgua quanto de kLacaido permaneceu o mesmo, com as Geometrias
1 e 3 exibindo valores de coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
superiores as Geometrias 2 e 4.

As Geometrias 1 e 3 apresentaram elevados valores de kLa para agua
e o caldo de cultivo, enquanto diferentes valores de velocidade superficial de liquido
foram observados, o que pode resultar em diferentes condi¢gdes de cisalhamento.

Uma elevada capacidade de transferéncia de oxigénio nao esta ligada

necessariamente a elevados valores de circulacdo de liquido. O coeficiente
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volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) corresponde ao produto do coeficiente
convectivo de transferéncia de oxigénio (kL) e a area interfacial especifica das bolhas
de ar (a). Cerri et al. (2010) avaliaram a transferéncia de oxigénio em trés
biorreatores pneumaticos (coluna de bolhas, airlift split, e airlift de dutos
concéntricos) e verificaram que a area interfacial especifica causa um maior efeito
na variagao de kLa, quando comparado a k., que permanece praticamente constante
ao longo de uma grande faixa de variagdo de vazao especifica de ar. Uma vez que a
area interfacial € uma fungdo direta da retengdo gasosa, enquanto k. esta
relacionado diretamente com o numero de Reynolds e, consequentemente, com a
velocidade de liquido, o aumento em ki,a é causado em sua maior parte pelo
aumento da retencéo gasosa do que pelo aumento na velocidade de liquido.

A utilizacdo da velocidade de liquido como indicacgao indireta da taxa
de cisalhamento tem como base os estudos de Al-Masry e Chetty (1996) e Shi et al.
(1990), que avaliaram a taxa de cisalhamento em biorreatores airlift de circulagao
externa através de analise por analogia, em que a velocidade intersticial do liquido
no downcomer foi utilizada como parametro caracteristico.

Além disso, Merchuk e Berzin (1995) propuseram que a taxa de
cisalhamento para qualquer regido i de um biorreator airlift (base, riser, downcomer,
regido de mistura) corresponde a energia dissipada dividida pelo caminho médio de

escoamento do liquido nesta regido e pela soma das areas das bolhas de ar

(Equacgao 5.8).
T = % (Eq 5.8)

onde E é a energia dissipada, tr € o tempo de residéncia do liquido, A é a area
disponivel para o escoamento do fluido, L € o caminho médio de circulagdo e a é a
area interfacial especifica das bolhas.

Por sua vez, a dissipacdo de energia nas diferentes regides de
biorreatores airlift € uma funcédo direta da velocidade de liquido nestas regides
(Equacoes 4.10,4.12, 4.13 € 4.14).

ER =Ei1’l_pL'g'h’D'£R'ULR'AR (Eq 4.10)
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ED :pL'g'hD'SD'ULD'AD (Eq 4.12)
EB =§pLVl?DKBAD(1 _ED) (Eq 4.13)
Egis = %PL- [VL3R-KT,exp-AR- (1—eg)+ VL3D-KT,cont-AD- 1- SD)] (Eq 4.14)

Portanto, as velocidades superficiais (ou intersticiais) de liquido no riser
e no downcomer podem ser empregadas como uma forma indireta de se avaliar as
condicdes de cisalhamento em biorreatores airlift.

Os diferentes valores de ULr verificados para as Geometrias 1 e 3,
associados aos elevados valores de kLa, representam uma importante descoberta,
uma vez que estes diferentes comportamentos foram alcangados apenas através de
modificagdes geométricas nos biorreatores, para a mesma vazao especifica de ar
(Tabela 5.3). De maneira oposta ao biorreator convencional tipo tanque agitado e
aerado, cuja operagcdo € realizada através da manipulagdo da velocidade de
agitacédo e vazao especifica de ar, biorreatores airlift exibem apenas a vazéo de ar
como variavel operacional. Logo, a utilizagdo da geometria na definicdo do
desempenho destes equipamentos significa um aumento nos graus de liberdade do
sistema. Por exemplo, a Geometria 1 possui elevados valores de kLa associado a
baixos valores de ULr, 0 que torna esta geometria promissora para aplicagdo em
cultivos de microrganismos sensiveis ao cisalhamento com elevada demanda por
oxigénio.

Nas Geometrias 2 e 4, por outro lado, verificou-se baixos valores de
coeficiente de transferéncia de oxigénio. Entretanto, as velocidades de liquido para a
Geometria 4 foram 77% superiores aos valores encontrados para a Geometria 2,
indicando novamente diferentes niveis de cisalhamento e reforcando a possibilidade
de adaptacdo do projeto do biorreator airlift as condigbes hidrodindmicas e de

transferéncia de oxigénio especificas de cada bioprocesso.

5.4.2 Avaliagao da incerteza numérica da malha

Uma analise de incerteza numérica da malha computacional foi

realizada utilizando-se o método GClI com o objetivo de se determinar a
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configuracdo de malha com a melhor relagao precisao-esforgo computacional. A
Tabela 5.4 apresenta as caracteristicas das trés estruturas de malhas
computacionais, o tempo de simulagdo (tempo necessario para completar a
simulagao, tsim) € os resultados de retengcé&o gasosa global e velocidades intersticiais
de liquido no riser e no downcomer para a Geometria 2 (Tabela 5.3) operando a

1,27 vwvm com agua destilada a 32°C.

Tabela 5.4 — Caracteristicas das malhas utilizadas e resultados de €r, Vir € Vip para o método GCI.

h N tsim &R VLR VLD
Malha
(mm) () (dias) (=) (mls) (m/s)
Refinada (1) 2,29 1.610.511 71 0,0308 0,205 0,092
Intermediaria (2) 3,19 643.137 45 0,0307 0,199 0,089
Grosseira (3) 4,35 235.074 7 0,0325 0,192 0,082

Fonte: acervo pessoal do autor.

Para cada uma das malhas adotou-se uma estrutura geral de
construgdo similar, em que o espagamento entre nés minimo foi de 0,1 mm (na
regido préxima aos orificios do aspersor). Por outro lado, o espagamento maximo
entre ndés (observado para a regiao de mistura, riser e downcomer) variou de acordo
com a malha, assumindo os valores de 2, 3 e 5 mm, respectivamente, para as
malhas refinada, intermediaria e grosseira.

A partir dos resultados obtidos, calculou-se a incerteza entre as malhas
1 e 2 (GCl21) (Equagdes 5.6 e 5.7) e entre as malhas 2 e 3 (GClz23). A retencéo
gasosa no riser exibiu uma incerteza de 0,43% entre as malhas grosseira e
intermediaria (GCls2) e de 0,02% entre as malhas intermediaria de refinada (GCl12),
apresentando um valor numérico estavel de 0,0307 (Tabela 5.4 e Tabela 5.5).
Quanto os resultados de Vir e Vip, 0s valores estaveis observados foram de 0,0199
e 0,089 m/s, respectivamente, com valores de GCli2 assumindo valores de 20,13 e
5,79%, respectivamente. Apesar dos menores valores de GCli2 observados, o
tempo de simulagao observado mostrou que a malha intermediaria exibiu a melhor
relagao precisao-esforco computacional, dado que o tempo de simulacdo da malha

refinada mostrou-se proibitivo para a sua utilizacao nas futuras simulagoes.
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Tabela 5.5 — Incertezas numéricas aplicadas as trés estruturas de malhas computacionais.

GCl / Variavel €r (%) ViR (%) Vip (%)
GCl12 0,02 16,47 2,12
GClas 0,43 20,13 5,79

Fonte: acervo pessoal do autor.

Definida a estrutura geral da malha computacional a ser utilizada
(malha intermediaria), aplicou-se 0 mesmo principio de constru¢gado para as malhas
correspondentes as Geometrias 1, 3 e 4. Comparando-se os valores do tamanho
caracteristico das malhas (h) do presente estudo com os valores observados em
diferentes trabalhos que envolvem a avaliagao hidrodindmica de biorreatores airlift
aplicando-se CFD, verificou-se que as malhas atuais apresentaram tamanhos
inferiores aos trabalhos da literatura, especialmente quando comparadas aos

estudos que avaliaram a taxa de cisalhamento (Tabela 5.6).

Tabela 5.6 — Valores da literatura do tamanho caracteristico de malha computacional.

Volume N h* Parametros
Referéncia
(L) (elementos) (mm) avaliados
(Pawar, 2017) 32 690.000 3,59 €R, €D, VLD, Vi
(Rodriguez et al.,
5 500.000 2,15 €6, Vi, kLa
2015)
(Xu et al., 2015) 40 100.704/61.422 7,35/8,67 €R, €D, VIR, VLD
(Garcia et al.,
32 1.230.217 2,96 Vb, ¥in
2014)
(Mavaddat et al.,
10 240.000 3,47 €, kLa, vi,
2014)
(Ghasemi e
16 57.240 6,54 €R, €0, UL
Hosseini, 2012)
(Ali et al., 2011) 750 3.458 13,92 €R, €D, VID
(Bannari et al.,
21 492.171/509.978 3,45/3,49 kLa, Vi
2011)
(Simcik et al., 9,34 /9,40 /
40 48.100/49.100/44.700 €r, VIR, ViD
2011) 9,64
735.255/643.137/ 2,47 /2,38/
Presente estudo 10 €R, VIR, VLD, ¥,
656.186/635.626 2,51/2,48

*Para efeito comparativo entre o tamanho caracteristico considerou-se apenas o volume do fluido,
devido a dificuldade de se encontrar o volume total do dominio computacional nos trabalhos citados.

Fonte: acervo pessoal do autor.
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5.4.3 Efeito da geometria do biorreator na hidrodindmica

A distribuicdo da fragdo volumétrica de ar ou retengcdo gasosa nas
quatro geometrias promissoras de biorreator airlift € apresentada na Figura 5.7. Em
todas as geometrias, observou-se a presenca da fase gasosa apenas nas regides de
subida e de mistura, verificando-se a auséncia de circulagdo de gas através das
regides de descida e da base. Este fato ndo condiz com o observado
experimentalmente, em que houve recirculacdo de bolhas de ar pelo downcomer
com valores de ep de até 4,2% (Geometria 3), tendo sido esta ocorréncia
extensivamente observada na literatura (Simcik et al., 2011; Moradi et al., 2013;
Rodriguez et al., 2015; Xu et al., 2015). Entre as possiveis causas deste
comportamento estdo as forgas interfaciais utilizadas na modelagem (arrasto,
sustentagao, etc..), as correlagdes utilizadas nos calculos dos coeficientes dessas
forcas e os parametros relacionados ao diametro das bolhas (valor constante ou
com distribuicdo de tamanhos). Devido a nao previsao de recirculagao de bolhas
pelo downcomer, os valores de retencéo gasosa no riser previstos por CFD (gr,crp)
foram subestimados em relagdo aos resultados experimentais (erexp) (Figura 5.6).
Mesmo assim houve uma satisfatoria previsédo da retengdo gasosa no riser (Figura
5.6).
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Figura 5.6 - Comparacéo entre valores de retengédo gasosa experimentais e previstos por CFD no
riser (¢r) e velocidade intersticial de liquido (Vir e Vip) para as geometrias promissoras de
biorreatores airlift.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Comparando-se as geometrias de biorreatores airlift, verificou-se que
os modelos de dutos concéntricos (Geometrias 3 e 4) exibiram maiores valores de €r
quando comparados ao modelo split (Geometrias 1 e 2).

Analisando-se as velocidades intersticiais de liquido, verificou-se que
em geral, a utilizacdo de fluidodindmica computacional proporcionou resultados
superestimados de Vir e subestimados de Vip. Novamente, apesar das diferencgas,
as simulagdes foram capazes de prever com satisfatéria concordancia o

comportamento das geometrias promissoras de biorreatores airlift.
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Figura 5.7 — Distribuicao espacial de fragdo de gas (retengao gasosa) nas geometrias
promissoras de biorreatores airlift: (a) Geometria 1; (b) Geometria 2; (c) Geometria 3; (d) Geometria 4.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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5.4.4 Efeito da geometria do biorreator na taxa de cisalhamento

Uma vez que a fluidodindmica computacional previu a hidrodindmica
das geometrias promissoras de biorreatores airlift de maneira satisfatoria, utilizou-se
essa ferramenta na avaliagdo das condigdes de cisalhamento destas geometrias. A
taxa de cisalhamento corresponde a taxa de deformagdo de um fluido em
escoamento, sendo um importante parametro a ser avaliado em biorreatores por
afetar a morfologia de microrganismos e, consequentemente, a produgcédo de
bioprodutos. Apesar de ser uma variavel importante na operacado de biorreator, ndo
existe uma metodologia de determinacao direta da taxa de cisalhamento, sendo a
sua avaliagao realizada através de estimativas baseadas em correlacdes disponiveis
na literatura.

A Figura 5.8 mostra a variagao espacial da taxa de cisalhamento nas
geometrias promissoras de biorreatores airliff, indicando uma distribuicdo nao-
uniforme de y por todo o volume do biorreator, com os maiores valores deste
parametro sendo observados na base e ao redor dos furos do aspersor de gas
(Figura 5.9). Este comportamento foi observado em outros estudos relacionados
com a aplicagao de CFD em biorreatores airlift (Garcia et al., 2014; Mavaddat et al.,
2014; Pawar, 2017) e pode ser atribuido a dois fatores:

e Elevada velocidade relativa entre as fases liquida e gasosa,
causada pela grande velocidade de inje¢cao do gas nos orificios do aspersor; e

e Escoamento confinado com inversdo de direcdo na base do

biorreator.
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Figura 5.8 — Contornos de taxa de cisalhamento nas geometrias promissoras de biorreator airlift. (a)
Geometria 1; (b) Geometria 2; (c) Geometria 3; (d) Geometria 4.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Figura 5.9 — Contornos de taxa de cisalhamento em biorreatores airlift com énfase na base:
(a) Geometria 1; (b) Geometria 3.
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A partir da distribuicdo espacial da taxa de cisalhamento, obteve-se os
valores médios nas diferentes regides do biorreator (riser — yr, downcomer — vy,
base — y e regido de mistura — y;.5), bem como os valores médios do biorreator

como um todo (y;,) (Figura 5.10).

Figura 5.10 — Valores de taxa de cisalhamento média e para as diferentes regides de
biorreatores airlift.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Em todas as geometrias de biorreator airlift, o riser exibiu os maiores
valores de taxa de cisalhamento quando comparado as demais regides, enquanto o
downcomer foi a regido responsavel pelos menores valores de y. Analisando-se a
Figura 5.11 que ilustra a distribuigdo espacial do vetor de velocidade de liquido no
riser € no downcomer, pode-se verificar um escoamento bem ordenado em ambas
as regides, representado pelo comportamento praticamente paralelo entre os
vetores velocidade de liquido. Apesar disso, os elevados valores de velocidade de
liquido observados no riser em comparacdo ao downcomer proporcionaram o

elevado valor de y nesta regi&o.
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Figura 5.11 — Distribuigdo do vetor velocidade de liquido no riser e no downcomer de geometrias
promissoras de biorreator airlift: (a) Geometria 1; (b) Geometria 3.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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A partir desses resultados, verificou-se a seguinte relagdo para a taxa

de cisalhamento entre as regides dos biorreatores airlift:

Yr > VB > Y6Ls > Vb (Eq 5.9)

Analisando-se a taxa de cisalhamento na base e na regidao de mistura
das geometrias promissoras, verifica-se o0 grande impacto da geometria destas
regides em y. Apesar da velocidade de liquido nessas regides nao ser tdo elevada
quanto no riser, a inversao na direcdo do escoamento acarreta em elevada taxa de
cisalhamento (Figura 5.12). Além disso, pode-se observar a baixa contribuicdo do

downcomer para o cisalhamento médio do biorreator.
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Figura 5.12 — Inversédo da dire¢cdo do escoamento do liquido em biorreator airlift (Geometria 3): (a)
base; (b) regido de mistura.
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De acordo com a Figura 5.10 tem-se a seguinte relacdo de taxa de

cisalhamento média para as geometrias promissoras de biorreator airlift:

)'/m,Geom3 > ym,Geomél > ym,Geoml > )'/m,GeomZ (Eq 510)

Comparando-se a relacdo dada pela Equagao 5.10 com os valores de
velocidade intersticial (ou superficial) de liquido nesses biorreatores, observa-se uma
relagdo proporcional entre taxa de cisalhamento e velocidade de liquido. Para
ilustrar esse fato, os resultados de taxa de cisalhamento média no biorreator, no
riser e no downcomer das geometrias promissoras foram relacionados as
velocidades intersticiais correspondentes (Figura 5.13), onde a velocidade

intersticial média (V,) é obtida através da Equagéo 5.11.

y, = 2/rlip (Eq 5.11)

VLrR+VLD

Figura 5.13 — Relacdo entre a taxa de cisalhamento e a velocidade de circulagdo de liquido.
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Portanto, verifica-se uma relacdo praticamente linear entre a
velocidade de liquido e a taxa de cisalhamento, tanto em termos de valores médios
para o biorreator, quanto em termos locais no riser € no downcomer. Dessa maneira,
a escolha da velocidade de liquido como parametro de caracterizacao indireta das
condigbes de cisalhamento mostra-se adequada e pode ser empregada na escolha

de modelos ou geometrias de biorreatores airlift.

5.5 Consideracgées finais

Geometrias promissoras de biorreatores airlift de secdo transversal
quadrada foram selecionadas com base em critérios de transferéncia de oxigénio
(kta) e circulacdo de liquido (ULr) e o seus desempenhos foram avaliados
adicionalmente empregando-se fluidodindamica computacional (CFD).

Foram selecionadas quatro geometrias promissoras de biorreator airlift
que exibiram diferentes niveis de kia e velocidade de liquido para uma mesma
vazao especifica de ar (3 vvm). A possibilidade de operagédo de biorreatores airlift
em diferentes condigdes de transferéncia de oxigénio e circulagcédo de liquido através
de alteracbes geométricas evidenciou a flexibilidade destes dispositivos, além de
ressaltar a importadncia do conhecimento prévio da relacdo entre geometria e
parametros de desempenho, com o propésito de se projetar o biorreator para
atender demandas especificas de cada bioprocesso.

A fluidodinamica computacional mostrou-se uma ferramenta importante
para ser utilizada na previsdo do comportamento hidrodindmico de biorreatores
airlift, descrevendo de forma satisfatéria parametros de desempenho como retengao
gasosa e velocidade de liquido.

Utilizou-se CFD para prever a taxa de cisalhamento nas diferentes
regides das geometrias promissoras de biorreatores airlift, constatando-se que o
riser apresentou os maiores valores desse parametro e que a velocidade de liquido
pode ser utilizada como parametro de caracterizacao indireta das condicbes de

cisalhamento em biorreatores airlift.
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6 Avaliacdao da taxa de cisalhamento em biorreatores
airlift

6.1 Introducéo

Ao contrario dos processos quimicos, em que as forcas de
cisalhamento geralmente afetam apenas as transferéncias de calor e massa, os
processos bioquimicos sao extremamente dependentes do cisalhamento quando
células animais frageis, células vegetais e microrganismos filamentosos s&o usados
(Contreras et al., 1999). Condi¢des de cisalhamento excessivamente altas afetam a
morfologia celular, causando danos que levam a perda de viabilidade e ruptura ou
desintegracédo celular, mesmo no caso de células robustas. Como consequéncia
final, a biossintese do produto microbiano é afetada. Portanto, um biorreator deve
fornecer ambientes moderados ou de baixo cisalhamento a fim de evitar danos as
células sensiveis ao cisalhamento, enquanto ainda fornece distribuicbes
homogéneas de transferéncia de calor e massa (Contreras et al., 1999; Cerri et al.,
2008).

Os biorreatores pneumaticos tém sido amplamente aplicados em
processos bioquimicos devido ao seu projeto simples, baixos custos de construgéo e
operacgao, altas taxas de transferéncia de oxigénio e baixo consumo de energia
(Cerri et al., 2008). Além disso, estes equipamentos classicamente tém sido
descritos como dispositivos de baixo cisalhamento, quando comparados ao

biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado (Kilonzo e Margaritis, 2004).

6.2 Estado da arte

A taxa de cisalhamento (y) é um parédmetro que depende do gradiente
de velocidade local e das propriedades reoldgicas do fluido. Devido a complexidade
envolvida em sua determinacdo, esforcos consideraveis tém sido realizados para
desenvolver metodologias e correlagbes para avaliar a taxa de cisalhamento média

(¥:) com o proposito de associa-la ao desempenho de biorreatores (Shi et al., 1990).
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Nishikawa et al. (1977) utilizaram analise por analogia correlacionando
ym com o coeficiente convectivo de transferéncia de calor medido na serpentina de
resfriamento e na camisa de um biorreator coluna de bolhas de 32 L. Schumpe e
Deckwer (1987) propuseram o uso do coeficiente volumeétrico de transferéncia de
oxigénio (kLa) como parametro caracteristico para correlacionar com y,,, uma vez
que este parametro apresenta uma dependéncia maior em relacdo a viscosidade
aparente. Chisti e Moo-Young (1989) criticaram a aplicagao de correlagdes simples
disponiveis na literatura para a previsao de y,, (Nishikawa et al., 1977; Henzler,
1980; Kawase e Mooyoung, 1986; Schumpe e Deckwer, 1987), uma vez que todos
esses estudos consideraram apenas a velocidade superficial do gas como variavel
independente, exibindo dessa forma uma ampla faixa de variagdo (0,2 < y,, (s)
<1000), quando aplicados para estimar y,, em sistemas ar-agua.

Shi et al. (1990) aplicaram analise por analogia para correlacionar y,, e
a velocidade intersticial do liquido no downcomer (Vip) num biorreator airlift de
circulagao externa de 40 L operado com solugdes de glicerol, carboximetil celulose e
goma xantana. A selegdo dessa variavel como parametro-chave foi justificada pelo
fato da taxa de cisalhamento ser uma funcdo das velocidades relativas das fases
liguida e gasosa. Empregando a metodologia anterior em um biorreator airlift de
circulagcao externa de 700 L, Al-Masry e Chetty (1996) verificaram a dependéncia
entre a taxa de cisalhamento média e as propriedades reoldgicas do fluido, obtendo
diferentes correlagdes para solugdes de goma xantana e carboximetil celulose.

Baseado no conceito de dissipagcao de energia, Merchuk e Benzvi
(1992) definiram a tensdo de cisalhamento por unidade de tempo num biorreator
coluna de bolhas como sendo igual a poténcia dividida pela altura de dispersao gas-
liquido (hp) e area das bolhas.

Seguindo a mesma abordagem, Merchuk e Berzin (1995) estenderam a
definicdo de tensdo de cisalhamento (t) para uma regiao i/ qualquer de um biorreator
airlift de dutos concéntricos, considerando-a igual a dissipagéo de energia dividida
pelo caminho médio de circulagdo naquela regido e pela soma das areas de todas
as bolhas:

7, = SR (Eq 6.1)

[ 2
AiLia;
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onde E é a energia dissipada; tr € o tempo de residéncia do liquido; A é a area
disponivel para o escoamento do fluido; L € o caminho médio de circulagdo e a é a
area interfacial especifica das bolhas.

Grima et al. (1997) também aplicaram o conceito de dissipagao de
energia para avaliar a distribuicdo da taxa de cisalhamento em biorreatores airlift
split trifasicos de 0,93 e 1,75 L contendo microparticulas para o suporte de células.
Os autores verificaram que v, foi altamente afetada pela carga de sdélidos, com uma
diminuicdo na taxa de cisalhamento média a medida em que se aumentou a carga
de sdlidos. Observou-se também que a base do biorreator exibiu as maiores taxas
de cisalhamento, devido as mudancgas de direcdo e padrdo de escoamento em um
canal fechado.

Cerri et al. (2008) propuseram uma metodologia para correlacionar y,,
com a velocidade superficial de gas no riser (Ucr) e os parametros reoldgicos do
fluido (K e n), usando analise por analogia com kia num biorreator airlift de dutos
concéntricos de 5 L. Segundo os autores, a escolha do kia como parametro
caracteristico foi adequada, pois a transferéncia de oxigénio ocorre através da area
interfacial das bolhas de ar distribuidas uniformemente por todo o biorreator.
Thomasi et al. (2010) aplicaram a metodologia proposta por Cerri et al. (2008) para
comparar as magnitudes da taxa de cisalhamento em biorreatores coluna de bolhas
(CB), airlift split (AS) e airlift de dutos concéntricos (ADC) de 5 L. Os autores
realizaram cultivos de Streptomyces clavuligerus em batelada a 3,5 vvm utilizando
os trés diferentes modelos de biorreatores pneumaticos. Durante o cultivo, amostras
do caldo foram retiradas para a determinagcdo de K e n, com a posterior estimativa
de y,,. Os maiores e menores valores de y,, foram encontrados para os biorreatores
ADC e CB, respectivamente, enquanto os valores mais baixos de concentracao
celular e do indice de consisténcia do caldo (K) foram obtidos para o biorreator ADC
quando comparado ao biorreator coluna de bolhas.

Apesar da representativa contribuicdo da metodologia proposta por
Cerri et al. (2008) para a determinagao da taxa de cisalhamento média em estudos
envolvendo a avaliacdo do desempenho de biorreatores, essa abordagem apresenta
uma limitagdo por nado permitir a previsdo da taxa de cisalhamento média para
fluidos newtonianos (n = 1).

A Tabela 6.1 apresenta as principais informacdes acerca da taxa de

cisalhamento média em estudos relacionados a biorreatores pneumaticos. Verifica-
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se que os valores de y,, exibem uma ampla faixa de variacado, independentemente
do tipo de biorreator pneumatico e volume de trabalho, natureza do fluido ou faixa de
valores de velocidade superficial do gas empregados. Isto levanta duvidas sobre os
reais valores absolutos de y,, estimados utilizando-se as metodologias disponiveis
na literatura. Além disso, como ndo ha metodologia disponivel para quantificagcao
experimental direta da taxa de cisalhamento, ndo €& possivel identificar uma
abordagem capaz de prever com precisdo a taxa de cisalhamento média em
biorreatores pneumaticos. Todos esses estudos, sem duvida, contribuiram para o
entendimento do efeito de y,, sobre células e microrganismos sensiveis ao
cisalhamento, permitindo comparacdes das condi¢cdes de cisalhamento para varias
geometrias de biorreatores pneumaticos sob diferentes condi¢gdes de operacdo. No
entanto, verifica-se a dificuldade em estabelecer os valores reais das taxas de
cisalhamento média em biorreatores pneumaticos.

Nesse aspecto, a fluidodinamica computacional (CFD) é uma
ferramenta importante e poderosa que pode ser aplicada para prever a taxa de
cisalhamento em biorreatores, pois resolve equagdes conservativas, com o calculo
de perfis de velocidade, permitindo estimar a taxa de cisalhamento local e média em
diferentes geometrias de biorreator, fluidos e condi¢gdes de operacéo. A técnica de
CFD tem sido amplamente utilizada para avaliar o desempenho de biorreatores airlift
de circulagdo interna, prevendo variaveis como a retengcdo gasosa local e global,
velocidades do liquido, tempo de mistura e coeficiente volumétrico de transferéncia
de oxigénio, verificando-se uma boa concordancia entre valores previstos e
experimentais. Apesar da ampla utilizagcdo desta ferramenta, poucos estudos a
utilizaram para estimar a taxa de cisalhamento ou a tensdo de cisalhamento em
biorreatores (Bannari et al., 2011; Anastasiou et al., 2013; Garcia et al., 2014;
Mavaddat et al., 2014; Pawar, 2017; Pawar, 2018). Além disso, os valores obtidos
nao puderam ser confirmados e diferiram amplamente em ordem de magnitude
daqueles relatados na literatura classica de biorreatores airlift.

Portanto, nesse capitulo da tese utilizou-se a técnica de CFD para
avaliar a taxa de cisalhamento média em um biorreator airlift de dutos concéntricos,
estabelecendo uma analogia entre 0 escoamento previsto numericamente (usando
CFD) e o previsto através de perfis universais de velocidade (equacionamentos bem
estabelecidos na literatura) para liquidos em dutos lisos de sec¢ao circular e anular. O
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objetivo foi demonstrar a boa concordancia entre esses valores e obter as

magnitudes reais de y,,, nesses dispositivos.
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Tabela 6.1 — Estudos envolvendo a estimativa da taxa de cisalhamento média em biorreatores pneumaticos.

) Volume Uc ou Ugr Ym
Referéncia Biorreator Fluido
(L) (m/s) (s™)
Nishikawa et al.
Coluna de bolhas 32 A, CMC, G 0,008-0,1 0,1-500
(1977)
Schumpe e
Coluna de bolhas 1,8/2,0/2,2 G, CMC, GX, PAA 0,02-0,2 56-560
Deckwer (1987)
. . . ~ 0,8-61,5 (GX)
Shi et al. (1990) Airlift de circulagéo externa 40 G, CMC, GX 0,004-0,06
23,4-143,5 (CMC)
Merchuk e Benzvi
Coluna de bolhas 50 A, G, CMC 0,01-0,1 68-611
(1992)
306-8626 (riser)
Merchuk e Berzin
(1995) Airlift de dutos concéntricos 30 A 1358-4252 (downcomer)
747-3362 (base)
Al-Masry e Chetty
(1996) Airlift de circulagao externa 700 G, CMC, GX 0,002-0,06 2,1-35,5
Solugéo de NaCl (0,1 3419-8094 (CS = 0)
Grima et al. o ) kmol/m?3) + microparticulas 402-1156 (CS = 6 kg/m?3)
Airlift split 0,93/1,75 ) 0,001-0,0067
(1997) (em diferentes cargas de 125-276 (CS = 17 kg/m?3)
solidos) 176-478 (CS = 29 kg/m?)
Cerri et al. (2008) | Airlift de dutos concéntricos 50 A, G, GX 0,0094-0,0943 1070-9300 (GX)
Coluna de bolhas 50 A, G, GX 0,008-0,067 1000-8260 (GX)
Thomasi et al.
(2010) Airlift de dutos concéntricos 50 A, G, GX 0,016-0,16 1410-17137 (GX)
Airlift split 50 A, G, GX 0,026-0,23 1525-11085 (GX)

Legenda: A = agua destilada; CMC = solugao de carboximetil celulose

Fonte: acervo pessoal do autor.

; G = solugédo de glicerol; GX = solugdo de goma xantana; PAA = solugao de poliacrilamida;
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6.3 Materiais e métodos

6.3.1 Biorreatores e aparato experimental

Avaliou-se um biorreator airliff de dutos concéntricos de 5 L (ADC),
previamente descrito por Thomasi et al. (2010) e Mendes e Badino (2015),
empregando-se fluidodindAmica computacional, bem como foi determinada
experimentalmente a velocidade intersticial do liquido (VL). Este equipamento
consistia de uma dorna cilindrica com didmetro interno de 125 mm, inicialmente
preenchida com liquido até uma altura de 410 mm. O duto concéntrico consistia de
um cilindro de ago inoxidavel (1,2 mm de espessura) de 79,7 mm de diadmetro
interno e uma altura de 330 mm, proporcionando uma relagdo entre as areas de
escoamento (Ap/Ar) de 1,46.

Os experimentos foram realizados a 30 °C, utilizando-se agua destilada
(pL = 997 kg/m?3, uL = 8,49.10 Pa.s, 0 = 0,072 N/m) e solugdo de glicerol 63% v/v (pL
= 1157 kg/m?, yL = 0,01 Pa.s, 0 = 0,068 N/m) como fluidos Newtonianos e solugéo
de goma xantana 0,2% m/v (pL = 1000 kg/m?3, K = 0,06 Pa.s", n = 0,36, o = 0,0708
N/m) como fluido ndo-Newtoniano. O comportamento reolégico da solugédo de goma
xantana é descrito pelo modelo de Lei de Poténcia (Equagao 6.2). A fase gasosa
consistia de ar atmosférico, fornecido através de um aspersor tipo cruzeta de 84
orificios localizado na base do biorreator, a vazdes de gas especificas variando de 1

ab5vvm.

T =Ky" (Eq 6.2)

6.3.2 Determinagao da velocidade intersticial

Os resultados experimentais de velocidade intersticial do liquido no
riser e no downcomer (Vir e Vip) foram obtidos por Mendes (2016), tendo sido
determinados aplicando-se o método proposto por Gouveia et al. (2003) (secéo 4.3),
no qual faz-se necessario conhecer as caracteristicas geomeétricas do biorreator,

bem como os valores de retengdo gasosa no riser e no downcomer e o tempo de
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circulagao do liquido, obtidos através do método manométrico (Chisti, 1989) e do

método da esfera (Vasconcelos et al., 2003), respectivamente.

6.3.3 Fluidodinamica computacional

A simulagdo do comportamento hidrodindmico via fluidodindmica
computacional baseou-se no estudo de Rodriguez (2015). O software ANSYS
Design Modeler® foi utilizado para criar a geometria computacional do biorreator
airlift de dutos concéntricos (Figura 6.1a). A malha foi gerada no software Gambit v.
2.4 (Figura 6.1b) e consistiu em aproximadamente 500.000 elementos distribuidos
em uma malha tetraédrica ndo estruturada na regido da base e do aspersor,
enquanto uma malha hexaédrica estruturada foi construida para todas as outras
regides do biorreator, resultando em 85% de elementos tetraédricos (na regido do
aspersor) e 15% de elementos hexaédricos. O espagamento minimo e maximo dos
nos foi ajustado para 0,1 e 5 mm, respectivamente, resultando em um tamanho

caracteristico da malha de 2,15 mm.

Figura 6.1 — Biorreator airlift de dutos concéntricos: (a) geometria computacional; (b) malha
computacional.

(a) (b)

Fonte: adaptado de Rodriguez (2015).
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Na malha utilizada neste estudo, 86,4 e 84,05% dos elementos
exibiram valores de equiangle e equisize skew inferiores a 0,50, o que representa
uma boa qualidade da malha (ANSYS Inc. 2.4 GAMBIT, User’s Guide). Além disso,
98,64% dos elementos da malha apresentaram valores de aspect ratio inferiores a
1,9, garantindo a boa qualidade da malha.

A abordagem Euleriana-Euleriana foi utilizada para descrever a
hidrodindmica do biorreator airlift, considerando o liquido como uma fase continua e
0 gas como bolhas dispersas com diédmetro constante de 5 mm, cujo valor foi
baseado na média de didmetros de bolhas experimentais obtidos para os fluidos,
condi¢cdes de operagado e biorreator empregados neste estudo (Mendes, 2016). A
forca de arrasto foi a unica forga interfacial considerada nas simulagdes, com
aplicacdo do modelo de coeficiente de arrasto de Grace et al. (1976), que considera
diferentes formas de bolhas para estimativa do coeficiente de arrasto. A turbuléncia
foi modelada usando o modelo k — € padrao.

A condicdo de contorno de injecado de ar foi definida como uma
velocidade de entrada prescrita nos orificios do aspersor (fragdo volumétrica de ar =
1), assumindo valores de 5,06 a 25,3 m/s para cada orificio, fornecendo vazdes
especificas de ar variando de 1 a 5 vwvm. Nas paredes do biorreator, a condicdo de
nao-deslizamento foi utilizada para as fases liquida e gasosa. Uma condigdo de
pressao de 1 atm no topo do biorreator foi especificada.

As equagbes de conservagdao foram resolvidas empregando-se o
software ANSYS FLUENT 14.5 e hardware consistindo de um servidor com placa-
mae Intel com dois processadores Intel Xeon (12 nucleos por processador). O tempo
simulado foi definido em 5 s, com um intervalo de tempo fixo de 10* s. Este valor de
tempo simulado foi escolhido para ser superior ao valor experimental do tempo de
circulagado do liquido (que variou de 2,94 a 4,84 s, para os fluidos e condi¢gbes de
operagao empregadas) (Mendes, 2016), permitindo que a fase liquida completasse
pelo menos uma passagem completa pelo biorreator airlift. Além disso, todas as
simulag¢des foram conduzidas até que um comportamento pseudo-estacionario para
as variaveis independentes (fracdo de volume de ar, velocidades do liquido e taxa

de cisalhamento) fosse alcangado. O critério de convergéncia utilizado foi RMS<10-4.
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6.3.4 Comparacgao entre as taxas de cisalhamento calculadas por CFD e
através do perfil de velocidade de liquido

Com o intuito de demonstrar a precisdao dos valores de y obtidos a
partir de CFD, estabeleceu-se uma analogia entre o escoamento gas-liquido em
biorreatores airlift e perfis de velocidade de liquido em tubos lisos de secdes

circulares e anulares, usando equacdes bem estabelecidas disponiveis na literatura.

6.3.4.1Calculo da taxa de cisalhamento no riser (yz) baseado em
perfis de velocidade em dutos lisos circulares

Para estimar yz, o escoamento gas-liquido observado no riser de um
biorreator airlift de dutos concéntricos (Figura 6.2a) foi comparado ao escoamento
de liquido (monofasico) através de um tubo liso com secdo transversal circular
(Figura 6.2b). Para se obter as informagdes necessarias para obtencao do perfil de
velocidade do liquido, assumiu-se as seguintes hipéteses: (i) o diametro (D) e o
comprimento (L) do tubo liso foram os mesmos que o didmetro hidraulico (DnRr) €
comprimento (Hp) do riser; (ii) o escoamento monofasico é uma boa aproximagéo
para 0 escoamento gas-liquido, uma vez que o valor experimental da retengao
gasosa média no riser foi de 12,24%; (iii) a velocidade média do liquido para o
escoamento monofasico (Vm) foi a mesma que a velocidade intersticial do liquido no
riser (VIR); (iv) o escoamento do liquido foi considerado como plenamente

desenvolvido (v=v(r)).
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Figura 6.2 — Analogia entre escoamentos: (a) escoamento gas-liquido em biorreator airlift de dutos
concéntricos; (b) escoamento de liquido em um duto liso de se¢ao circular; (c) escoamento de liquido
em um duto liso de se¢ao anular.
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:-____________—f D D,
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(a) Vi, =Vir (b) Vin =Vip (c)

Fonte: acervo pessoal do autor.

No regime de escoamento laminar, a velocidade instantédnea do liquido
na diregao axial (v) € uma funcdo apenas da posigéo radial e os perfis de velocidade

de fluidos ndo newtonianos e newtonianos séo descritos pela Equagao 6.3:

v(r) = L2 [1 - (l)ﬁ] (Eq 6.3)

onde B=(n+1)/n, n é o indice de escoamento para fluidos pseudoplasticos ou
dilatantes, R € o raio do tubo e r é a posigao radial. Para um fluido newtoniano, (n= 1
e B = 2), a Equagao 6.3 resulta na Equagao 6.4.

v(r) = 2V, [1 - (g)z] (Eq 6.4)

Para o regime de escoamento turbulento, utilizou-se o Perfil Universal
de Velocidades considerando escoamento plenamente desenvolvido (Munson et al.,
2009):
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vt =yt (subcamada laminar: 0 < y* < 5) (Eq 6.5)
vt =5,0Ilny* — 3,05 (regido de transi¢ao: 5 < y* < 30) (Eq 6.6)
vt =25Iny* + 5,50 (regido turbulenta: y* > 30) (Eq 6.7)

A velocidade adimensional (v*) e a posi¢do adimensional (y*) foram
calculadas a partir das Equagoes 6.8 a 6.11.

yr =2 (Eq 6.8)
+ Y
vt =2 (Eq 6.9)
vi= |= (Eq 6.10)
pL
T3 = —AP =~ (Eq 6.11)

onde v*, y, v, e 75 S&0 a velocidade de atrito, a distancia da parede do tubo (y=R-r),
a viscosidade cinematica do fluido e a tensdo de cisalhamento na parede,
respectivamente.

A tensdo de cisalhamento na parede foi calculada a partir de um
balango de energia mecanica no duto liso de seg¢éo circular (Equagao 6.12).

T3 = —AP - (Eq 6.12)

A perda de carga por atrito (lwf) foi obtida através da Equagéao 6.13.

lw = LAt (Eq 6.13)

4R
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O fator de atrito de Darcy (f) foi estimado utilizando-se a correlagéo de
Blasius (Munson et al., 2009), valida para tubos lisos com valores de numero de

Reynolds variando de 3.10% a 10°.

_ 03164
f T Re025

(Eq 6.14)

6.3.4.2Calculo da taxa de cisalhamento no downcomer (y,) baseado
em perfis de velocidade em dutos lisos de se¢ao anular

Para estimar valores de taxa de cisalhamento no downcomer (yp), O
escoamento gas-liquido observado nessa regidao de um biorreator airlift de dutos
concéntricos (Figura 6.2a) foi comparado ao escoamento de liquido (monofasico)
através de um duto liso com secgédo transversal anular (Figura 6.2c). Para se obter as
informacdes necessarias para obtencéo do perfil de velocidade do liquido, assumiu-
se as seguintes hipéteses: (i) o didmetro hidraulico (Dn) e 0 comprimento (L) do duto
liso com sec¢do anular foram os mesmos que o didmetro hidraulico (Dnp) e
comprimento (Hp) do downcomer; (ii) o escoamento monofasico é uma boa
aproximagao para o escoamento gas-liquido, uma vez que o valor experimental da
retencdo gasosa média no downcomer foi de 6,78%; (iii) a velocidade média do
liquido para o escoamento monofasico (Vm) foi a mesma que a velocidade intersticial
do liquido no downcomer (Vib); (iv) o escoamento do liquido foi considerado como
plenamente desenvolvido (v=v(r)).

A Equacao 6.15 apresenta a expressado tedrica para o perfil de
velocidade em um escoamento isotérmico na regido anular em regime laminar
(Rothfus et al., 1950).

v(r) = ——am [rZ — 12+ 212 In(r/m)] (Eq 6.15)

= (Feri-2ra)

onde r1 e rz2 correspondem aos raios interno e externo da regido anular,
respectivamente. O raio em que se verifica a velocidade maxima (rm) e a queda de
pressédo pelo atrito do fluido foram calculados utilizando-se as Equagodes 6.16 e
6.17, respectivamente.
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_ (3= 17
—AP = YmbL (Eq 6.17)

r24+r2-2r2

Para o regime turbulento, Rothfus et al. (1950) realizou uma adaptacéo
do Perfil Universal de Velocidades para um tubo liso para descrever o escoamento
em uma regido anular, através da modificacdo da velocidade e distancia

adimensionais, assim como do fator de atrito.

v=v*t (subcamada laminar: 0 < Y* < 5) (Eq 6.18)
Vt=50InY* —3,05 (regido de transigao: 5 < Y* < 30) (Eq 6.19)
Vt=25InY* 45,50 (regido turbulenta: Y* > 30) (Eq 6.20)

A velocidade adimensional modificada (V*) e distancia adimensional

modificada (Y*) foram calculadas a partir das Equagdées 6.21 e 6.22,

respectivamente.
yt =2 (Eq 6.21)
Vi L2
YVm f2
+ = V\E (Eq 6.22)

O fator de atrito de Darcy modificado (f2) e a distancia modificada ()

sao definidos a partir das Equagoes 6.23 e 6.24.

fo = [(TZ _T’")]f (Eq 6.23)

T2 (r2—741)

1/2

P = [l [(M)2 _ 24124 282n (Tr—Z)] (Eq 6.24)

T2 T2
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6.3.4.3Procedimento de estimativa

Os perfis de velocidade em fungdo da posi¢ao radial e a taxa de
cisalhamento no riser e no downcomer foram obtidos seguindo o procedimento

descrito abaixo:

1) Caélculo do numero de Reynolds e determinagcdo do regime de

escoamento.
__pLVi D" .
Re = —gn—lK(%)" (riser) (Eq 6.25)
PLW%f”(Z—r%;ZT?")
Re = (downcomer) (Eq 6.26)

o)
Considerou-se o0 escoamento em regime laminar para
Re < 2100[(4n + 2)(5n + 3)/3(3n + 1)?] e o] regime turbulento para
Re > 2100[(4n + 2)(5n + 3)/3(3n + 1)?] (Mccabe et al., 1993; Mendes e Badino,
2015).
2) Construcdo dos graficos de velocidade de liquido em fungdo da
posicao radial relativos ao riser (Figura 6.3) e ao downcomer (Figura 6.4).
Para o regime turbulento, devido a variagdo acentuada de velocidade
nas regides préoximas a parede (subcamada laminar e regiao de transi¢ao), utilizou-
se um maior numero de pontos nessas regides afim de garantir a precisdo na

estimativa da taxa de cisalhamento.
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Figura 6.3 — Perfis de velocidade de liquido em duto liso de secao circular: (a) regime laminar;
(b) regime turbulento.
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Figura 6.4 — Perfis de velocidade de liquido em duto liso de se¢ao anular: (a) regime laminar;

(b) regime turbulento.
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3) Calculo numérico e definicao do perfil das taxas de cisalhamento no

riser (Figura 6.5) e no downcomer (Figura 6.6) em fungao da posigao radial.

dv
dr

(Eq 6.27)

4) Calculo das taxas de cisalhamento média no riser (yg) e no

downcomer (yp) utilizando-se o Teorema do Valor Médio.

. R .
Ve == [ yrdr (Eq 6.28)

2

2_ 2
ry-Ti

Vo=l Vrdr (Eq 6.29)

As integrais descritas pelas Equagoes 6.28 e 6.29 foram resolvidas

numericamente utilizando-se o software OriginPro 7.
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Figura 6.5 — Perfis de taxa de cisalhamento em duto liso de se¢io circular: (a) regime laminar;
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Figura 6.6 — Perfis de taxa de cisalhamento em duto liso de seg¢éo anular: (a) regime laminar;
(b) regime turbulento.
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6.4 Resultados e discussao

A previsdo adequada da taxa de cisalhamento €& essencial nas
avaliagcbes do desempenho de biorreatores quando microrganismos sensiveis ao
cisalhamento sdo empregados em um bioprocesso. Com o intuito de determinar a
precisdo da estimativa numérica por fluidodindmica computacional, as taxas de
cisalhnamento previstas por CFD foram comparadas aquelas obtidas a partir de perfis
de velocidade de liquido em regimes de escoamento laminar e turbulento. Os dados
utilizados para a obtencdo dos perfis de velocidade foram obtidos do estudo de
Mendes (2016), enquanto as simulagdes do comportamento hidrodinamico foram

realizadas por Rodriguez (2015).

6.4.1 Obtencao das taxas de cisalhamento médias a partir dos perfis de
velocidade de liquido (Yr_py © Yp—_pv)

A Tabela 6.2 apresenta as velocidades intersticiais de liquido no riser e
no downcomer e os valores correspondentes do numero de Reynolds utilizados para
obter os perfis de velocidade do liquido e as taxas de cisalhamento. A agua
apresentou escoamento em regime turbulento, enquanto que a solugdo de goma
xantana exibiu escoamento em regime laminar no riser e no downcomer, ao longo
de toda a faixa de velocidade superficial do gas no riser (Ucr) empregada. No
entanto, verificou-se um comportamento diferente para a solugdo de glicerol,
exibindo regime turbulento no riser e laminar no downcomer. Uma vez definido o
regime de escoamento, os perfis de velocidade do liquido foram obtidos e as taxas
de cisalhamento foram calculadas, conforme descrito na seg¢ao 6.3.4.

A taxa de cisalhamento média no riser (yz_p ) variou de 13,1 a 23,4 s
e praticamente nao foi afetada pelos parametros reoldgicos do fluido, sendo afetada
apenas pela velocidade superficial do gas no riser (Usr) como relatado
anteriormente para a taxa de cisalhamento média em biorreatores pneumaticos
(Nishikawa et al., 1977; Schumpe e Deckwer, 1987; Shi et al., 1990).

Por outro lado, a taxa de cisalhamento média no downcomer (yp_py)
variou de 15,8 a 43,0 s™! e foi afetada pelos pardmetros reoldgicos do fluido, em que
a menor viscosidade do fluido acarretou em maior deformacdao em funcdo das

condi¢cdes de escoamento.
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Tabela 6.2 — Valores experimentais de velocidade intersticial do liquido e numero de Reynolds
utilizados na obtencao dos perfis de velocidade no riser e no downcomer.

Fluid Usk RISER DOWNCOMER
(mls) Vig (mls) Re (-) Vip (mls) Re (-)
0,019 0,240 21.356 0,157 9.311
o § 0,038 0,257 22.832 0,168 9.951
E‘,g 0,057 0,296 26.286 0,193 11.412
g 0,075 0,333 29.580 0,215 12.770
0,094 0,368 32.679 0,236 13.998
_ 0,019 0,248 2.158 0,164 948
e 8 0,038 0,293 2.543 0,190 1.100
%% 0,057 0,329 2.860 0,210 1.216
» o 0,075 0,383 3.328 0,243 1.409
0,094 0,417 3.625 0,263 1.525
N 0,019 0,203 181 0,132 77
L 0,038 0,225 215 0,146 91
§ S 0,057 0,254 262 0,163 110
SE 0,075 0,309 361 0,197 149
G 0,094 0,353 448 0,222 182

Fonte: acervo pessoal do autor.

Os diferentes efeitos dos parametros reolégicos nas taxas de
cisalhamento no riser e no downcomer estao relacionados a retengado gasosa local.
Os valores de retengdo gasosa no riser foram semelhantes, para o mesmo valor de
Ucr, mesmo quando diferentes fluidos foram utilizados, enquanto a retencédo gasosa
no downcomer exibiu maior variagdo, sob a mesma condicdo de Ucr (Mendes,
2016). Essa mudanga na retengcdo gasosa no downcomer, devido a reologia do
fluido, afetou a taxa de cisalhamento nesta regido pela modificagdo das
propriedades fisicas (densidade e viscosidade) da dispersdo gas-liquido. Apesar
destes comportamentos diferentes, os intervalos de variacdo da taxa de

cisalhamento foram semelhantes tanto para o riser quanto para o downcomer.

6.4.2 Obtencgao da taxa de cisalhamento média a partir de fluidodinamica
computacional (Yr_crp © ¥p-crp)

As taxas de cisalhamento médias obtidas a partir de fluidodinadmica

computacional (y.rp) foram calculadas como valores médios para cada regiao (riser
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ou downcomer), usando a Equagao 6.30 implementada no software ANSYS
FLUENT v.14.5. Devido ao curto comprimento do riser/downcomer (cerca de 33 cm),
a estimativa de y.rp foi realizada em um plano situado na regido central do
riser/downcomer, para minimizar os efeitos de entrada/saida no desenvolvimento do
escoamento. Este procedimento assegurou perfis de velocidade de liquido

semelhantes para cédigos CFD e calculos de Perfil Universal de Velocidade.
y = Vi + (V)! (Eq 6.30)

onde Vv e (V¥)'! correspondem ao gradiente de velocidade e ao gradiente de
velocidade transposto, respectivamente;

Em comparacgdo aos valores obtidos por CFD, a analise baseada nos
perfis de velocidade do liquido forneceu valores de taxa de cisalhamento mais
baixos para o riser e valores mais altos para o downcomer. As possiveis razbes para
esse comportamento incluem: (i) os calculos do perfil de velocidade do liquido
assumiram como hipotese escoamento plenamente desenvolvido, o que pode nao
ser verdadeiro para os escoamentos reais de liquido no riser e no downcomer; (ii) os
célculos realizados por CFD consideraram interagdes entre as fases gasosa e
liquida, que podem afetar a velocidade prevista do liquido; (iii) as estimativas da taxa
de cisalhamento por CFD consideraram todas as trés componentes de velocidade e
trés componentes espaciais, enquanto os valores obtidos a partir dos perfis de
velocidade do liquido somente assumiram variagdo da velocidade em relagao a
posicao radial.

Apesar das diferencas observadas nos valores da taxa de
cisalhamento obtidos por CFD e pelo perfil de velocidade, o comportamento geral e
a ordem de magnitude dos valores de y concordaram para os trés diferentes fluidos
empregados. A Equagao 6.31 foi entdo utilizada para calcular a taxa de
cisalhamento média no biorreator usando os dados obtidos a partir dos perfis de
velocidade, cujo valor foi comparado aos obtidos pela analise por CFD (Figura 6.7)
para todos os fluidos avaliados.

Yo = [RVRIVDVD (Eq 6.31)

VR+Vp
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onde VR e Vp sdo os volumes do riser e do downcomer, respectivamente.

Figura 6.7 — Taxa de cisalhamento média no biorreator airlift de dutos concéntricos calculada a partir
dos perfis de velocidade (PV) e estimada por CFD.
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Legenda: (quadrado preenchido) agua — CFD; (circulo preenchido) solu¢édo de glicerol — CFD;
(tridngulo preenchido) solugdo de goma xantana — CFD); (quadrado vazado) agua — PV; (circulo
vazado) solugao de glicerol — PV; (triangulo vazado) solugdo de goma xantana — PV.

Fonte: acervo pessoal do autor.

Os valores de taxa de cisalhamento média (y,,) obtidos através dos
perfis de velocidade e por fluidodinAmica computacional exibiram uma estreita faixa
de variagdo (de 11 a 34 s), independentemente da natureza do fluido,
diferentemente dos resultados obtidos por correlagdes disponiveis na literatura
classica para biorreatores pneumaticos (Tabela 6.1), em que se verifica uma ampla
faixa de variagdo (0,1 < y,, < 11.000 s'). As taxas de cisalhamento médias obtidas
por CFD exibiram boa concordancia com os valores previstos usando os perfis de
velocidade do liquido, com excecdo da agua. Apesar da diferenca, os valores de
Ycrp Para a agua apresentaram a mesma ordem de grandeza e comportamento em

relacdo a Ucr, quando comparado a ypy. Além disso, para todos os fluidos, ycrp
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exibiu a mesma faixa de variacdo encontrada em outros estudos onde CFD foi
aplicada na avaliacdo de biorreatores pneumaticos operando com diferentes fluidos
(Tabela 6.3).

A Figura 6.8 compara valores das taxas de cisalhamento médias
obtidas usando CFD e a partir dos perfis de velocidade de liquido com valores

obtidos por correlagdes disponiveis na literatura, para a solugdo de goma xantana.

Figura 6.8 — Taxa de cisalhamento média para solugdo de goma xantana calculada utilizando-se
diferentes correlagdes.
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Legenda: (quadrado preenchido) Nishikawa et al. (1977); (circulo preenchido) Schumpe e Deckwer
(1987); (tridangulo para cima preenchido) Shi et al. (1990); (tridngulo para baixo preenchido) Al-Masry
e Chetty (1996);(quadrado vazado) presente estudo — CFD; (tridngulo vazado) presente estudo — PV.

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Tabela 6.3 — Valores de taxa de cisalhamento média em biorreatores pneumaticos obtidos utilizando-se CFD.

Referéncia Biorreator Volume Natureza Propriedades e m
(L) do fluido? do fluido® (va) (3-1)
Glicerol+Goma Xantana 7o = 0,16 Pa ; ) )
Coluna de bolhas 25 (Herschel-Bulkley) K=0,11Pas%n=080 029270 2889
Anastasiou et Glicerol+Goma Xantana Ty = 0,12 Pa ; ~ _
al, (2013) Coluna de bolhas 2,5 (Herschel-Bulkley) K =002 Pa.s™ n = 0,75 0,29-2,70 3,2-10,3
Glicerol+Goma Xantana 7o = 0,02 Pa ; ) )
Coluna de bolhas 2,5 (Herschel-Bulkley) K =001Pa.s™ n = 0,78 0,29-2,70 4,3-10,3
Mavaddat et al. Airlift de dutos 10.0 Meio de cultivo UL=1.043x10% Pas 1,050 9,3-17,6 (riser)
(2014) concéntricos ’ (Newtoniano) ’ ' o 3,7-15,4 (downcomer)
Pawar (2017) "::’g:igﬁtggézs 32,0 Ne V’;%‘r‘]?ano) 0,15-0,88 25,4-59,0
Airlift de dutos Suspenséao 10 g/L de células de
concéntricos 17,0 r?wicroalgas ?Newtoniano) b =1,0x107 Pa.s 0,26 13,10
Pawar (2018) Airlift de dutos Suspenséao 10 g/L de células de
. 17,0 ; ; pL = 1,0x10-3 Pa.s 1,04 23,52
concéntricos microalgas (Newtoniano)
Airlift de dutos 5,0 Agua b =84x104Pas  2,0-50 11,4-17,2
concéntricos (Newtoniano)
Presente Airlift ge dytos 50 Gllcer.ol uL = 1,0x102 Pa.s 1,0-5.0 15,8-27.9
estudo concéntricos (Newtoniano)
Airlift de dutos 5,0 Goma Xantana K=0,60 Pa.s"n=036 1,0-4,0 17,1255
concéntricos (n&o-Newtoniano)

alegendas sdo as mesmas observadas na Tabela 6.1. ®* O comportamento reolédgico de fluidos que seguem o modelo Herschel-Bulkley: © = 7, + k™.

Fonte: acervo pessoal do autor.
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A abordagem proposta para estimativa da taxa de cisalhamento média
(¥m) apresentou a melhor concordancia com os resultados obtidos da analise por
CFD (Figura 6.8), considerando-se os valores absolutos, faixa de variagdo e
tendéncia, demonstrando que a utilizacdo de fluidodinamica computacional foi
adequada para a avaliagao desta variavel. Além disso, apenas as correlacdes de Shi
et al. (1990) e Al-Masry e Chetty (1996) forneceram valores de taxa de cisalhamento
média na mesma ordem de magnitude. Esse fato ocorreu devido ao parametro
caracteristico empregado nas analises. Enquanto Nishikawa et al. (1977) e Schumpe
e Deckwer (1987) usaram parametros de transferéncia de calor e massa,
respectivamente, para estimar y,,, Shi et al. (1990) e Al-Masry e Chetty (1996)
correlacionaram a taxa de cisalhamento média com a variavel velocidade do liquido,
que esta diretamente relacionada a defini¢cao de y,,.

Uma vez que a analise por CFD forneceu valores adequados de taxa
de cisalhamento meédia (y,,) em biorreatores airliff, esta ferramenta mostrou-se
apropriada para ser aplicada na avaliagdo de diferentes fluidos, condicbes

operacionais € modelos e escalas de biorreatores.

6.4.3 Efeito da taxa de cisalhamento em biorreatores pneumaticos

Biorreatores pneumaticos sdo usualmente considerados como
dispositivos de baixo cisalhamento, quando comparados aos biorreatores tipo
tanque agitado e aerado, devido a auséncia de um agitador mecénico (Onken e
Weiland, 1983; Merchuk e Berzin, 1995; Contreras et al., 1999; Kilonzo e Margaritis,
2004). No entanto, alguns estudos indicam que esse comportamento ndo pode ser
generalizado. Por exemplo, alguns estudos avaliaram a produgdo de enzimas
(celulases elou xilanases) utilizando diferentes linhagens do fungo filamentoso
Aspergillus sp, comparando a producido obtida em biorreatores pneumaticos e em
tanque agitados e aerados. Como resultado geral, biorreatores pneumaticos (airlift e
coluna de bolhas) exibiram produg¢ao de enzimas semelhantes ou superiores as do
biorreator convencional, sendo estes resultados atribuidos ao ambiente de baixo
cisalhamento fornecido pelos biorreatores pneumaticos (Wase et al., 1985; Kim et
al., 1997; Michelin et al., 2011; Michelin et al., 2013). No entanto, a producédo de

enzimas por fungos filamentosos parece ser favorecida quando o fungo cresce em
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sua forma morfolégica dispersa na forma de hifas, enquanto a morfologia de
aglomerados celulares (pellets) aumenta a produgao de acido citrico (Robson et al.,
2008). Dessa forma, as maiores producdes enzimaticas observadas na literatura
possivelmente poderiam ser um efeito das maiores taxas de cisalhamento em
biorreatores pneumaticos.

Siedenberg et al. (1997) realizaram cultivos de Aspergillus awamori em
biorreator tipo tanque agitado e aerado e biorreatores airlift utilizando farelo de trigo
como fonte de carbono e indutor para a producado de xilanases. A analise da
morfologia dos fungos mostrou crescimento na forma de pellets no biorreator
convencional, enquanto a formacdo de micélio filamentoso foi verificada no
biorreator airliff, o que poderia ser uma indicacdo do maior ambiente cisalhante
nesses dispositivos.

Cerri e Badino (2012) realizaram cultivos de Streptomyces clavuligerus
para producgéo de acido clavulanico em biorreator tipo tanque agitado e aerado de 4
L e em biorreator airlifft de 6 L, utilizando dois valores iniciais de coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) que definiram as mesmas condigdes
de transferéncia de oxigénio para ambos biorreatores. A partir de medidas do indice
de consisténcia do caldo de fermentagdo (K), que € um parametro reoldgico
relacionado a estrutura morfolégica dos micélios, verificou-se que, para a mesma
condigao inicial de transferéncia de oxigénio, o biorreator convencional apresentou
valores de taxa de cisalhamento inferiores ao verificado no biorreator airliff. Os
valores maximos do indice de consisténcia (Kmax) no tanque agitado e aerado foram,
em média, 58% menores do que aqueles encontrados em cultivos realizados no
biorreator airlift de dutos concéntricos.

Em um estudo recente, Jesus et al. (2017) avaliaram a hidrodinamica e
transferéncia de oxigénio de biorreatores airlift agitado (equipado com impelidores) e
tanque agitado e aerado operados com solugdo de goma xantana, usando vazdes
especificas de ar variando de 0,5 a 1,5 vwvm. Na mesma velocidade de agitagao, os
valores de kLa e y,, foram maiores no biorreator airlift com agitagdo. Isso pode ser
explicado pelo escoamento ciclico padrao do liquido observado no biorreator airlift
com agitagao, comparado ao biorreator de tanque agitado e aerado, e mostrou que o
nivel de cisalhamento ndo depende apenas da presenca ou auséncia de agitagao
mecanica, mas também das condi¢des de operacédo (velocidade de agitagdo e vazao
de gas).
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Esses comportamentos incomuns podem ser um efeito do parametro
utilizado para quantificar o ambiente de cisalhamento. Em geral, as condi¢gbes de
cisalhamento em diferentes biorreatores foram avaliadas utilizando a taxa de
cisalhamento média (y,,). No entanto, a taxa de cisalhamento maxima (y,,4) parece
ser mais adequada para fins de comparacdo entre biorreatores, uma vez que
descreve a pior condi¢do a qual um microrganismo pode ser exposto no interior de
um biorreator. Para ilustrar este ponto, foram feitas comparagdes das taxas de
cisalhamento maxima (¥,,4,) € média (y,,,) no biorreator airlift (obtidas de simulagdes
por CFD) e em biorreatores tanque agitado e aerado (usando correlagbes
disponiveis na literatura), utilizando os resultados para solugdo de glicerol.
Assumindo-se 0 mesmo valor do numero de Reynolds (Re) observado para os
calculos de y,, no riser e no downcomer, y,, foi estimado para o biorreator
convencional utilizando as correlagdes propostas por Kelly e Gigas (2003) (Equagao
6.32) e Perez et al. (2006) (Equagdo 6.33), enquanto que a taxa de cisalhamento
maxima foi calculada com base na correlacdo de Robertson e Ulbrecht (1987)
(Equacao 6.34) e Wichterle et al. (1984) (Equagao 6.35). Apesar das correlagdes de
Kelly e Gigas (2003) e Wichterle et al. (1984) terem sido desenvolvidas para tanques
agitados (sistemas nao aerados), elas tém sido comumente aplicadas com sucesso
para avaliagdo da taxa de cisalhamento nesses sistemas. De fato, conforme o
sistema é aerado, a taxa de cisalhamento diminui, pois a energia dissipada € menor
em sistemas aerados quando comparada aos sistemas nao aerados. Além disso, a
intencdo desta argumentacao é fornecer uma ideia sobre as ordens de magnitude
das taxas de cisalhamento média e maxima em biorreatores convencionais, a fim de
permitir a comparagcdo com biorreatores airlifft. Considerando-se que a taxa de
cisalhamento maxima em tanques agitados foi estimada na superficie dos
impelidores, no biorreator airlift, y,,,, foi calculada como o valor médio da taxa de

cisalhamento da fase liquida no plano imediatamente acima dos orificios do

aspersor.
Y = 33,3Njpnyy (Eq 6.32)
Vm = 331N (Eq 6.33)

imp
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(Eq 6.34)

(Eq 6.35)

onde Nimp € a velocidade de agitagdo (s') e Dimp é 0 didmetro do impelidor. Nos

calculos foi considerado um impelidor tipo turbina de Rushton de 0,076 m de

didmetro, de acordo com o sistema empregado por Cerri e Badino (2012).
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Figura 6.9 — Taxa de cisalhamento media e maxima para solugdes de glicerol, em diferentes
biorreatores: (a) tanque agitado; (b) airlift de dutos concéntricos.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Valores da taxa de cisalhamento média (y,,) variaram de 47 a 353 s
no biorreator tipo tanque agitado (TA) e de 16 a 25,3 s™' no biorreator airlift de dutos
concéntricos (ADC) (Figura 6.9). No entanto, valores da taxa de cisalhamento
maxima (J,,qx) Situaram-se na faixa de 144 a 2.056 s' no TA e de 5.063 a 25.040 s
no ADC. Através desta comparagao, verifica-se que no intervalo de variacdo do
numero de Reynolds, o biorreator tanque agitado apresentou valores de taxa de
cisalhamento média mais elevadas, enquanto que o biorreator airlift apresentou
maiores valores de taxa de cisalhamento maxima.

Liu et al. (2016) avaliaram as condigdes de cisalhamento em um
tanque agitado de 3 L utilizando a abordagem Euler-Lagrange em CFD, rastreando
as trajetérias de particulas aleatérias para determinar a tensdo de cisalhamento
maxima e, consequentemente, a taxa de cisalhamento maxima. Operando o tanque
agitado com agua e com frequéncias de rotagéo variando de 100 a 400 rpm, valores
de 7, € Vmax Variaram de 450 a 6.879 s e de 4.012 a 49.500 s™', respectivamente.
Wichterle et al. (1984) verificaram que operando tanques agitados com valores de
numero de Reynolds variando de 10° a 104, a taxa de cisalhamento maxima variou
de 17 a 532 s™' num sistema operando com agua. Villiger et al. (2015) determinaram
experimentalmente a tensdo hidrodindmica maxima efetiva em um biorreator
convencional de 3,2 L (sistema aerado) medindo a dindmica de quebra de
agregados de nanoparticulas de polimetacrilato de metila. Operando com agua em
frequéncias de rotacdo variando de 50 a 700 rpm, o que corresponde a
3x103<Re<4,2x10%, foram obtidos no biorreator convencional valores de y,,,,, de 714
a 119.048 s, exibindo uma ampla faixa de variacdo considerando as condigbes de
operagao.

Em biorreator airlifft de dutos concéntricos simulado com agua no
presente estudo, a taxa de cisalhamento maxima variou de 9.569 a 20.991 s™.
Comparando esses valores com aqueles disponiveis na literatura para tanques com
agitacao (sistemas aerados ou nao aerados), € possivel verificar que dependendo
das condi¢cdes de operacgdo, o biorreator airlift pode exibir valores y,,,, superiores
aos obtidos em tanque agitado. Esse fato pode ser a chave para a explicagdo dos
comportamentos incomuns observados nos estudos citados anteriormente (Wase et
al., 1985; Kim et al., 1997; Siedenberg et al., 1997; Michelin et al., 2011; Cerri e
Badino, 2012; Michelin et al., 2013), nos quais biorreatores airlift exibiram maiores

taxas de cisalhamento.
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Os resultados mostraram que o melhor parametro para ser utilizado na
avaliagao do desempenho do biorreator deve ser a taxa de cisalhamento maxima, ao
invés da taxa de cisalhamento média. Além disso, as condigcbes de operacao
parecem desempenhar um papel fundamental na determinacdo do ambiente de
cisalhamento, sobrepondo-se ao préprio modelo de biorreator.

Utilizando-se a razdo entre as taxas de cisalhamento maxima e média
(Vimax!Vm) cOm os resultados com solugdes de glicerol (Figura 6.9), para descrever a
distribuicdo de cisalhamento em biorreatores, observou-se uma distribuicdo de
cisalhamento altamente ndo uniforme no biorreator airliff, no qual a razao ¥,,4x/Vm
variou de 315 a 988. No entanto, essa distribuicdo foi mais uniforme no caso do
biorreator convencional, com a relagao ¥,,,../Vmm variando de 5,1 a 11,4 utilizando-se
os valores obtidos com as correlacdes mencionadas anteriormente. Liu et al. (2016)
relataram valores de y,, € ¥4, Que resultaram em razdes que variaram de 7,2 a 8,9,
fornecendo evidéncia adicional de que biorreatores tipo tanque agitado e aerado
exibem distribuicdes de cisalhamento mais uniformes em comparagao com aquelas
observadas em biorreatores airlift.

Tal distribuigdo ndo uniforme da taxa de cisalhamento em biorreator
airlift de dutos concéntricos (Figura 6.10a) estd de acordo com outros estudos
(Garcia et al., 2014; Mavaddat et al., 2014; Pawar, 2017). Os maiores valores de
taxa de cisalhamento foram encontrados na base e ao redor dos orificios do
aspersor (Figura 6.10b) e podem ser atribuidos aos seguintes efeitos: (i) elevada
velocidade relativa entre as fases liquida e gasosa nos orificios do aspersor, devido
a alta velocidade de inje¢do do gas (Figura 6.10c) e (ii) o escoamento de liquido em
um canal confinado com mudanca na diregcdo do escoamento na base do biorreator

airlift.
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Figura 6.10 — Biorreator airlift de dutos concéntricos operado a 3 vvm com solugao de glicerol:
(a) distribuicao da taxa de cisalhamento; (b) taxa de cisalhamento no entorno do aspersor; (c)
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Fonte: acervo pessoal do autor.

A Tabela 6.4 apresenta os valores de y,,,, obtidos por fluidodindmica

computacional em biorreator airlift de dutos concéntricos operado com agua, solugao

de glicerol e solugdo de goma xantana, em funcéo da velocidade de injecdo do gas

nos orificios do aspersor (Va,inj).

Tabela 6.4 — Taxa de cisalhamento maxima para biorreator arlift de dutos concéntricos operando com
agua destilada, solucdo de glicerol e solucdo de goma xantana.

Vmax (8™)
Veiini Agua Solugido Solugao de
(mls) destilada de glicerol goma xantana
5,05 5.063 4.555
10,11 9.569 10.410 9.580
15,16 13.794 15.549 14.321
20,21 18.467 20.192 20.761
25,26 20.991 25.040

Fonte: acervo pessoal do autor.
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Com base nos resultados da Tabela 6.4, observa-se que V,ux
praticamente ndo foi afetado pelas propriedades reoldgicas do fluido, dependendo
apenas da velocidade de injecdo do gas, uma vez que para o mesmo valor de VaGinj
as taxas de cisalhamento maximo foram muito semelhantes para os trés fluidos
avaliados. Além disso, 7,4, aumentou linearmente com a velocidade de inje¢cao do
gas, que é uma funcdo da vazao volumétrica de ar (Qar) e da area dos orificios do
aspersor (Aorif), como descreve a Equagao 6.36:

Vg inj = 2R = 224K (Eq 6.36)

Aorif Norif”dtz;rif

onde Norif € dorif correspondem ao numero e ao didmetro dos orificios presentes no
aspersor, respectivamente.

Zhu et al. (2008) avaliaram o efeito de elevadas velocidades de injecéo
de gas no dano causado a células NSO (uma linhagem celular derivada do mieloma
murino utilizada comercialmente na producgéo de proteinas terapéuticas) em frascos
spinner de 6 L agitados a 50 rpm, monitorando a viabilidade celular durante os
cultivos, a fim de calcular as constantes de crescimento e morte celular. Para evitar o
efeito do cisalhamento imposto pela eclosdo das bolhas de ar na superficie do
liquido e da subida das bolhas no dano celular, o meio foi suplementado com 0,5 g/L
de Pluronic F-68, um aditivo de protecdo. Desta forma, o ambiente de cisalhamento
experimentado pelas células foi apenas devido a formagao de bolhas nos orificios de
aspersédo. Utilizando-se uma vaz&o volumétrica de gas constante (2,5 L/min ~ 0,42
vvm) e variando-se o numero de orificios de aspersao, Va,nj variou de 21,6 a 82,9
m/s, resultando em nenhuma modificagdo na constante de crescimento celular.
Entretanto, tanto a constante de morte celular quanto a viabilidade final diminuiram
com o aumento da velocidade de injecdo do gas. Este resultado concordou com
observagdes prévias de literatura em cultivos de linhagens de microalgas sensiveis
ao cisalhamento em fotobiorreatores colunas de bolhas, quando a velocidade de
entrada de gas aumentou devido a reducdo do numero de orificios para a mesma
vazéo volumétrica de gas (Barbosa et al., 2003; Barbosa et al., 2004).

Analisando-se 0 mesmo biorreator operando com o mesmo fluido e
vazao volumétrica de gas, espera-se a mesma taxa de cisalhamento média imposta

pela hidrodindmica do biorreator. Dessa forma, o aumento na constante de morte
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celular devido ao aumento na velocidade de inje¢cao do gas corresponde a diferentes
valores de taxa de cisalhamento maxima. Portanto, devido a dependéncia da taxa de
cisalhamento maxima em relagdo apenas a Ve,n, que € definida pelas
caracteristicas do aspersor (numero e diametro dos orificios), evidencia-se que o
design do aspersor € um parametro chave a ser avaliado no projeto do biorreator
(Barbosa et al., 2003; Barbosa et al., 2004; Zhu et al., 2008), a fim de evitar a

exposi¢ao das células a taxas de cisalhamento excessivas.

6.4.4 Efeito do projeto do aspersor na taxa de cisalhamento maxima

Verificada a importancia da taxa de cisalhamento maxima (V;qx) NO
desempenho de biorreatores pneumaticos, torna-se necessario obter uma forma de
prever os valores desta variavel de forma precisa, auxiliando no projeto de
biorreatores. Para alcancar esse objetivo, estimou-se os valores de taxa de
cisalhamento maxima obtidos em duas diferentes escalas de biorreatores
pneumaticos de 5e 10 L.

Os equipamentos de 10 L consistram de quatro geometrias
promissoras de biorreatores airlift de secido transversal quadrada, previamente
escolhidas no Capitulo 5, sendo duas delas do modelo airlift de dutos concéntricos
(ADC) e duas do modelo airlift split (AS). Os resultados de y,,,, foram obtidos em
agua destilada e solugdo de goma xantana para a mesma vazao especifica de ar (3
vvm).

Os dispositivos de 5 L consistram em diferentes modelos de
biorreatores pneumaticos de secgao circular: coluna de bolhas (CB) (Figura 6.11a),
airlift de dutos concéntricos (Figura 6.11b) e airlift split (Figura 6.11c). Os resultados
de Ymax Nesses equipamentos foram obtidos por Rodriguez (2015) em agua
destilada, solugao de glicerol e solugdo de goma xantana para vazdes especificas

de ar variando de 1 a 5 vvm.
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Figura 6.11 — Principais dimensdes (em milimetros) e caracteristicas geométricas dos biorreatores
pneumaticos de 5 L: (a) coluna de bolhas; (b) airlift de dutos concéntricos; (c) airlift split.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Foram utilizados diferentes aspersores de ar em cada biorreator. Os
biorreatores coluna de bolhas e airlift de dutos concéntricos foram equipados com o
aspersor tipo cruzeta (Figura 6.12a) e o aspersor tipo “espinha de peixe” foi utilizado
no biorreator airlift split. (Figura 6.12b). Os orificios dos aspersores apresentaram
0,5 mm de didmetro, espacados de 5 mm. No entanto, o numero de orificios (Norif) foi

diferente nas duas escalas de biorreatores (Tabela 6.5).
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Figura 6.12 — Tipos de aspersores de ar utilizados nos biorreatores pneumaticos:
(a) cruzeta; (b) “espinha de peixe”.

(a)

Fonte: acervo pessoal do autor.

Tabela 6.5 — Caracteristicas dos diferentes tipos de aspersores utilizados nos biorreatores

pneumaticos.

Biorreator Volume Tipo de N
pneumatico (L) aspersor orif
CB 5,0 Cruzeta 84

AS 50 Espinha de peixe 76
ADC 5,0 Cruzeta 84

AS 10,0 Espinha de peixe 96
ADC 10,0 Cruzeta 180

Fonte: acervo pessoal do autor.

A Figura 6.13 apresenta os valores de y,,,, €m func¢do da velocidade
de injecdo de gas nos orificios do aspersor nos biorreatores pneumaticos de 5 L,
enquanto a Figura 6.14 apresenta os dados de y,,4, nos biorreatores de 10 L.
Analisando-se os resultados, verifica-se uma relacdo direta entre a velocidade de
injecdo do gas e a taxa de cisalhamento maxima (¥,,4x), €M que um aumento em
Va,inj acarreta em aumento de y,,., (Figura 6.13). Esse comportamento também foi
verificado nos biorreatores airlift de 10 L, uma vez que os maiores valores de taxa de
cisalhamento maxima foram observadas nos biorreatores airlift split, devido ao
menor numero de orificios no aspersor (Tabela 6.5 e Figura 6.14), o que acarretou

em maiores valores de velocidade de injegcao de gas (Vg inj)-
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Figura 6.13 — Velocidade de cisalhamento maxima (y.4x) €m funcdo da velocidade de injecdo do gas
nos orificios do aspersor em biorreatores pneumaticos de 5 L (Fase liquida - A: agua, G: glicerol e
GX: goma xantana).
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Fonte: acervo pessoal do autor.
Legendas similares as observadas na Tabela 6.1.

Figura 6.14 — Valores de taxa de cisalhamento maxima (y,,..) para as geometrias promissoras de
biorreatores airlift de 10 L (Fase liquida - A: agua e GX: goma xantana).
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Legendas similares as observadas na Tabela 6.1.
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Além da estreita relacdo entre y,,,, € Ve,nj, verifica-se que ¥4
independe da reologia do fluido utilizado. Logo, uma equacgao para a previsdo deste
parametro nao necessita considerar as propriedades dos fluidos. De maneira
generalizada, a taxa de cisalhamento maxima (y,,.x) pode ser descrita pela

Equacao 6.37:

]7 - cozt:)zli(:rg::r)lfoecl;e:(:zzcel;cslteico (Eq 637)
Por se tratar de uma variavel relacionada ao gradiente de velocidade,
uma boa aproximagdo do termo de variagdo de velocidade em biorreatores
pneumaticos é a velocidade relativa entre as fases liquida e gasosa. Pelo fato dos
valores de y,,,, terem sido observados nas proximidades dos orificios do aspersor, a
velocidade da fase gasosa sera descrita por Va,nj, enquanto a velocidade da fase
liquida sera representada pela velocidade intersticial média do liquido (V). Além
disso, o comprimento caracteristico empregado na equacgao de previsdo de taxa de
cisalhamento maxima sera o diametro do orificio do aspersor (dorificio). Portanto, a

Equacgao 6.37 passa a ser representada pela seguinte proporcionalidade:

)./max X VGC;n—};VL (Eq 638)

Realizando-se uma regressao linear entre os valores de y,,,, obtidos
através de CFD e os valores estimados desta variavel conforme a Equagao 6.38,

obteve-se a seguinte relagao:

Fmax = 0,483, (Ze27) (R?=0,95) (Eq 6.39)

orif

A Equacao 6.39 foi capaz de prever y,,,, cOm excelente qualidade,

exibindo erros inferiores a 15% (Figura 6.15).
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Figura 6.15 — Comparagao entre os valores de velocidade de cisalhamento maxima (y,,..) obtida por
CFD e através da Equacao 6.39.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Para os biorreatores pneumaticos avaliados e nas condi¢cdes
operacionais utilizadas (1 a 5 vvm), verificou-se que enquanto a velocidade de
injecdo do gas nos orificios do aspersor variou de 3,7 a 27,2 m/s, a velocidade
intersticial média do liquido variou de 0,146 a 0,323 m/s. Logo, os valores de Vgiinj
apresentam ordens de grandeza duas vezes superiores aos valores de 1,
mostrando-se predominante no calculo da taxa de cisalhamento maxima. Dessa
forma, desconsiderou-se a velocidade intersticial média de liquido na

proporcionalidade descrita pela Equagao 6.38, obtendo-se a seguinte definigdo para

Ymax "

. VG, inj
Vinax o -2 (Eq 6.40)
orif
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Substituindo-se a Equagao 6.36 (definicdo de Veinj em funcédo da
vazao volumétrica de ar e dos parametros geométricos do aspersor) na Equagao

6.41, obteve-se a proporcionalidade dada pela Equagao 6.41.

Yrmax X —2& (Eq 6.41)

Norifmdoyyif

Realizando-se uma nova regressao linear entre os valores de y,,.x
obtidos através de CFD e os valores estimados através da proporcionalidade dada
pela Equacao 6.41, obteve-se uma excelente correlacdo (Equagdo 6.42) com

desvios maximos de 15% (Figura 6.16).

Fmax = 0,477 (4248 ) (R2=0,94) (Eq 6.42)

T Norifdorif

Figura 6.16 — Comparacéao entre os valores de velocidade de cisalhamento maxima (y,,..) obtida por
CFD e através da Equagao 6.42.
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Fonte: acervo pessoal do autor.
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Dessa maneira, verifica-se que o projeto do aspersor de gas € o
parametro chave na determinacdo das condicbes de cisalhamento maximo em

biorreatores pneumaticos.

6.5 Consideracoées finais

Fluidodinamica computacional (CFD) foi utilizada para avaliar as taxas
de cisalhamento em um biorreator airlift de dutos concéntricos operando com
diferentes fluidos. Uma analogia entre o escoamento gas-liquido no biorreator de
airlift e o escoamento de liquido em um tubo liso foi estabelecida, e as taxas de
cisalhamento média mostraram boa concordancia, confirmando que a abordagem
CFD pode ser aplicada de forma satisfatoria na previsdo da taxa de cisalhamento.

A taxa de cisalhamento média (y,,) no biorreator airlift apresentou uma
diferenga significativa na ordem de magnitude em relagdo a taxa de cisalhamento
maxima (V;ax), refletindo uma distribuicdo espacial ndo uniforme desta variavel no
interior deste biorreator. As maiores taxas de cisalhamento foram observadas
préximas aos orificios do aspersor e a taxa de cisalhamento maxima foi afetada pela
velocidade de injegdo de gas, que é determinada pela geometria do aspersor,
considerando o numero e o didmetro dos orificios.

As condig¢des de cisalhamento em biorreatores airlift e tanque agitado e
aerado foram comparadas com base na taxa de cisalhamento maxima. Os dois
modelos de biorreatores exibiram comportamentos semelhantes, mostrando que a
condicdo de elevado cisalhamento foi definida pelas condicbes operacionais, e nao
apenas pelo tipo de biorreator.

O design do aspersor de gas mostrou-se fundamental na definicdo das
condigbes maximas de cisalhamento em biorreatores pneumaticos, devendo ser

considerado no projeto destes equipamentos.
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7 Consideracgoes finais e perspectivas futuras

Dos resultados obtidos na presente tese, conclui-se que:

e O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) e a
retencdo gasosa global (ec) foram fortemente influenciados pela geometria da regido
de mistura, verificando-se pouco efeito das geometrias da base e da raz&o entre as
areas de escoamento nesses parametros de desempenho. Biorreatores airlift de
dutos concéntricos, tanto de se¢ao transversal quadrada quanto de secéao circular,
exibiram valores de kiLa e €c superiores aos observados em biorreatores airlift split.
Analisando-se o0 mesmo modelo de biorreator airlift (dutos concéntricos ou split) para
diferentes sec¢des transversais, constatou-se os maiores valores de kLa e €c para os
biorreatores airlift de secao circular.

¢ As velocidades superficiais de liquido no riser (ULrR) € no downcomer
(Up) foram afetadas pela geometria de todas as regides dos biorreatores airlfit
(riser, downcomer, base, regido de mistura). Apesar da pouca variagdo observada
na razao entre as areas de escoamento (Apo/Ar) (1,406<Ap/Ar<1,560), verificou-se
um elevado efeito deste parametro de projeto sobre a velocidade de circulagdo do
liquido. Além disso, os modelos airlift de dutos concéntricos apresentaram maiores
valores de ULr em comparagao ao airlift split, devido ao formato da geometria da
base, caracterizado devidamente através da area disponivel para o escoamento na
base (Ab). Apesar do pequeno efeito da geometria da regido de mistura sobre a
circulagado de liquido quando comparada aos demais parametros de projeto, a sua
influéncia ndo pode ser desprezada, pois esta diretamente relacionada a eficiéncia
de separacao de gas.

e O modelo fenomenoldgico baseado no balango de energia previu
com boa concordancia os valores de ULr nos diferentes modelos (dutos concéntricos
e split) e formatos de secgao transversal (quadrada e circular) de biorreatores airlift
operando com agua destilada. Através deste modelo, verificou-se que a dissipagéo
de energia na regido de mistura deve ser considerada e avaliada em biorreatores
airlift de dutos concéntricos.

e Quatro geometrias promissoras de biorreatores airlift de secgéo
transversal quadrada foram selecionadas com base nos critérios de transferéncia de

oxigénio (kLa) e circulagéo de liquido (ULRr), verificando-se diferentes niveis de kLa e
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ULr para uma mesma vazéao especifica de ar (3 vvm). Dessa maneira, evidenciou-se
a flexibilidade desses equipamentos, sendo possivel obter diferentes condicbes de
transferéncia de oxigénio e circulagdo de liquido através de alteragdes geométricas
destes dispositivos, indicando a utilizagdo do projeto do biorreator para atender
demandas especificas de cada bioprocesso.

e A fluidodinamica computacional (CFD) mostrou-se uma ferramenta
importante para ser utilizada na previsdo do comportamento hidrodinamico de
biorreatores airlift. Através dessa técnica, verificou-se uma distribuicdo ndo uniforme
da taxa de cisalhamento em biorreatores airliff, em que o riser apresentou o0s
maiores valores desse parametro. Além disso, observou-se que a velocidade de
liquido pode ser utilizada como parametro de caracterizagdo indireta das condi¢des
de cisalhamento em biorreatores airlift.

e Estabelecendo-se uma analogia entre o escoamento gas-liquido em
um biorreator airlift de dutos concéntricos operando com diferentes fluidos e o
escoamento de liquido em um tubo liso, verificou-se que a técnica de CFD pode ser
aplicada de forma satisfatoria na previsdo da taxa de cisalhamento.

e A taxa de cisalhamento média (y,,,) em biorreatores airlift apresentou
uma diferengca significativa na ordem de magnitude em relagdo a taxa de
cisalhamento maxima (y,,4x), Observada préxima aos orificios do aspersor. Verificou-
se uma relagdo direta entre y,,,, € a velocidade de injecdo de gas, que é
determinada pela geometria do aspersor (considerando o numero e o didmetro dos
orificios). Dessa maneira o design do aspersor de gas mostrou-se fundamental na
definicdo das condicbes de cisalhamento maximo em biorreatores pneumaticos,
devendo ser considerado no projeto destes equipamentos.

Considerando-se os resultados obtidos nessa tese, sugere-se alguns
topicos a serem explorados em trabalhos futuros no intuito de preencher lacunas
ainda abertas em relagcado ao assunto:

e Estudo do projeto do aspersor em biorreatores pneumaticos, com
avaliacao experimental e por CFD do seu impacto sobre a transferéncia de oxigénio,
hidrodindmica e cisalhamento;

e Utilizagdo de CFD na avaliagdo da taxa de cisalhamento média e

maxima em biorreatores convencionais tipo tanque agitado e aerado equipados com
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diferentes impelidores e operando com fluidos distintos como sistema para
comparacgao;

e Aplicagdo da abordagem Euleriana-Lagrangeana na avaliacdo da
frequéncia de exposicdao de elementos de fluidos as condicbes de taxa de
cisalhamento maxima em biorreatores convencionais e pneumaticos;

e Construcdo de “mapas operacionais” de biorreatores convencionais
e pneumaticos, em que as taxas de cisalhamento média e maxima sao comparadas
em fungdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio e da energia
dissipada em cada biorreator, possibilitando visualizar as condigcbes em que cada
biorreator exibira maiores condi¢cdes de cisalhamento;

e Avaliagdo in vivo do efeito das condigbes de cisalhamento em
microrganismos, através do acompanhamento da variagdo da sua morfologia, tanto

na forma aglomerada (pellets) quanto na forma dispersa (hifas).
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Apéndice A

O calculo do volume de liquido (ou da dispersdo gas-liquido) contido
em uma regiao de mistura na forma de tronco de piramide (Figura A.1) é realizado a

partir da Equacgao A.1:

Figura A.1 — Regido de mistura na forma de um tronco de piramide.

L

i .
- L

Fonte: acervo pessoal do autor.
VD,GLS = S(Lz + Ll + l2) (Eq A.1)

Onde h é a altura do liquido (ou da dispersdo gas-liquido) contido na
regidao de mistura, / é a aresta da secédo transversal quadrada do corpo principal do
biorreator (142 mm) e L é a aresta da sec¢édo transversal quadrada apresentada pela
interface do liquido (ou dispersédo) na regidao de mistura. Logo, medindo-se h e L,
calcula-se o volume de fluido presente na regido de mistura. Entretanto, ndo é
possivel realizar a determinagao deste diametro de forma confiavel e, portanto, tem-
se uma equagao para duas incognitas (Vbp,cLs e L), resultando em um problema sem
solucao.

Para superar esse problema, deve-se obter uma relagdo entre os
parametros geométricos (/, L e h) do tronco de pirdmide, conforme mostrado na
Figura A.2.
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Figura A.2 — Vista frontal da regido de mistura na forma de tronco de piramide.
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Fonte: acervo pessoal do autor.

Onde a € o angulo da regi&do de mistura e tem o seu valor conhecido,
de acordo com a inclinagdo do tronco de pirdmide. Do triangulo ABC, pode-se

encontrar a seguinte relagao:

__sen(a) _ 2h
tga) = . =i (Eq A.2)
Rearranjando-se a Equacao A.2, tem-se:
_ cos(a)
L=1+2h (—Sen(a)) (Eq A.3)

Na Equacao A.3, utilizou-se as fungbes trigonométricas cosseno e
seno, em substituigdo a fungdo tangente, para evitar que o denominador da fragéo
assumisse o valor infinito para o caso limite de a = 90°.

Portanto, as Equag¢des A.1 e A.3 formam um sistema de duas
equacoes algébricas, com duas variaveis (VeLs e L), uma vez que os valores de / e a
sdo conhecidos a partir do projeto da regido de mistura, e h € a altura medida

experimentalmente.
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Apéndice B

O diédmetro hidraulico (Dn) de um duto n&o-circular no qual ocorre um

escoamento é definido como:

=]

4.Area molhada ]
Perimetro molhado

(Eq B.1)

Abaixo s&o apresentadas as definicdes dos didmetros hidraulicos (Dni)
para cada regido (riser ou downcomer) dos dois modelos de biorreator airlift (dutos
concéntricos e split) de diferentes geometrias de seg¢des transversais (circular e
quadrada) em fungao das suas caracteristicas geométricas:

dr: didmetro interno do riser do biorreator airlift de segao circular;

dc: didmetro interno da coluna do biorreator airlift de segao circular;

O: espessura das paredes dos tubos concéntricos (circular e quadrada);

c: largura da placa defletora em biorreator airlift split;

ar: aresta interna do riser do biorreator airlift de se¢do quadrada;

ac: aresta interna da coluna do biorreator airlift de segao quadrada.

Airlift de dutos concéntricos de segao transversal circular

Riser Downcomer

h

\§ J/

downcomer

Dpr = dg d2 — (dg + 26)?
Dro ==+ 26

downcomer
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Airlift split de segao transversal circular

Riser

downcomer

dC(H - sen(@))

Pre = (0 +./2— ZCOS(H))

Downcomer

downcomer

dC(Zn -0+ sen(H))
2m— 60 ++/2 — 2cos(9))

DhD=(

Airlift de dutos concéntricos de se¢ao transversal quadrada

Riser

Downcomer

riser
ac

ag

Y

downcomer

riser
ac

Dpr = ag

ag

Y

downcomer

_ag — (ag +26)*
ac+ag +26

Dpp =
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Airlift split de segao transversal quadrada

Riser
s 'y
X < riser
?
y <
downcomer
aC
A 4
2acx
Dpg =
ac +x

y <

Downcomer

riser

downcomer

2acy
Cac+ty

hD




