UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E DE TECNOLOGIA
PROGRAMA DE POS-GRADUAGCAO EM ENGENHARIA QUIMICA

AVALIACAO DA TRANSFERENCIA DE CALOR EM FERMENTACOES

ALCOOLICAS CONVENCIONAL E EXTRATIVA

LETICIA PEREIRA ALMEIDA

SAO CARLOS - SP
2019



UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E DE TECNOLOGIA
PROGRAMA DE POS-GRADUAGCAO EM ENGENHARIA QUIMICA

AVALIACAO DA TRANSFERENCIA DE CALOR EM FERMENTACOES
ALCOOLICAS CONVENCIONAL E EXTRATIVA

Dissertacdo apresentada ao Programa de Pds-
Graduacdo em Engenharia Quimica da
Universidade Federal de S&o Carlos, como
requisito para obtencdo do titulo de mestre em

Engenharia Quimica

ORIENTADOR: Prof. Dr. Alberto Colli Badino Junior
CO-ORIENTADOR: Prof. Dr. Antonio José Gongalves da Cruz

SAO CARLOS - SP
2019



MEMBROS DA BANCA EXAMINADORA DA DEFESA DE DISSERTAGAO DE
LETICIA PEREIRA ALMEIDA APRESENTADA AO PROGRAMA DE POS-
GRADUAGAO EM ENGENHARIA QUIMICA DA UNIVERSIDADE FEDERAL DE
SAO CARLOS, EM 26 DE FEVEREIRO DE 2019.

BANCA EXAMINADORA:

Alberto Colli Badino Junior
Orientador, UFSCar

L. ()c,=
J 7
Antonio José Gongalves da Cruz
Co-orientador, UFSCar

(//Zd("ibu (‘(A) e

Fernanda Perpétua Casciatori
UFSCar

h‘\(‘qu N nf\A N Ol an
Mateus Nordi Esperanga
2019 IFSP



"Buscar as coisas do Alto. Nao podemos ter medo de sonhar com grandes ideais. Triste de
guem se acomoda e se apequena com reduzidos propositos. A vida é feita de grandes
projetos. O ser humano é chamado para grandes ideais. Os grandes sonhos nos dao forga
para superarmos 0s pequenos e grandes obstaculos."

(Padre Léo Tarcisio).



Dedico este trabalho aos meus pais, Antbnio e
Lucia. Aos meus irmaos, Larissa e Vinicius, e
ao meu amor, lzaque.



AGRADECIMENTOS

Agradeco a Deus, pela presenca constante em minha vida e sem o qual nada seria
possivel.

Ao Prof. Dr. Alberto Colli Badino Junior, um exemplo de professor e orientador, pela
oportunidade de orientacdo, ensinamentos transmitidos e entusiasmo com a pesquisa. Agradeco
pela confianca depositada em mim para desenvolver este trabalho, pela amizade e preocupacéo
ao longo do nosso convivio.

Ao Prof. Dr. Antonio José Gongalves Cruz pela orientacdo, sugestdes e ensinamentos
fundamentais para o desenvolvimento deste trabalho. Obrigada por estar sempre de portas
abertas para me auxiliar.

Aos meus amados pais, Anténio e LUcia, que sempre estiveram presentes em minha vida
e por me incentivarem na busca dos meus sonhos.

Ao meu namorado Izaque pelo amor, compressao e paciéncia ao longo desta etapa da
minha vida.

Aos amigos de laboratério Taise, Marina, Rauber, Mateus, Jorge, lvan e Kaio, pela
companhia no dia-a-dia e pelos momentos de descontracdo e risadas. Sentirei falta!

Ao técnico de laboratério Amadeus e ao técnico mecanico Oscar pela ajuda cedida no
desenvolvimento deste trabalho.

A todos que contribuiram n&o somente no aspecto profissional, mas também, pessoal
através da amizade e companheirismo.

As agéncias de fomento CNPg, CAPES e FAPESP pelo apoio financeiro.

Ao Programa de Pds-graduacdo em Engenharia Quimica pelo apoio institucional.



RESUMO

O efeito inibitorio do etanol sobre a levedura e 0 aumento da temperatura durante a fermentacao
sdo os principais inconvenientes do processo convencional de producdo de etanol. Nesse
sentido, tem sido investigado o emprego da fermentagéo extrativa com arraste gasoso por CO>
a fim de superar essas limitagdes. No presente trabalho foram avaliadas fermentacGes alcodlicas
convencional e extrativa com remocao de etanol e dgua por CO2, com base nos balancos de
massa e energia. Os experimentos foram conduzidos em batelada em biorreator coluna de
bolhas com volume Gtil de 10 L a temperatura de 34 °C. Primeiramente, 0s parametros cinéticos
do processo foram estimados por meio da modelagem da fermentacdo convencional,
considerando o consumo de substrato, crescimento celular e a producéo de etanol. O modelo
cinético hibrido de Andrews-Levenspiel mostrou um excelente ajuste aos dados experimentais.
A partir do balan¢o de energia foi possivel obter um valor de calor gerado na fermentacao (Qg)
5% menor do que o calculado através de um modelo cléassico de literatura. Na sequéncia, foram
realizadas fermentacfes alcodlicas extrativas em batelada, com vazdes especificas de CO»
(®co,) de 0,5 e 1,0 vwvm, bem como a modelagem do processo em termos de balangos de massa
e energia. Através da avaliacdo energética do processo verificou-se que a fermentacéo alcoodlica
extrativa com stripping com CO> foi capaz de auxiliar na remocéo de calor da dorna, reduzindo

0 consumo de agua de resfriamento em até 62,7%.

Palavras-chaves: Fermentacdo alcodlica extrativa. Stripping por CO>. Balangos de massa e

energia. Modelagem.,



ABSTRACT

The inhibitory effect of ethanol on yeast and the temperature rise during the fermentation are
the major drawbacks of the conventional ethanol production process. The use of extractive
alcoholic fermentation with CO> stripping has been investigated in order to overcome these
limitations. In the present work aims conventional and extractive alcoholic fermentation with
ethanol and water removal by CO, were evaluated based on the mass and energy balances. The
batch ethanol fermentations were carried out in a 10 L bubble column bioreactor at 34 °C. First,
the process kinetic parameters were estimated by modeling of conventional fermentation,
considering substrate consumption, cell growth and ethanol production. The hybrid
Andrews—Levenspiel model showed an excellent fit to the experimental data. From the energy
balance modeling it was obtained a heat generation during fermentation 5 % lower than the heat
calculated using a classical theoretical model. Subsequently, extractive batch ethanol
fermentations were performed with specific CO: flow rate (®.,,) of 0.5 and 1.0 vvm and
modelled. The energetic evaluation showed that the extractive alcoholic fermentation with CO>
stripping was capable of removing the heat released in the tank, decreasing the cooling water

consumption by up to 62,7%.

Keywords: Extractive ethanol fermentation. CO> stripping. Mass and energy balances.

Modeling.
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1. INTRODUCAO

A crescente demanda energética e a preocupacdo com as emissdes de gases de efeito
estufa (GEE) impulsionaram a busca por fontes alternativas de energia renovaveis, sustentaveis
e economicamente viaveis (Joshi et al., 2017). O bioetanol é considerado um combustivel
alternativo com grande potencial para substituir os combustiveis fdésseis e reduzir de forma
significativa a emissdo de GEE (Kang et al., 2015).

O Brasil é o segundo maior produtor mundial de etanol, com producéo de 27,76 bilhdes
de litros na safra 2017/2018, aproximadamente 26% da producdo mundial (CONAB, 2018;
RFA,2018). Nas destilarias brasileiras, o etanol € obtido em larga escala através da fermentacéo
de mosto preparado a partir do caldo da cana-de-agucar concentrado, melaco diluido com agua
ou uma mistura de ambos (Amorim et al., 2011; Ponce et al., 2016). Os acgUcares redutores
(glicose e frutose) gerados pela hidrolise da sacarose presente no mosto sao convertidos em
etanol, CO> e energia pela levedura Saccharomyces cerevisiae sob condi¢fes anaerdbicas com
cerca de 90 % de eficiéncia em etanol em relacdo ao rendimento tedrico (0,511 Jetanol/Jsubstrato)
(Amorim et al., 2011; Wheals et al., 1999).

Embora a producdo industrial de etanol seja um processo classico e bem estabelecido, a
fermentacdo alcoodlica apresenta duas grandes limitacdes ao longo do processo, a elevacdo da
temperatura das dornas e a inibicdo pelo produto. O aumento da temperatura favorece a
contaminacdo bacteriana e torna a levedura mais sensivel a toxidez do etanol. A inibicdo pelo
produto é resultado da alteracdo da fluidez da membrana celular, ocasionando o acimulo do
etanol em concentracGes tdxicas no interior da célula. Nas destilarias brasileiras facilmente se
ultrapassa a temperatura de 38 °C durante a fermentacdo, tornando-se uma variavel de dificil
controle no processo (Basso, Basso e Rocha, 2011; Phisalaphong, Srirattana e
Tanthapanichakoon, 2006).

O etanol atua como inibidor ndo-competitivo do metabolismo, cessando completamente
o crescimento da levedura S. cerevisiae em concentragdes proximas a 95 g.L* (Maiorella,
Blanch e Wilke, 1983). Devido & inibicdo pelo produto, uma baixa concentracdo de etanol ¢é
obtida no caldo ao final da fermentagéo, resultando na geracdo de um alto volume de vinhaca
(10-15 Lvinhaca/Letanot) com consumo de vapor em torno de 2,6 KQvaporKQetanol Na destilacéo
(Mohana, Acharya e Madamwar, 2009; Morandin et al., 2011).

A fermentacéo alcoolica extrativa com arraste gasoso por COz, operagdo conhecida por

esgotamento ou stripping, € uma forma eficiente para contornar tanto o efeito da inibicao pelo



Introducéo 9

etanol quanto a elevagéo da temperatura na dorna de fermentacao, uma vez que as vaporizagoes
do etanol e da agua pela passagem da corrente gasosa remove calor do caldo fermentativo (fase
liquida) (Silva, C.R. et al., 2015; Taylor et al., 1996). O arraste gasoso ndo remove 0s nutrientes
do caldo e ndo prejudica as celulas, além de ser uma técnica de relativa simplicidade
possibilitando a utilizacdo do dioxido de carbono produzido na fermentagdo como gas de arraste
para a remocao de etanol (Park e Geng, 1992; Ponce et al., 2016).

Dessa forma, o arraste gasoso por CO2 é uma técnica atraente para aplicacdo em
destilarias brasileiras, podendo auxiliar no resfriamento das dornas de fermentacdo que
demandam um alto volume de &gua para o controle da temperatura. No entanto, ndo sao
encontrados na literatura trabalhos relacionados com a modelagem e quantificagcdo da remocéo

de calor no arraste gasoso de etanol por CO- ao longo da fermentacéo alcodlica.

1.1.  Objetivo

Diante dos beneficios da técnica de arraste gasoso (stripping), o objetivo deste trabalho
foi avaliar as fermentag6es alcoodlicas convencional e extrativa com stripping de etanol e 4gua
por CO2 com base nos balangos de massa e energia.

O trabalho foi desenvolvido obedecendo as seguintes etapas:

- andlise da influéncia da vazao especifica de CO2 nas remogdes de etanol e agua no
processo de arraste gasoso.

- modelagem e validagdo experimental da fermentac&o alcodlica convencional com base
nos balangos de massa e energia, estimativa dos parametros cinéticos do modelo hibrido de
Andrews—Levenspiel e dos termos de energia presentes no processo.

- simulacdo e validacdo experimental da fermentacdo alcoodlica extrativa com base na

remocao de calor do processo.
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2. REVISAO DE LITERATURA

2.1. Etanol no Brasil

No Brasil, a producdo de alcool combustivel iniciou-se em 1927 continuando até os
primeiros anos da década seguinte. Porém, devido a crise do petréleo, somente a partir da
década de 1970 a producéo de etanol foi alcada ao primeiro plano com a cria¢do do Programa
Nacional do Alcool (ProAlcool) que teve como objetivo reduzir a dependéncia do pais sobre o
petréleo importado (Lopes, Paulillo, et al., 2016; Mussatto et al., 2010). Com a evolucao da
industria sucroalcooleira, as politicas evoluiram e o ProAlcool foi extinto em 1999,
possibilitando mais incentivos para investimentos privados e reduzindo a intervencao estatal
(Mussatto et al., 2010).

A introducdo da tecnologia flex-fuel na industria automotiva favoreceu o consumo e a
consolidagdo do etanol como um dos combustiveis veiculares mais utilizados no pais. A
fabricagdo de veiculos bicombustiveis tornou-se um marco para a industria de automoveis e
para o setor sucroenergetico (Ponce, 2015). Desde entdo, o uso de etanol como biocombustivel
no Brasil tem sido o programa mais bem-sucedido para substituir os combustiveis fosseis em
todo o mundo (Lopes, Paulillo, et al., 2016).

Atualmente, o Brasil é o segundo maior produtor mundial de etanol. Durante a safra
2017/2018, 633,26 milhdes de toneladas de cana-de-actcar foram colhidas, sendo produzidos
37,8 milhdes de toneladas de acgucar e 27,76 bilhdes de litros de etanol. Deste total, 11,09
bilhGes de litros foram de etanol anidro utilizado na mistura com a gasolina e 16,67 bilhdes de
litros de alcool hidratado utilizado nos veiculos flex-fuel (CONAB, 2017).

2.2. Classificacao dos Processos Fermentativos para Producéo de Etanol

As fermentagdes industriais sdo classificadas de acordo com o modo em que a dorna é
alimentada com o substrato (mosto) e a forma como o produto € retirado, ou seja, 0S processos
podem ser continuos ou descontinuos. Na fermentacédo continua o caldo fermentado e retirado
da dorna com a mesma vazdo de alimentacdo de mosto, enquanto que a fermentacdo
descontinua é intermitente, podendo ocorrer em batelada ou em batelada alimentada (Hendler,
2011).
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2.2.1. Processo em Batelada

O processo de fermentacdo em batelada classico foi muito empregado na producao de
etanol nas destilarias brasileiras até o inicio dos anos 60. Pode ser operado em dois sistemas, 0
sistema de cortes ou o sistema de cultura pura (pé-de-cuba). O sistema de cortes consiste em
realizar a primeira fermentacdo, entdo o volume de mosto é dividido em duas dornas,
completando ambas com mosto e deixando fermentar até o total consumo de substrato. Os
cortes podem ser feitos na fase de crescimento mais intensivo, quando se deseja propagar o
indculo ou ap6s o término da fermentacdo. No sistema de cultura pura, para cada fermentacdo
utiliza-se uma cultura pura e adiciona-se 0 mosto até completar o volume da dorna (Carvalho e
Sato, 2001; Tosetto, 2002).

A fermentacdo em batelada é considerada a mais segura no que se refere a manutengéo
das condi¢des de assepsia, pois ao final de cada batelada o reator é esterilizado, recebendo uma
nova carga de mosto e indculo, o qual podera sofrer todos os controles necessarios, a fim de
assegurar a presenca unica do microrganismo responsavel pelo processo (Schmidell et al.,
2001).

2.2.2. Processo em Batelada Alimentada

Na batelada alimentada um ou mais nutrientes séo adicionados & dorna durante o cultivo
e os produtos permanecem nela até o final da fermentacdo. A vazdo de alimentacdo pode ser
constante ou variar com o tempo e a adicdo de mosto pode ser de forma continua ou
intermitente. A flexibilidade no ajuste da vazdo possibilita o controle da concentracdo de
substrato no fermentador, de modo que o metabolismo microbiano seja deslocado para uma
determinada via metabdlica, levando ao acimulo do produto de interesse (Ponce et al., 2016).

No processo em batelada alimentada, representado esquematicamente na Figura 2.1,
ocorre 0 emprego do processo Melle-Boinot, em que as células de leveduras sdo recuperadas
através de uma etapa de centrifugacdo e submetidas a um tratamento &cido, tendo como
finalidade eliminar contaminantes e permitir a reutilizacéo das células na fermentacéo seguinte
(Hendler, 2011). A aplicacdo do reciclo de leveduras trouxe varios beneficios a fermentacédo
alcoolica, sendo o principal a reutilizacdo do fermento, que antes era enviado para a coluna de
destilacdo juntamente com o vinho. Aumentou-se, assim, a eficiéncia do processo fermentativo,

pois com uma menor quantidade de acucar se produz um maior volume de etanol, uma vez que
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se reduz a quantidade de agucar destinada a producdo de células (Amorim, 2005).

Outas vantagens da fermentacdo em batelada alimentada s&o eliminacdo de
contaminantes pela centrifugacdo do meio fermentado; fermentacdo mais pura devido ao
tratamento acido; eliminacao da necessidade de cultura pura no preparo do “pé de cuba”, pratica
exigida no processo classico, diminuindo a complexidade das operagdes na planta. (Andrietta,
1994).

Figura 2.1 —Esquema simplificado do processo em batelada alimentada.

mosto 1

Tanques de
Fermentagao

agua+ acido J

Reciclo de células

, )
vinho levedurado

B ﬁl Q
v
centrifugacdo
‘ vinho delevedurado

Q- | @
destilagao

Fonte: Adaptado, LOPES et al. (2016b).

2.2.3. Processo Continuo

A fermentacdo continua, apresentada esquematicamente na Figura 2.2, ndo sofre
interrupgdes, pois a dorna é alimentada com vazdes constantes de mosto e de células e o caldo
fermentado é retirado com uma vazédo de saida igual as de alimentagcdo (Tosetto, 2002). O
volume do meio é mantido constante para que o sistema atinja o regime permanente. Desse
modo, as concentracdes de células, de substrato e produto permanecem constantes ao longo do

tempo de fermentacao (Facciotti, 2001). A producéo de etanol empregando sistemas continuos
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pode ocorrer com tanques individuais ou ligados em série e com ou sem recirculacdo das células
de levedura (Sonego, 2016).

Segundo Hendler (2011), entre as vantagens do sistema continuo pode-se citar o menor
custo de investimento, pois 0 volume total em reatores e a demanda por capacidade instalada
de bombas e trocadores de calor s&o menores. O tempo morto também é eliminado, pois ndo ha
operacOes de carga, descarga e limpeza, levando a um aumento da produtividade em etanol. H4
maior facilidade de utilizacdo de controladores e reducdo da méao-de-obra empregada no
processo.

Entretanto, o processo continuo de fermentacdo apresenta também algumas
desvantagens que podem limitar o emprego deste tipo de sistema em escala industrial. Dentre
eles destaca-se o maior investimento inicial na planta; a maior possibilidade de ocorréncia de
contaminacdes, por se tratar de um sistema essencialmente aberto, necessitando pois, de
manutencdo de condicGes de assepsia nos sistemas de alimentacdo e retirada de meio;
dificuldades de operagdo em estado estacionario em determinadas situacdes como na formacao
de espuma; crescimento do microrganismo nas paredes do reator, ou ainda, nos sistemas de

entrada e saida de liquido (Facciotti, 2001).

Figura 2.2 — Esquema simplificado da fermentacdo continua.
mosto

IR 1

égua+ acido
Cubas de tratamento )
v vinho
J -
U U Creme —— ‘
levedur a centrifugagdo \K

destilagao

Fonte: Adaptado, LOPES et al. (2016b).
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2.3.  Descricdo Genérica do Processo de Producao de Etanol

A cana-de-agUcar € a principal matéria-prima empregada nas destilarias brasileiras para
a producdo de etanol, destacando-se devido ao seu baixo custo e disponibilidade, bem como
por ser uma fonte rica de carbono com elevada concentracdo de agucares (Atala, 2004). A cana
apresenta em sua composicao 12—-17% de acucares (90% sacarose e 10% glicose) e 68—72% de
agua em massa. A extracdo média em uma usina de agucar e alcool é de aproximadamente 95%
do agUcar da cana e o residuo sélido gerado na extracao é a fibra da cana (bagaco) (Wheals et
al., 1999).

No setor sucroalcooleiro, o processo integrado de producdo de acgucar e alcool é
predominante. Cerca de 70% das instala¢des industriais sdo plantas produtoras de agticar com
destilarias anexas e as demais sdo destilarias autbnomas. Além do agucar e do etanol, o setor
sucroalcooleiro também incorporou a energia elétrica aos seus produtos basicos (Hendler,
2011).

Na Figura 2.3 esta representado um esquema geral da producdo de acucar, etanol e
energia a partir da cana-de-acucar. O processo tem inicio com a colheita e limpeza da cana-de-
acucar. Os agUcares presentes na cana sao extraidos e permanecem em uma solucdo denominada
caldo. O bagaco de cana-de-agucar, com baixa umidade e um residual minimo de agUcares é
enviado as caldeiras para geracdo de vapor e energia (Ponce, 2015).

O caldo obtido na extracdo € peneirado, tratado quimicamente e aquecido, visando
coagular, flocular e precipitar suas impurezas. Em seguida, o caldo segue para a decantacao e
0 sobrenadante é o caldo clarificado, no qual os acucares estdo solubilizados (Hendler, 2011).
Em destilarias isoladas pode-se evaporar o caldo para o preparo do mosto e inicio da
fermentacdo. Nas destilarias anexas a fabrica de acglcar, 0 melago obtido na centrifugagdo do
acucar € utilizado para o preparo do mosto, sendo diluido com agua ou com caldo de cana
(Wheals et al., 1999).

O mosto deve ser ajustado de forma a facilitar a sua fermentagéo, pois concentracées de
acucares elevadas exercem efeito de inibicdo sobre o metabolismo da levedura (Maiorella,
Blanch e Wilke, 1983). As fermentagdes sdo realizadas simultaneamente em varias dornas
dentro de um periodo de 6 a 12 horas. A concentracdo final de etanol no caldo de fermentacéo
atinge 7-11% (v/v) e os niveis de agucar residual deixados no vinho permanecem abaixo de
0,1% (Amorim et al., 2011).

Figura 2.3 — Esquema geral de producéo de acUcar, alcool e energia a partir da cana-de-agucar.
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Fonte: O autor.

O vinho é centrifugado e separado das células de levedura, prosseguindo para as colunas
de destilacdo, nas quais o etanol é separado do vinho com base nos diferentes pontos de ebulicdo
dos componentes desta mistura (Manochio et al., 2017). As células de levedura concentradas
recebem um tratamento com &cido sulfurico (pH 2,0-2,5) para reduzir a contaminacao
bacteriana. Apds 1-3 h, as células de fermento retornam para as dornas de fermentacéo para
iniciar um novo ciclo. Por esta razdo, quantidades muito elevadas de biomassa celular de
levedura s&o recicladas pelas destilarias todos os dias (Amorim et al., 2011).

Apos a destilagdo do vinho e gerado um alto volume de vinhaga, cerca de 10 a 15 litros
para cada litro de etanol produzido (Basso, Basso e Rocha, 2011). A vinhaca apresenta alto
poder poluente por ter elevada demanda bioguimica de oxigénio (DBO), baixo pH, matéria

organica, alem de elevada temperatura na saida dos destiladores (Silva, 2012). Em


https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/topics/engineering/distillation-column
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contrapartida, apresenta valor agregado a lavoura, podendo ser utilizada como fertilizante,
adicionando ao solo potéssio, calcio, magnésio, micronutrientes e matérias organicas. A
aplicacdo da vinhaca na lavoura deve ser efetuada com dosagens adequadas, principalmente no
que diz respeito ao potassio, pois a concentracdo elevada podera criar problemas nutricionais

na cana (Lopes, Gabriel e Borges, 2011).

2.4.  Bioguimica da Fermentacéo Alcodlica

A fermentacdo alcoolica é a acdo de leveduras sobre acucares fermentesciveis presentes
em uma solucdo. A levedura utilizada nas usinas brasileiras é a Saccharomyces cerevisiae. Um
microrganismo anaerobio facultativo que em condigdes de anaerobiose produz etanol em uma
rota metabdlica especifica. A fermentacdo alcodlica se da atraves de reacdes sequencialmente
ordenadas, cada qual catalisada por uma enzima especifica. A Figura 2.4 apresenta um esquema
simplificado da via metabdlica da fermentacédo alcodlica. O objetivo principal da levedura ao
metabolizar o agUcar pela via anaerdbia é gerar energia (ATP) para a manutenc¢do das atividades

vitais e do crescimento microbiano (Lima, Basso e Amorim, 2001).

Figura 2.4 — Via metabdlica simplificada da fermentacdo alcodlica na Saccharomyces
cerevisiae.
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Fonte: Adaptado, Rodrigues et al. (2018).
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O etanol pode ser formado pelas leveduras somente a partir de monossacarideos, sendo
necessario decompor a sacarose nas hexoses glicose e frutose pela a¢do da enzima invertase

presente na levedura, conforme a Equacdo 2.1 (Lopes, Gabriel e Borges, 2011).

C,H,,0,,+ H,0 —2CH,,0O,

. 2.1
Sacarose Agua Hexose 1)

As hexoses glicose e a frutose sdo convertidas em piruvato durante a glicolise e o
piruvato é convertido a etanol e CO2 em um processo de duas etapas. Na primeira etapa, 0
piruvato é descarboxilado gerando acetaldeido. Na segunda etapa, o acetaldeido é reduzido a
etanol (Nelson e Cox, 2008 ). A equacéo simplificada de Gay-Lussac, Equacédo 2.2, apresenta
a conversdo das hexoses em etanol e COx.

C,H,,0,—>2C,H.OH +2CO, + 23 kcal (2.2)

O coeficiente de rendimento estequiométrico da fermentacdo alcodlica é 0,511 kg de
etanol por kg de hexose consumida e de 0,489 kg de COz por kg de hexose. Na prética, este
valor ndo é observado, devido a utilizacdo de parte da hexose para o crescimento celular e
producdo de outros compostos como glicerol e alcoois superiores, substancias necessarias para
sintese de material celular e manutencéo da levedura (Sonego, 2016).

2.5. Calor Gerado na Fermentacéo Alcodlica

Ao longo do processo fermentativo, as atividades metabdlicas da levedura sdo
acompanhadas pela geragdo de calor. Parte da energia liberada é conservada em ATP
(adenosina trifosfato), fornecendo energia para a biossintese de componentes celulares e outras
atividades microbianas, o restante da energia original do substrato € liberado como calor. Além
da producéo de calor durante o catabolismo das moléculas nutrientes ricas em energia, a maior
parte da energia na forma de ATP também é liberada como calor durante a sua utilizagdo nas
atividades celulares, fornecendo suporte para o crescimento microbiano e outras funcoes
celulares. A quantidade de calor produzido esta relacionada com o tipo de via catabdlica pela
qual o substrato organico é metabolizado, com a geracdo de ATP e com a biossintese dos
componentes celulares (Luong, Yerushalmi e VVolesky, 1983).

De acordo com Shuler e Kargi (2002), o calor gerado durante o crescimento microbiano


https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/topics/engineering/acetaldehyde
https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/science/article/pii/S0263876217306974#bib0105
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pode ser calculado a partir do calor da combustéo do substrato e do material celular. A Figura

2.5 apresenta um esquema de um balanco de entalpia para a oxidagdo do substrato.

Figura 2.5 — Representacdo esquematica do balanco de entalpia para o substrato

o, 4 HO +  Células
A
Crescimento celular Combustdo das
e respiragao células
AHc (kJ/gy)

1Yy (KV/gy)

combustao total

AHg (k] /kgs)
Fonte: Adaptado, Shuler e Kargi (2002).

Substrato + O, CO,+H,0

O calor de combustdo do substrato € igual a soma do calor metabdlico e do calor de

combustdo do material celular (Shuler e Kargi, 2002), conforme a Equacéo 2.3.

1 (2.3)

onde AH; ¢ a entalpia de combustdo do substrato (kJ.gst), AH. é a entalpia de combustéo da

célula (kJ.gxt) e Yi é o calor metabdlico envolvido por grama produzido de célula (kJ.gx™?).
H

O calor total gerado em uma fermentac&o em batelada é apresentado pela Equagéo 2.4

(Shuler e Kargi, 2002).

V.u.Cy (2.4)
YH

QG:

onde Q € a taxa de geracao de calor da fermentacao (kJ.h™%)
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Devido a caracteristica exotérmica da fermentacdo alcodlica, é necessério o controle da
temperatura na dorna de fermentagdo. O resfriamento da dorna € realizado por um sistema
composto por trocadores de calor de placas externos as dornas, onde o vinho em fermentacao €
bombeado ao trocador, retornando em circuito fechado (SILVA, 2014). Entretanto, mesmo com
o resfriamento, em dias com temperaturas elevadas torna-se dificil manter a temperatura

adequada nas dornas.

2.6. Fatores que Interferem na Fermentacdo Alcodlica

As células de levedura sdo submetidas a varios tipos de estresse a medida que as
condigdes do meio mudam, tanto em situagfes naturais como durante o processo de
fermentacdo alcodlica (Folch-mallol et al., 2004). Alguns fatores que afetam negativamente as
células sdo oriundos do meio, tais como a deficiéncia de nutrientes, alta temperatura e
contaminacdo. Outros fatores sdo do metabolismo celular da levedura, como a concentragdo de
etanol. Muitos desses fatores sdo sinérgicos, afetando as células mais severamente em
comparacao com apenas um efeito estressante, o que leva a reducdo da viabilidade celular e
menor rendimento em etanol (Bai, Anderson e Moo-Young, 2008). Os principais fatores

causadores de stress na levedura Saccharomyces cerevisiae estdo descritos nos itens abaixo.

2.6.1. pH

O pH € um fator significativo para as fermentacGes industriais devido a sua importancia
tanto no controle da contaminacdo bacteriana quanto ao seu efeito sobre o crescimento da
levedura, velocidade de fermentacdo e formacéo de subprodutos (AMORIM et al., 1996).

Os valores de pH dos mostos industriais encontram-se geralmente na faixa de 4,5 a 5,5,
mas as leveduras mantém uma homeostase de forma quase independente dos valores de pH do
meio, por isso toleram o tratamento acido (AMORIM et al., 1996). Fermentagdes conduzidas
em meio acido resultam em maiores rendimentos em etanol, pois se restringe o crescimento da
levedura, consequentemente, hé a reducdo na formacdo de outros produtos, como o glicerol
(Lima, Basso e Amorim, 2001).

No processo de fermentagdo com reutilizagdo da levedura, faz-se seu tratamento com
adicdo de &cido sulfurico que leva o pH a valores entre 2,0 e 3,2 durante 1-3 h, visando a reducao
da carga bacteriana. Embora o tratamento acido se mostre estressante a levedura, ainda

apresenta efeito benéfico de controlar a contaminacdo reduzindo significativamente o niUmero
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de bactérias (AMORIM et al., 1996).

2.6.2. Concentracao de Substrato

Altas concentragdes de substrato (acima de 100 g.L!) podem ocasionar inibicdo na
levedura (Shuler e Kargi, 2002). O estresse osmético ocorre quando uma elevada concentracéo
extracelular de acucares gera uma perturbacdo no gradiente de pressdo osmdtica atraves da
membrana plasmatica. Se o soluto ndo for transportado através da membrana celular, a &gua
fluira para fora da célula, ocasionando a reducao do volume celular, a fim de equilibrar a pressdo
osmatica. Isso pode resultar em um potencial efeito téxico e também em um aumento na
demanda de energia para a manutencdo celular, uma vez que a célula trabalha mais para manter

uma concentracdo intracelular de eletrolitos constante (Helle et al., 2003).

2.6.3. Contaminacdo Bacteriana

Devido a temperatura, acidez, concentracdo de agucares e de nutrientes, entre outros
fatores, ocorre 0 desenvolvimento de outros tipos de microrganismos na fermentacdo que sdo
considerados contaminantes. Os microrganismos contaminantes competem com a levedura pelo
mesmo substrato e geram subprodutos que sdo inibidores do crescimento da levedura. As
instalacBes de usinas geralmente ndo sdo projetadas para trabalhar com culturas puras,
entretanto infecgdes cronicas devem ser eliminadas, pois afetam o rendimento da producao de
etanol (Dare, 2008).

As bactérias dos géneros Bacillus e Lactobacillus sdo os principais contaminantes do
meio fermentativo (Souza, 2009). Diversos autores verificaram influéncia dos acidos acético e
lactico na inibicdo do crescimento e na queda da viabilidade celular de S. cerevisiae, quando
em cultura mista com bactérias contaminantes da fermentacdo alcoolica. Contaminacao
bacteriana com niveis superiores a 10°-10" células.mL™? de mosto podem ocasionar uma
significativa queda no rendimento alcodlico (Alcarde, Nobre e Horii, 2007).

O maior problema ocasionado pela contaminacdo bacteriana é a floculagdo. A falta de
homogeneidade do vinho fermentado faz com que a centrifuga ndo opere de forma eficiente

provocando sérios danos ao processo (Andrietta, Steckelberg e Andrietta, 2006).
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2.6.4. Etanol

O etanol acumulado no caldo durante a fermentag&o é o principal componente toxico para
a levedura S. cerevisiae, resultando em diminuic¢Ges no crescimento da levedura e na producéo
de etanol a medida que a concentracdo de etanol aumenta no caldo (Sonego et al., 2016). A
temperatura, a aeracdo e a composi¢do do meio séo fatores que influenciam na sensibilidade da
levedura ao etanol, agindo de forma direta ou indireta sobre as propriedades da membrana
plasmatica, provocando modificacdes na membrana lipidica e nos sistemas de transporte de
soluto e acdo de algumas enzimas (Atala, 2004).

O etanol atua em algumas enzimas especificas do ciclo glicolitico, como por exemplo a
hexoquinase, que possui elevada sensibilidade ao etanol. Entretanto, as membranas de algumas
organelas e a membrana celular sdo consideradas como os principais alvos de ataques do etanol
(Casey e Ingledew, 1986). Na Figura 2.6 sdo apresentados alguns pontos da célula que podem

ser afetados pelo etanol em alta concentracéo.

Figura 2.6 — Possiveis alvos do etanol na célula.
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Fonte: Adaptado, D’ Amore e Stewart (1987).

Luong (1985) verificou que o etanol apresentou um efeito significativo sobre a

velocidade de crescimento celular em concentragdes acima de 15 g. L™ e que a concentragéo



Revisdo de Literatura 22

méaxima de etanol a partir da qual as células cessam o crescimento foi de aproximadamente 100
g.Ll. Observou também que em concentracido de 105 g.L! a capacidade da levedura S.

cerevisiae de producéo de etanol foi completamente inibida.

2.6.5. Temperatura

A temperatura Otima para as fermenta¢fes industriais situa-se na faixa 26-35 °C,
entretanto, nas destilarias facilmente se ultrapassa a temperatura de 38 °C. O aumento da
temperatura favorece a contaminacao bacteriana e torna a levedura mais sensivel a toxidez do
etanol (Lima, Basso e Amorim, 2001).

Em temperaturas elevadas o crescimento celular da levedura € inibido, este efeito é
resultado da alteracdo da fluidez da membrana celular, ocasionando o acimulo de substancias
toxicas no interior da célula, incluindo o etanol. Altas temperaturas sdo responsaveis pela
desnaturacdo de proteinas e enzimas (Phisalaphong, Srirattana e Tanthapanichakoon, 2006).

Segundo Dias (2008), as alteracGes ocasionadas no comportamento da levedura
diminuem o teor alcodlico do vinho, elevando o consumo de energia durante a etapa de
destilacdo e a relacdo volume de vinhaga/volume de etanol produzidos, o que corresponde a um
maior custo de producdo. O controle desta variavel é bastante complexo, sendo a temperatura

considerada um fator critico do processo fermentativo.

2.7.  Cinética da Fermentacao Alcodlica

Estudar a cinética das fermentacfes é importante para quantificar a velocidades de
crescimento celular, consumo de substrato, formacdo de produtos e demais parametros
relacionados. Permite também verificar as influéncias de fatores externos como pH,
temperatura e inibidores, na cinética de fermentacdo. No caso da fermentacdo alcoolica, estes
valores s@o essenciais para se projetar adequadamente uma unidade industrial de producéo de
etanol (Viegas, 1996).

Considerando as varidveis concentragdo de substrato (S), concentracdo de células (X) e
concentracdo de produto (P) presente no caldo em um instante t, a Figura 2.7 apresenta a

evolucdo de um processo fermentativo em batelada.
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Figura 2.7 — Evolucéo das concentracdes de células (Cx), substrato (Cs) e produto (Cp) ao
longo de uma fermentacdo em batelada.
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Fonte: Schmidell et al. (2001).

A partir da curva apresentada na Figura 2.7 € possivel determinar as velocidades médias

de transformacgdes num periodo de tempo (At) (Daré, 2008), conforme as Equacdes 2.5, 2.6 e
2.7.

AC; (Cs —Cy)

s =

At (t—t,) (25)
- ACP . (CPf _CPO)
T At (t —t,) (25)
— AC, (Cxs _Cxo)
“TTAt T (4 -t) &1

onde E é a velocidade média de consumo de substrato (g.L™.h?), E é a velocidade média de

formacao de produto (g.Lt.h™?), E é a velocidade média de crescimento celular (g.L™2.h%), Cs
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é a concentragdo de substrato (g.L™), CSo é a concentraco inicial de substrato (g.L?), Cg € a
concentracdo final de substrato (g.Lt), Cp é a concentracdo de produto (g.L™?), Cpoé a
concentrago inicial de produto (g.L"), C, é a concentragéo final de produto (g.L™?), Cx é a

concentracgdo de biomassa (g.L™?), CXO é a concentracdo inicial de biomassa (g.L ™), Cy € a

concentracéo final de biomassa (g.L™), t é o tempo (h) , to € o tempo inicial (h) e t; é o tempo
final (h).

Em alguns casos € de grande interesse a medicdo de velocidades instantaneas no
processo fermentativo, como mostrado pelas Equaces 2.8, 2.9 e 2.10 (Daré, 2008).

%:_%%_ (2.8)

- d;p (2.9)
dc

r, = —X 2.10

X =4 (2.10)

O estudo da cinética dos processos fermentativos exige o conhecimento e a utilizagdo
de parametros que possibilitem a analise da producdo de células e produtos. Entre estes
pardmetros encontram-se a velocidade especifica de crescimento celular (ux ou simplesmente
), velocidade especifica de consumo de substrato (us), € a velocidade especifica de formacéo
de produto (up), descritas pelas Equagdes 2.11, 2.12 e 2.13 (DARE, 2008).

IFX

=p=-x 2.11

Uy =1 C, ( )
s (2.12)

Hs=7¢, '
L (2.13)

Hp C, '

A producdo de um dado metabdlito pode estar intimamente associada ao crescimento
celular, de forma que s6 havera formacao de produto quando ocorrer crescimento. O surgimento

do produto durante a fermentacdo pode ocorrer de trés formas: produgdo associada ao
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crescimento (Tipo 1), producdo parcialmente associada ao crescimento (Tipo 2) e producdo
dissociada do crescimento (Tipo 3), conforme ilustrado na Figura 3.6 (Bastos, 2010).

Figura 2.8 — Relagao entre crescimento celular e formagdo de produto, sendo “P” o produto ¢
“X” as células.

i X C 4 X &y X
) Cs Cs
P
P P
| |
t t t
Tipo 1 Tipo 2 Tipo 3

Produgao associada ao Producao parcialmente Producao dissociada

crescimento associada ao crescimento do crescimento

Fonte: Bastos (2010).

Luedecking e Piret propuseram em 1959 o modelo para representar a formacdo do

produto num cultivo em batelada, conforme a Equacéo 2.14.

L, = 0Ty + B.Cy
termo de producéo termo de producéo (2.14)

associado ao associado a

crescimento massa celular
Assim,
Tipo 1: U, = 0L, (2.15)
Tipo 2: pp = o, +f (2.16)
Tipo 3: Hp, =P (2.17)

O modelo de Luedecking-Piret € o que apresenta maior aplicacdo para explicar o
surgimento do produto. Em cultivos do “tipo 17, o termo associado ao crescimento (o) ¢ muito
superior ao termo associado a quantidade de biomassa () e reflete os casos em que o
surgimento do produto esta fortemente associado ao crescimento celular. Por outro lado, nos
cultivos do “tipo 3” o parametro B € muito superior a o, caracterizando a producdo de muitos
metabolitos secundarios ou o surgimento de produtos na fase estacionaria de crescimento,

conforme visto na Figura 2.7. Os cultivos “tipo 2” apresentam um comportamento
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intermediario (Bastos, 2010).
A geracéo de etanol pela S. cerevisiae é associada ao crescimento celular, ou seja, a

producao de etanol ocorre conjuntamente a multiplicagdo celular, sendo classificada como “tipo

17 (SILVA, 2014).
2.8.  Modelos Cinéticos de Crescimento Celular

Segundo Bailey e Ollis (1986), os modelos cinéticos utilizados para expressar 0

crescimento celular em processos fermentativos podem ser classificados em:

o ndo-estruturados e ndo-segregados: as células de microrganismo sdo consideradas como
soluto;

o estruturados e ndo-segregados: onde as células sdo tratadas como seres individuais de
maltiplos componentes. Porém, com composicdo média semelhante;

o ndo-estruturados e segregados: onde as células sdo tratadas como seres distintos. No
entanto, descritos por um Gnico componente;

o estruturados e segregados: onde as células de microrganismo sdo consideradas como

individuos distintos e formadas por multiplos componentes.

A cinética da fermentacdo alcodlica é muito complexa, na qual a velocidade de
crescimento celular muda continuamente com o consumo do substrato e a formagéo do produto.
Desta forma, os modelos do tipo ndo-estruturados e ndo-segregados sdo 0s mais encontrados na
literatura para descrever o crescimento celular durante a fermentacéo alcodlica (Moulin, Boze
e Galzy, 1980). Apesar da imprecisdo que possa ocorrer com a utilizacdo de modelos mais
simples, hd compensacdo pela facilidade de obtencdo e diminuicdo do nimero de parametros
cinéticos necessarios (Andrietta, 1994)

A equacdo mais simples e popular para descrever o crescimento microbiano € a equacao
de Monod, que assume a presenca de substrato como limitante para o crescimento celular (Han

e Levenspiel, 1988). A cinética de Monod esta demonstrada na Equagéo 2.18:

Cs

—S 2.18
C.+K. (2.18)

B = Honay

onde pmax € a velocidade especifica maxima de crescimento celular (h), Cs € a concentragéo

de substrato limitante (g.L™) e Ks ¢ a constante de saturagdo (g.L™).
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A equacdo de Monod somente é valida para sistemas que ndo possuem interferéncias
significativas de inibidores. Entretanto, além da limitacéo pelo substrato durante a fermentagéo
alcoolica, o crescimento celular também pode ser afetado por inibidores que podem ser o
substrato, produto (etanol), as proprias células ou outras substancias presentes no meio (Han e
Levenspiel, 1988). A cinética de crescimento celular da fermentacéo alcodlica foi estudada por
diversos autores que propuseram modelos (Tabela 2.1) levando em consideragéo os diferentes

tipos de inibigdo simples e mistas.

Tabela 2.1 — Modelos matematicos de crescimento celular para fermentacdo alcodlica e suas

condicdes.
Modelo Condigdes Autores
n=p Cq -Substrato limitante
e c +C732 +K -Inibic&o pelo substrato Andrews
S K S (1968)
C C -Substrato limitante Ghose e
H Hnac e Inibico pelo substrat
max -Inibicéo pelo substrato i
CS+KS+C—5 E o G_IO Tyagi
. -Inibicdo linear pelo produto (1979)
. C. (i C. n - Substrato limitante
™ (Cs +Ky) Ce - Sem inibicéo pelo substrato  Levenspiel
- Inibicdo de poténcia pelo (1980)
produto
. C, (i C. ”‘ - C, m -Substrato limitante Lee, Pagan
™(Cs +Ks) Cemax Cormn - Sem inibicéo pelo substrato e Rogers
- Inibicdo de poténcia pelo (1983)
produto
- Inibigdo por altas
concentragdes de biomassa
C c. ) -Substrato limitante Andrews
- s __“E
H ™ Honasc c.? '(1 CEmaJ - Inibicéo pelo substrato (1968)/
C.+K +—=
R - Inibicdo de poténcia pelo  Levenspiel
produto (1980)

Fonte: O autor.
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onde Ks € a constante de inibicdo pelo substrato (g.L ™), Cemax € a concentragdo maxima de
etanol a partir da qual cessa o crescimento celular (g.L 1) e a producéo de etanol, Cxmax € a
concentracio maxima de células a partir da qual cessa o crescimento celular (g.L ™), m e n so

constantes adimensionais.
2.9. Transferéncia de calor em biorreatores

A caracterizacdo de processos de transferéncia de calor em um biorreator pode ser
realizada de diferentes maneiras. Em aplicacgdes reais (processos fermentativos), os balancos de
energia podem se tornar muito complexos se diversos fluxos de calor estiverem presentes.
Portanto, simplificacfes sdo as vezes necessarias (Muller et al., 2018).

Avaliando a fermentacéo alcodlica, estdo presentes termos de geracédo (calor de reacédo)
e perdas de energia no processo. Devido a liberacdo do calor gerado pelo crescimento
microbiano é necessario realizar o resfriamento das dornas de fermentacdo, visto que as células
realizam as atividades metabdlicas em condicdes étimas de temperatura. A remocao continua
de energia do caldo de fermentacdo pode ser efetuada através da circulacao de &gua em camisas
ou serpentinas.

Perdas de energia ao longo da fermentagdo também podem ocorrer através da convecgao
pelas paredes da dorna e por evaporacao. A perda de calor por convecgdo para 0 ambiente esta
relacionada com o coeficiente global de transferéncia de calor (U), Equacdo 2.19. Deve-se
lembrar que U engloba os coeficientes convectivos individuais internos e externos, espessura e

condutividade térmica do material da parede do biorreator.

U=+ (2.19)

onde U é o coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.°C), h; é o coeficiente de
convecgdo interna (W/m2.°C), he é o coeficiente de convecgdo externa (W/m2.°C), “e” ¢ a
espessura da parede do biorreator ¢ A ¢ a condutividade térmica da parede do biorreator
(W/m.°C).

O valor do coeficiente convectivo interno (h;) varia com a natureza do mosto e a agitacao
mecénica no tanque, mas o impacto de tais variacdes no balanco de energia é insignificante.

Para estimar o coeficiente convectivo externo (he), dois casos devem ser considerados:


https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/topics/biochemistry-genetics-and-molecular-biology/heat-transfer
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(i) conveccdo natural: quando o escoamento de ar devido a mudanca de densidade perto
da parede é vertical.

(i) conveccdo forcada: quando o escoamento de ar € horizontal e rapido, como é o caso
dos tanques em salas ou tanques ventilados ao ar livre (Colombié, Malherbe e Sablayrolles,
2007).

Na literatura existem varios trabalhos relacionados com a perda de energia por
evaporacdo, sendo os resultados de taxas de evaporagdo do etanol divergentes (de 0,083 até
1,36%), dependendo das condicdes de cultivo (Colombié, Malherbe e Sablayrolles, 2007).
Devido a pequena significancia da energia perdida por evaporacdo quando comparado a outros
termos de energia presentes no processo, geralmente esta variavel pode ser desconsiderada para

fins de simplificacdo.

2.10. Fermentacgdo Extrativa

A fermentacdo extrativa € caracterizada pela retirada de produtos inibidores do meio
reacional a medida que sao formados. A remocao do inibidor do caldo de fermentacdo melhora
0 desempenho do processo e aumenta a produtividade. Os itens a seguir abordardo os principais
métodos extrativos para a remocao do produto inibidor do caldo fermentativo.

2.10.1. Flash a Vacuo

A fermentacdo a vacuo é baseada na remocao de compostos volateis presentes no meio
fermentativo através da despressurizacdo do ambiente. Com a queda de pressdo, 0S
componentes que possuem alta pressdo de vapor como o etanol, sdo transferidos da fase liquida
para a fase vapor (Ponce, 2015).

Atala (2004) desenvolveu um sistema em que um fermentador foi acoplado a um
evaporador flash. Quando o caldo rico em etanol entra no tanque flash, uma fracdo do etanol,
que é mais volatil, evapora e, posteriormente, é condensado em outro reservatorio. O uso do
evaporador flash possibilitou a alimentagdo de um mosto com maiores concentragdes de
agucares no reator, 0 que tem como consequéncia uma maior producéo de etanol. O sistema
flash manteve a concentracéo de etanol no caldo em até 40 g.L™2, valor pouco inibitorio para a
levedura no processo, mesmo com alimentagdes concentradas de melago com até 330 g.L de

acucar.
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2.10.2. Pervaporagéo

A fermentacdo extrativa por pervaporagdo € um processo no qual o caldo de fermentacao
é colocado em contato com um lado de uma membrana polimérica, enquanto se aplica uma
purga de vacuo ou é bombeado um gas inerte objetivando a criagdo de uma corrente de vapor
que passa pela membrana e arrasta o produto a ser recuperado. Alguns componentes do meio
se difundem através da superficie da membrana e sdo transferidos para a fase gasosa, sendo
necessaria uma etapa posterior de condensacdo para recuperacao dos componentes volateis de
interesse (Vane, 2008).

2.10.3. Extracdo Liquido-Liquido

Neste tipo de extracdo, o caldo de fermentacédo é colocado em contato com um solvente
e 0s compostos sollveis no solvente, como o etanol, sdo seletivamente extraidos. O contato
pode ser direto, por meio de um dispositivo de mistura, ou indireto, combinado com um
processo de separacdao por membrana, também conhecido como "perstracdo”. Para reutilizar o
solvente, os compostos absorvidos devem ser removidos em uma unidade de regeneracao
(Vane, 2008).

Diversos solventes foram testados por pesquisadores para a recuperagdo do etanol e o
grande desafio tem sido o de encontrar um solvente adequado. As caracteristicas importantes
para um solvente apropriado sdo alto coeficiente de parti¢do e seletividade ao etanol e ndo ser

toxico a levedura (Vane, 2008).

2.10.4. Arraste Gasoso (Stripping)

O stripping é um processo fisico no qual os contaminantes volateis presentes numa
solugdo liquida sdo transferidos para uma corrente gasosa, ou seja, a solucdo liquida
contaminada é colocada em contato com uma corrente de um gas insoltvel que remove grande
parte dos contaminantes volateis existentes, devido a volatilidade dos mesmos (SILVA, 2014).
Vaérios tipos de gases podem ser utilizados no arraste gasoso, dependendo das condi¢des do
reator e da miscibilidade do componente que se deseja recuperar (Mulholland e Shepparda,
1987).

A fermentacdo extrativa por arraste gasoso € bastante atraente para producdo em larga

escala, devido a relativa simplicidade e a possibilidade de utilizar o diéxido de carbono
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produzido na fermentacdo como gés de arraste para a remocao de etanol. Além disso, o arraste
gasoso ndo remove os nutrientes do caldo e ndo prejudica as células (Park e Geng, 1992). De
acordo com Sonego (2016), para cada 1 L de etanol produzido sdo gerados cerca de 425 L de
CO». Atualmente, o CO- gerado nas dornas de fermentagdo é descartado sem ser utilizado pelas
destilarias. Assim, as usinas possuem a disposi¢do um grande volume de dioxido de carbono
para ser empregado como gas de arraste durante a fermentacéo.

A transferéncia de massa do etanol da fase liquida para a fase gasosa (dioxido de
carbono) pode ser explicada de acordo com a teoria dos dois filmes, formulada por Lewis e
Whitman (1924). A bolha de COzencontra-se coberta por uma pelicula estagnada de liquido. A
resisténcia a transferéncia de massa é proporcional a espessura dessa pelicula. O aumento da
vazdo do gas de arraste proporciona uma maior turbuléncia e, consequentemente, uma reducéo
na espessura da pelicula estagnada. Dessa forma, a resisténcia a transferéncia de massa diminui
fazendo com que a velocidade de transferéncia de massa seja aumentada, ou seja, uma vez que
a vazdo de gas € aumentada, a remocao de etanol € aumentada proporcionalmente. Portanto, a
vazdo do gas de arraste é considerada uma variavel de extrema importancia no processo.

Sonego (2016) estudou a influéncia da vazdo de CO para recuperacdo de etanol por
arraste gasoso. O autor verificou que valores elevados de vazao especifica de CO- favorecem o
arraste de dgua juntamente com o etanol, 0 que por sua vez tem um impacto negativo, pois
resultam em uma corrente diluida na saida do reator.

O arraste gasoso também promove a remocdao de energia do processo, visto que durante
a operacdo de stripping ocorre a vaporizacao dos componentes volateis que sdo removidos pela
corrente gasosa. A vaporizacdo ocorre quando certa fracdo de moléculas da superficie adquire
a energia minima necessaria para vencer as forcas intermoleculares, escapando do liquido. No
processo de vaporizacao, quando as moléculas adquirem energia e escapam do liquido para fase
vapor, a tendéncia é que a temperatura do meio diminua, pois as moléculas de maior energia

deixam o liquido e ficam apenas as de menor energia (SILVA, 2014).

2.11. Estudos Relacionados com a Fermentacéo Extrativa por Arraste Gasoso

Diversos estudos sobre fermentacdo extrativa com arraste gasoso (stripping) séo
encontrados na literatura. Nos paragrafos seguintes sdo citados alguns destes.

Sato et al. (1988) estudaram um sistema de fermentacdo em estado solido utilizando
farelo de milho. A levedura termotolerante S. cerevisiae (1031R) foi utilizada durante as

fermentacdes alcoolicas. O etanol foi produzido e simultaneamente removido por arraste por
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CO2 no decorrer da fermentacdo conduzida a uma temperatura de 40 °C. A eficiéncia de
fermentacdo foi de 87%, sendo duas vezes maior que a da fermentagdo convencional e a
recuperacdo total do etanol produzido foi de 96%.

Pham et al. (1989) desenvolveram um processo de fermentacdo extrativa acoplada a
uma coluna de retificacdo e reciclo de células de levedura. Didxido de carbono foi injetado no
caldo fermentativo para realizar o arraste do etanol. Com o emprego da vazéo de CO: de 4
L.mint foi possivel eliminar a inibicio pelo etanol e alcancar uma produtividade de
13.2 g.L1.ht com consumo de glicose de até 292 g.L ™.

Taylor et al. (1995) avaliaram o arraste do etanol por CO> durante a fermentacao
continua em um biorreator de 2 L. O sistema foi operado por 150 dias sem contaminacao sendo
alcancadas conversdes de 100, 95 e 90% para alimentages de glicose de 200, 400 e 600 g.L ™,
respectivamente. Em outro trabalho, Taylor et al. (2010) estudaram a fermentacao extrativa por
arraste gasoso com CO2 em um fermentador continuo de 70 L alimentado com xarope de milho
hidrolisado. O sistema foi operado por 60 dias, alcangando uma converséo de 95% do amido e
resultando em 88% de eficiéncia em etanol.

Sonego et al. (2014) estudaram a fermentacdo extrativa com arraste por didxido de
carbono em biorreator tipo coluna de bolhas. A fermentacdo foi conduzida a temperatura de
34,0 °C e vazdo especifica de CO de 2,0 vvm. O experimento em que o stripping foi iniciado
apos 3 h de fermentacdo quando a concentracio inicial de etanol no caldo era de 43,3 g.L ™,
resultou em um aumento de produtividade em etanol (em g.L*.h) de até 25% em relagdo ao
sistema convencional sem remoc¢do de etanol. Além disso, o substrato foi completamente
consumido 2 h antes quando comparado com a fermentacao convencional.

Silva et al.(2015) estudaram o stripping em vinho delevedurado em escala de bancada
e planta piloto. Os experimentos foram realizados sem controle de temperatura, com tempo de
operacdo de 6 h, variando-se a vazdo especifica de CO e a temperatura inicial da solugdo. Nos
experimentos realizados em escala de bancada, o sistema alcancou um fator de reducdo de
temperatura (Fr) de 27,5% em um processo com temperatura inicial de solu¢do de 60 °C e
vazdo especifica de alimentacdo de CO2 de 0,5 vvm. Na planta piloto, o valor méximo de Fr
obtido foi de 31,4 % nos experimentos com temperatura inicial de solucdo de 65 °C e vazéo
especifica de alimentacdo de CO, de 0,3 vvm. De acordo com o0s autores, a reducdo da
temperatura do meio foi ocasionada pela mudanca de fase do etanol (da fase liquida para a fase
vapor) durante o arraste na corrente de CO-.

A operacdo de arraste gasoso na fermentacdo alcodlica mostra-se como uma alternativa

promissora para contornar efeito da inibicdo pelo etanol na levedura e para a reducdo de
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temperatura do processo fermentativo, tornando-se uma técnica de interesse para as usinas, pois
o controle de temperatura nas dornas de fermentacdo ¢ um grande desafio em regides de clima
tropical como o Brasil, sendo necessarios grandes volumes de agua, além de altos gastos com

insumos nos sistemas de resfriamento.



Materiais e Metodologias 34

3. MATERIAIS E METODOLOGIAS
3.1. Arraste Gasoso
3.1.1. Metodologia Experimental

Os experimentos foram conduzidos em biorreator pneumatico coluna de bolhas com
volume util de 10 L (49,5 cm de altura liquida, 75,0 cm de altura total e 16,0 cm de didametro
interno). A Figura 3.1 ilustra o esquema do aparato experimental utilizado. SolucGes de etanol
com concentracéo inicial de 80 g.L foram utilizadas como fase liquida, variando a vazio
especifica do gas de arraste (0,5 e 1 vvm). O géas de arraste utilizado foi diéxido de carbono
(CO2) comercial armazenado em cilindro (25 kg e 60 atm quando cheio). Foi utilizado um
fluxbmetro de massa AALBORG, modelo GFC 37, para controlar a vazdo de gas. A
temperatura da solucdo foi monitorada com um termémetro digital e mantida a 34 °C com a
recirculacdo da agua de um banho termostatico passando pela camisa do biorreator. Os
experimentos foram realizados até a obtencdo de concentracdo de etanol na fase liquida de 40
g.L 1. Amostras foram coletadas a cada 1 hora e 0 volume da fase liquida (V) foi verificado a

fim de se determinar a concentragéo (Ce) e a massa (me) de etanol ao longo do tempo.

Figura 3.1 — Esquema do aparato experimental. 1) cilindro de CO», 2) fluxémetro de massa, 3)
biorreator coluna de bolhas e 4) banho termostatico
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Fonte: acervo da autora.
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3.1.2 Modelagem da remocéo de etanol e &gua por arraste gasoso

O modelo utilizado nesse estudo para descrever o processo de arraste gasoso foi
proposto por Rodrigues et al. (2018), considerando as remoces de etanol, 4gua e a variagao de
volume ao longo do tempo. O modelo é representado pelos balancos de massa para etanol (E),

agua (W) e total descritos pelas equacdes que seguem:

dc. 1dV
=—| ke+=—1C 31
dt ( Y/ dtj . )
dc 1dv 1dV
i Ry ST LR OB 2

dV _ —(keCe +kyCy)-V
dt Ps

(3.3)

onde Ck é a concentragdo de etanol na solucéo (g.L™), ke é constante de velocidade de remogéo
de etanol (h'!), Cw é a concentracio de agua na solucéo (g.L ™), kw é constante da velocidade

de remogcéo de agua (), ps é a densidade da solucéo (g.L ) e V € o volume da fase liquida

(L).
3.2 Fermentacédo Alcoodlica

3.2.1 Microrganismo e Meio de Cultivo

Levedura comercial Saccharomyces cerevisiae (Fleischmann®) na forma liofilizada foi
0 microrganismo utilizado na fermentacéo.

O meio de cultivo simulou o melaco da cana-de-acucar diluido empregado nas
destilarias brasileiras, apresentando a seguinte composicio em (g.L™): sacarose (180,0),
KH2POs (5,6), MgS04.7H20 (1,4), extrato de levedura (6,8) e ureia (5,32). O pH do meio de

cultivo foi ajustado para 4.6 com a adi¢do de solugéo de HCI 5 M.

3.2.2. Procedimento Experimental

S. cerevisiae foi inoculada na forma seca com concentracéo inicial de 18 g.L* de células
viaveis. Um tempo de 20 min foi adotado para a ambientacdo da levedura antes da retirada da
primeira amostra. Antiespumante comercial (Qualifoam, diluido 1:10) foi adicionado no inicio
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do cultivo para impedir a formagéo excessiva de espuma. A frequéncia de agitacdo do eixo do
agitador foi mantida em 200 rpm e a temperatura em aproximadamente 34 °C através da
recirculacdo de agua de resfriamento a 30 °C pela serpentina. O controle da vazdo agua de
resfriamento foi realizado de forma manual com o auxilio de uma bomba peristaltica. Amostras
de 30 mL foram retiradas a cada 1 hora para posterior anélise. A temperatura do caldo, das
correntes de entrada e saida de agua da serpentina e do ambiente foram monitoradas por
sensores conectados a microcontrolador (Arduino). Os sensores (DS18B20) foram previamente
calibrados em bloco de calibragdo (DB — 35L, Techne). A Figura 3.2 ilustra o aparato

experimental utilizado.

Figura 3.2 —Aparato experimental utilizado na fermentacdo convencional: (1) aquisicdo de
dados, (2) biorreator, (3) bomba peristaltica, (4) banho termostatico e (5) microcontrolador.

)

(2)

(1)

4

3

e Y

Fonte: acervo da autora.

3.2.3. Métodos Analiticos

A concentracdo celular (Cx), em base de massa seca, foi obtida atraves da centrifugacéo

das amostras a 9500 rpm e 4°C por 10 min. O corpo de fundo foi lavado com agua destilada e
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seco em estufa a 80°C por 24 h.

A contagem de células viaveis foi realizada em camara de Neubauer utilizando um
microscopio éptico (Olympus, BX50F-3), empregando o método de coloracdo com azul de
metileno (Lee, Robinson e Wang, 1981).

As concentracOes de sacarose, glicose, frutose e etanol (Cg) foram determinadas por
HPLC (Waters, USA), equipado com detector de indice de refragdo e coluna Sugar-Pak | (300
X 6,5 mm, 10 pm, Waters) operada a 80 °C. Agua ultrapura foi utilizada como eluente a uma
vazdo de 0,5 mL. mint. Solugbes de sacarose, glicose, frutose e etanol em concentragdes entre
0,1e8,0g. L ! foram utilizadas como padrdes.

A concentracédo de substrato limitante (Cs) foi considerada como sendo a concentragdo
de acucares redutores totais (ART) obtida como a soma das concentracdes de glicose, frutose e

a de sacarose multiplicada pelo fator de hidrélise (360 gart/342 gsacarose).

3.2.4 Modelagem Matemaética da Fermentacdo em Batelada Convencional

O modelo matematico proposto para fermentacdo em batelada convencional considerou

os balancos de massa e de energia no sistema.
Balanco de Massa
O modelo assumiu a geracdo do etanol associada ao crescimento celular e desprezou

variacdes no volume e na densidade do caldo. O modelo é composto pelos balancos de massa
para células (X), substrato (S) e etanol (E), descritos pelas Equacdes 3.4, 3.5 e 3.6.

dCx

at X (34)
dCs 1
—=——.n.Cy (3.5
dt Y5

d(:E YE/S
—= = uC 3.6
at Yx/s WLy (3.6)

onde Cx é a concentragéo celular (g.L ), Cs é a concentragdo de substrato limitante (g.L ™), Ce
é a concentragdo de etanol (g.L™), Yxs é o coeficiente de rendimento de substrato a células

(ox.0s™Y), Yess é o coeficiente de rendimento de substrato a etanol (ge.gs™) e p é a velocidade
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especifica de crescimento celular (h™2).

O modelo cinético hibrido de Andrews—Levenspiel (Andrews, 1968; Levenspiel, 1980)
com inibicdo pelo produto e pelo substrato representou a velocidade especifica de crescimento

celular ().

- G |1-Ce (3.7)
max C? I
(KS +Cy +5} Enas

IS

onde pmax € a velocidade especifica maxima de crescimento celular (ht), Ks ¢ a constante de
saturacdo (g.L™?), Kis € a constante de inibicdo pelo substrato (g.L™?), Cemax € a concentragéo
maxima de etanol a partir da qual cessa o crescimento celular (g.L™) e a producio de etanol e
n é constante adimensional.

Os coeficientes de rendimento de células e etanol, Yx;s e Ygs, foram obtidos pelas

seguintes equacdes:

C
Y, s = CX —= (3.8)
So S
CE_CE
Y. . =— "0 3.9
=C.c. (3.9)

Balango de Energia

A modelagem considerou a taxa de geracéo de calor (Q) devido ao crescimento celular
da S. cerevisiae, a taxa de perda de calor por convecgéo pela parede do reator (Qp) € a taxa de
remocao de calor pela agua de resfriamento (Qy,). A Figura 3.3 ilustra os fluxos de energia

presentes no processo.
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Figura 3.3 — Termos de geracéo e transferéncia de calor na dorna de fermentacéo alcodlica
convencional.

\_/

Q6
RS

Fonte: acervo da autora.

O balanco de energia em regime permanente considerando a fase liquida como volume

de controle € representado pela Equacéo 3.10.

QG = QP +Qw (3.10)
A taxa de perda de calor pela parede (Qp) e a taxa de remocéo de calor pela 4gua da

serpentina (Qy, = AHy,), sdo obtidos, respectivamente, pelas Equacdes 3.11 e 3.12.

Q =UA(T-T,,) (3.11)
. _ VW'pW _
AH,, _[—MMW j.CP’\,\,.(T\,\,’S Twe) (3.12)

onde U ¢ o coeficiente global de troca térmica (J/(h.°C.m?)), A é a area de troca térmica (m?),

T € atemperatura do caldo (°C), Tamn € a temperatura ambiente (°C), Ty, . a temperatura da agua
na entrada da serpentina (°C), Ty, ; é a temperatura da gua na saida da serpentina (°C), V, é a

vazdo da 4gua na serpentina (L. %), Cp € a capacidade calorifica da dgua a presséo constante

(J. mol. °C?), p,, € a densidade da agua (g. L) e MMw é a massa molar da agua (g.mol™).

Substituindo as Equacdes 3.11 e 3.12 na Equacéo 3.10, tem-se:

. V,,.
QG = UA(T_ Tamb) +{IV\INTPWJ'CP,W'(TW,S_TW£) (313)

w
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A area de transferéncia de calor (A) foi de 0,357 m?, a temperatura ambiente (Tamb)
variou entre 22 e 24 °C, a temperatura de entrada da agua na serpentina (Ty, ) foi de 30 °C. O
coeficiente global de transferéncia de calor (U) foi determinado experimentalmente.

A taxa de geracdo de calor (Q.) determinada experimentalmente a partir do balanco de
energia foi comparada a geracdo de calor tedrica, Equacdo 3.14, proposta por Shuler e Kargi
(2002):

_nGCV

Qe Y, (3.14)

onde (Qgr) taxa de geragdo de calor na fermentagdo (J.h™) e 1/Yn é o calor metabdlico

produzido pelo crescimento celular (3.9« 2).

O valor de Y utilizado nos célculos considerando a glicose como substrato foi de 0,099

gx.J'l.

3.2.5. Determinacdo dos Pardmetros Cinéticos

Os parametros cinéticos para 0 modelo de remogdo de etanol e agua (ke e kw) e do
modelo de inibicdo hibrida para a fermentagdo (Mmax, Ks, Kis, Cgmax € N) foram estimados
utilizando o método de regressdo nao-linear de Nelder e Mead (1965), juntamente com o
algoritmo de Runge-Kutta para solucdo numérica das equacdes diferenciais. O critério utilizado
para a melhor otimizacéo e ajuste de parametros foi a minimizagdo da soma dos quadrados dos
residuos. O software Scilab 5.4.1 foi utilizado na implementacéo do algoritmo.

3.2.6 Fermentacdo Alcodlica Extrativa por Arraste Gasoso

A Figura 3.4 ilustra o0 esquema experimental para a fermentacdo com arraste gasoso. O
CO; foi injetado como gas de arraste atraves de um aspersor instalado na base do biorreator

coluna de bolhas, com vazdes especificas (®¢p,) de 0,5 1,0 vwm.
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Figura 3.4 —Aparato experimental utilizado na fermentacdo extrativa com arraste gasoso: (1)
aquisicdo de dados, (2) biorreator, (3) bomba peristéltica, (4) banho termostatico, (5) Arduino
e (6) cilindro de CO..

S)

(6)

Fonte: acervo da autora.

3.2.6.1. Modelagem Matematica da Fermentacdo Alcodlica Extrativa com Arraste Gasoso

Balanco de Massa
Considerando as remoc0es de etanol e dgua pelo arraste por CO; e a variacdo de volume
do caldo, a modelagem da fermentacdo alcodlica extrativa é descrita pelas Equacfes 3.15 a

3.18, derivadas do balango de massa total e dos balancos de massa para células (X), substrato
(S) e etanol (E).

dC 1 dv

dtx =uCy _CX'V'E (3.15)
dC, 1 1 dv

—S= _— uC —Co=— 3.16
dt Y XUVt (3.16)
dCc  Yes 1 dv

—E — &5 ,Cx-Cp.—.—-k.C 3.17
dt Yy "vidt °F 3.17)
d_V _ —(Ke Ce + Ky -(pw = C¢))V (3.18)

dt Pw
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onde V ¢ o volume do caldo (L) e p,, é a densidade da agua (g.L™).

Balanco de Energia
Este modelo considera as remogdes de etanol e agua da fase liquida pela corrente de

CO2 devido a vaporizagdo de ambos, conforme Figura3.5. O balanco de energia considerando

a fase liquida como volume de controle € representado por:

QG = QP +QW +Qcoz +QVAP (3.19)

Figura 3.5 — Termos de geracéo e transferéncia de calor na dorna de fermentacéo alcodlica
extrativa.

[

—
+4c .
—

Fonte: acervo da autora.

A taxa de remocdo de calor devido & vaporizagdo de etanol e agua (Q'Uap = AI-'Imp) é

representada pela seguinte equacao:

AH

. ke.Ce.V A4 Ky -(Pw —Ce)-V A KeCeV  Ku-lpw —Ce).V AR (3.20)
p MME P, MMW P MME MMW

onde MMEe é a massa molar do etanol (g.mol™), MMw a massa molar da dgua (g.mol™), A4,
é a entalpia especifica de vaporizagdo do etanol (J.mol™), Aﬁvap,w é a entalpia especifica de

vaporizagdo da agua (J.mol™?) e AH,,;,. é a entalpia especifica da mistura (J.mol™).
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A entalpia da mistura (AH,,;,.) foi calculada conforme equagdo proposta por Boyne e
Williamson (1967).

AH, ;. (3. mol™) = x.(1- X ).[1580 +1785.(1— 2x ) + 3487.(1- 2x. )+ 3187.(1- 2x, )*+1957.(1- 2x.)*] (3.21)

onde X é a fragdo molar de etanol na fase liquida.

A Equacdo 3.22 representa a taxa de remocéo de calor devido a variacdo de entalpia da

vazdo de CO2 no sistema (Qco, = AHco,)

Al;|coz = r.]coz -CP,co2 '(TCOZ,S_TCOZ,e) (3.22)

onde N¢, € avazao molar de didxido de carbono (mol.h1), Cp,co,€ a capacidade calorifica do

diéxido de carbono a pressdo constante (J.mol.°C?) e Tco, € @ temperatura do dioxido de

carbono na entrada (°C) e e T¢o, <€ @ temperatura do dioxido de carbono na saida (°C)

Substituindo as Equacdes 3.20 e 3.22 na Equacdo 3.19, resulta na equacdo que segue, a
partir da qual pode-se calcular a taxa de geracao de calor na fermentacdo alcodlica extrativa por

balanco de energia (em J.h2):

- Vi Py, C cv . PN
QG = U'A'(T_Tamb)-l_m-(TWS—TWe)+ kE CE V.AHva £ + kW (pW CE)V-AHva "
w ' ’ MM, P MM, P,
ke.C.V k. ( C.)V (3.23)
L. Apw — . A .
+( Ii/II\/IEE W I\\/INMWE J-AHMM+”coz-CP,coz-(Tcoz,s_Tcoz,e)

3.3. Determinacéo do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor (U)

O coeficiente global de troca térmica (U) foi determinado experimentalmente através de
ensaios de resfriamento do sistema, conforme proposto por Silva et al. (2015). Para tal, o
biorreator coluna de bolhas foi preenchido com &gua a 50 °C e a diminui¢do da temperatura da
agua foi monitorada durante 6 h com termémetro digital. A partir de um balanco de energia foi
obtida a Equacéo 3.24, cujo ajuste aos dados experimentais de temperatura da agua (Tw) versus
tempo proporcionou a estimativa de U:
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Tw = Tam _ exp( “U.At J (3.24)
Tw,o -T b myy . CP,W

am

onde Tw € a temperatura da agua (° C), Twp é a temperatura inicial da agua, m,, € a massa de

agua (g) e t é o tempo (h).
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1. Avaliacio da Remoc&o de Etanol e Agua por Arraste Gasoso com CO2

A Figura 4.1 ilustra as variac@es das concentracoes de etanol (Ce) e &gua (Cw) ao longo
do tempo nos experimentos de arraste gasoso em diferentes condi¢des de vazao especifica de

CO2 (P¢o,). Pode-se verificar um decaimento na concentracéo de etanol (Ce) e um ligeiro

aumento na concentracdo de agua (Cw) ao longo do experimento, mostrando o arraste
preferencial do etanol pelo CO». Sonego et al. (2014) obtiveram resultados similares ao estudar
o arraste de etanol e 4gua de solucéo hidroalcotlica por CO2 em diferentes condi¢des de volume

inicial de solucéo e concentracgdo inicial de etanol.

Figura 4.1 — Valores simulados (-) e experimentais de Ce (A) e Cw (®) durante 0s
experimentos de arraste por CO, com vazdes especificas de alimentagéo de CO2 (®o,):
(@) 1,0 vwme (b) 0,5 vvm
(@) (b)
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Os valores das constantes de remocéo de etanol (ke) e 4gua (kw) foram obtidos a partir
do ajuste do modelo proposto (Equagbes 3.1, 3.2 e 3.3) aos dados experimentais de
concentragOes de etanol (Cg) e &gua (Cw) e volume da fase liquida (V). A densidade da solugéo
(ps) foi considerada semelhante a da 4gua devido a baixa concentracdo do etanol no intervalo
estudado (40 — 80 g.L%).

Os valores obtidos de ke e kw mostrados na Tabela 4.1 estdo proximos a faixa presente
na literatura. Sonego et al.( 2014) conduziram experimentos de arraste gasoso a 34 °C e 0,5
vvm de vazdo especifica de CO, alcancando valores de ke e kw equivalentes a 0,024 e 0,0021

h, respectivamente. Rodrigues et al.( 2018), em ensaios realizados a 32 ° C e 1,0 vvm de vazio
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especifica de CO,, obtiveram valores de ke e kw iguais a 0,025 e 0,0029 h, respectivamente.
Analisando os resultados, observa-se que ke e kw aumentaram com a elevacgdo da vazao

especifica de CO2 (®co,) dentro da faixa estudada. O aumento de @, ocasionou maior

fragmentacdo das bolhas de gas, proporcionando um maior numero de bolhas e,
consequentemente, um aumento da &rea interfacial especifica de transferéncia de massa entre
gés e liquido, promovendo maior remocdo de etanol e dgua para a fase gasosa (Silva et al.,
2015).

Tabela 4 1- Valores das constantes de remocdo de etanol (ke) e agua (kw) obtidos nos
experimentos de arraste gasoso com CO..

Experimento Do, (vvm) ke (h™) kw (W)
El 0,5 0,016+0,00150 0,0019+0,00010
E2 1,0 0,031+0,00069  0,0032+0,00017

4.2. Fermentacdo Convencional em Batelada

4.2.1 Ajuste do Modelo e Estimativa dos Parametros Cinéticos

Os coeficientes de rendimento de substrato a células e etanol, Yx;s e Ygss, foram
calculados pelas Equacbes 3.8 e 3.9, a partir dos dados experimentais de Cx, Cs e Ck.
Posteriormente, os parametros cinéticos do modelo hibrido de Andrews-Levenspial (Umax, Ks,
Kis, Cemax € n) foram estimados através da utilizacdo do algoritmo de Nelder Mead, para realizar
a otimizacdo, e do método de Runge-Kutta, para solu¢cdo numérica do conjunto de equacbes
diferenciais (Equac6es 3.4, 3.5 e 3.6). Os parametros foram obtidos com base no melhor ajuste
entre os valores calculados e experimentais de Cx, Cs e Ck.

A Tabela 4.2 apresenta os valores estimados dos parametros da fermentacao
convencional em batelada, onde observa-se que os parametros estdo proximos a faixa de valores
encontrados na literatura (Ghose e Tyagi, 1979; Sonego et al., 2014; Veloso et al., 2018).

Com base na observacédo da Figura 4.2, a comparacao entre os valores experimentais e
simulados indica que 0 modelo apresentou um bom ajuste aos dados experimentais, mostrando
que o modelo hibrido de Andrews-Levenspiel (inibi¢do por substrato e produto) foi adequado

para descrever o comportamento cinético da cultura em batelada convencional.

Tabela 4.2 — Valores estimados dos parametros cinéticos da fermentacdo convencional.
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Pardmetro Valor
umax (h™) 2 0,23 + 0,003
Ks(g.L1)2 63,23 +3,2
Kis (gL1)? 171,9+ 8,4
Cemax (gL 1) @ 90,6 £4,1
n? 0,34 +0,01

Yxis (9x.gs?) 0,036 + 0,0004
Yeis(ge.gs?) 0,455+ 0,0001

intervalo de confianca de 95%

Figura 4.2 — Valores simulados (-) e experimentais de Cx (e), Cs (m) ¢ Ce (A) a0 longo do
tempo da fermentacao convencional em batelada

T ' T L) T * T 2 T Y T

4.2.2 Avaliacdo do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

O coeficiente global de transferéncia de calor (U) foi obtido a partir do ajuste da
Equacéo 3.24 aos dados experimentais utilizando-se o software Origin®. A Figura 4.3 apresenta
0 decaimento do termo (T-Tamn)/(To-Tamp) a0 longo do tempo, onde pode-se observar o

excelente ajuste obtido.
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Figura 4.3 — Ajuste da Equacdo 24 aos valores experimentais de (T-Tamb)/( To- Tamb) €m
funcdo do tempo de resfriamento para a determinacao do coeficiente global de transferéncia
de calor (U).

10 .

0,9 g

(T - Tamb)/ (TO - Tamb)

0,6 -

0,5 .

t(h)

O valor determinado para o coeficiente de transferéncia de calor foi de 3,62 + 0,10
W/(m?2.°C), proximo de valores reportados na literatura. Silva et al. (2015) avaliaram o
decaimento da temperatura ao longo do tempo em biorreator coluna de bolhas na escala de
bancada e planta piloto, obtendo valores de U entre 3,30 e 4,23 W/(m?.°C), respectivamente.

4.2.3. Avaliacdo da Transferéncia de Calor

Como ja mencionado, a fermentacgdo alcodlica é uma reacdo exotérmica, pois a energia
quimica (ATP) para o crescimento da levedura S. cerevisiae é obtida da conversdo da glicose a
etanol e CO2 por uma série de reacGes de oxirreducdo e acompanhada por uma geragéo de calor.
A Figura 4.4 ilustra a comparacéo entre os valores de taxa de geragéo de calor (Q;) calculados

a partir das Equac6es 3.13 e 3.14, apresentadas anteriormente.

QG =U.A.(T-T,,) +VW'pW'CP,W'(TW,s_TW,e) (3.13)

wCV

v (3.14)

QG,T
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Figura 4.4 — Comparacao entre os valores de taxa de geracéo de calor (Q;): (a) valores
tedricos (Equacdo 3.14 — Shuler e Kargi, 2002) e (b) valores experimentais (Equagéo 3.13 -
balanco de energia).
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Através do calculo da area sob a curva de Q,; em fungéo do tempo (t) foi possivel obter
os valores do calor total gerado (Qg) pelo crescimento celular durante a fermentacédo alcoodlica
convencional. Os valores teorico e experimental foram, respectivamente, de 640,6 kJ e 713,4
kJ. Pode-se verificar uma boa concordancia entre os valores obtidos experimentalmente e
através da equacdo proposta por Shuler e Kargi (2002), com diferenca de 10,2% entre eles,
indicando que as consideragdes propostas no balango de energia foram adequadas para
descrever o comportamento energético do processo fermentativo.

A Figura 4.5 ilustra os perfis de evoluco do calor gerado ao longo do experimento (Q;
em J.h"Y) e a velocidade de crescimento da levedura S. cerevisiae (ry em g.L™.h™). Pode-se
observar que os valores de Q obtidos a partir de medidas experimentais e do balanco de energia
refletem o processo de crescimento celular, apresentando um valor maximo apés 1,5 h de
fermentacdo, ou seja, na fase de crescimento exponencial da levedura. A partir de 3,5 h de
fermentacéo, os valores de taxa de geracdo de calor (Q;) e da velocidade de crescimento celular
(r¢) apresentaram um pequeno distanciamento. A diferenca de comportamento pode ser devido
a rapida reducdo na liberacdo de calor a partir do momento em que o cultivo alcancou a fase
estacionaria. Esta reducdo em um periodo de tempo relativamente curto comprometeu a

quantificacdo exata dos valores de calor liberado até o final do experimento.
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Figura 4.5 — Variagio da taxa de geracdo de calor (Q;: —) e da velocidade de crescimento
celular (ryx: @) ao longo da fermentagao alcodlica convencional.
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A Figura 4.6 ilustra os termos de calor quantificados experimentalmente a partir do

balanco de energia. Os resultados mostram que a taxa de remocao de calor pela agua de

resfriamento (Qy,) é mais significativa que a taxa de perda de calor pela parede do reator (Qp).

O termo (Qy,) representa em média 67 % do valor total de calor gerado pelo crescimento da

levedura (Q;).

Figura 4.6 — Variacdo ao longo da fermentacdo alcodlica convencional da taxa de geracdo de
calor pelo crescimento celular (Q;: A), da taxa de remocao de calor pela 4gua de resfriamento
(Qw: ®) e dataxa de perda de calor pela parede do reator (Qp: m).
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4.3 Fermentacdo Alcodlica Extrativa em Batelada com Arraste Gasoso

4.3.1 Avaliacdo da Transferéncia de Massa

Os parametros cinéticos do modelo de remocédo de etanol e agua (Tabela 4.1) e do
modelo hibrido de inibicdo da fermentacdo alcoolica convencional (Tabela 4.2) foram
utilizados em conjunto com o modelo matematico para fermentacdo alcodlica extrativa
(Equac0es 3.15 a 3.18) para avaliar o efeito da remocao de etanol por CO2 na fermentacéo em
batelada. Nas Figuras 4.7 e 4.8 é possivel observar as comparac6es entre os valores simulados
e experimentais das fermentacdes extrativas conduzidas com vazdes especificas de CO2 (Po,)
de 0,5 e 1,0 vvm. Verifica-se que o modelo proposto foi capaz de descrever com precisdo o
comportamento da fermentacdo extrativa.

A velocidade de consumo de substrato (ry = —dCs/dt) foi superior nas fermentacgdes
extrativas, dessa forma, o completo consumo de substrato nas fermentacdes conduzidas com
®cp,de 0,5 e 1,0 vvm foi observado apos 4,5 e 4,0 h, respectivamente, enquanto que na
fermentacdo convencional o consumo total de substrato foi observado ap6s 5 h. Os menores
tempos foram resultados da retirada de etanol do caldo ao longo das fermentacGes, minimizando
o efeito da inibicdo pelo etanol sobre a levedura. Sonego et al. (2014) avaliaram a fermentacéo
extrativa com arraste gasoso aplicando uma vazao especifica de CO2 de 2,0 vvm, com tempo

total de fermentacédo reduzido em até 2 h.

Figura 4.7 — Comparacdo entre os valores simulados (-) e experimentais de Cx (o), Cs (m) e
Ce (A) obtidos na fermentagéo extrativa com @¢,,= 0,5 vvm.
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Figura 4.8 —Comparagéo entre os valores simulados (-) e experimentais de Cx (e), Cs (m) ¢
Ce (A) obtidos na fermentagdo extrativa com @¢,,= 1,0 vvm.
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As fermentacdes extrativas apresentaram produtividade volumétrica em etanol (Pg)
(Tabela 4.3) de 18,0 e 20,2 quando conduzidas com @, de 0,5 e 1,0 vvm, respectivamente. A
produtividade para a fermentacédo realizada com vazdo de gas de arraste de 1,0 vvm foi cerca
de 23 % superior quando comparada a fermentacdo convencional. Este melhor desempenho foi

devido a remocdo de etanol por stripping durante o processo.

Tabela 4 3 — Comparacao entre 0s desempenhos das fermentacdes convencional e extrativa.
Fermentagdo  ®¢q, (vvm) Ce (caldo) (g.L™?) Pe (g.L1.h?)

Convencional — 82,4 16,4
Extrativa 0,5 77,1 18,0
Extrativa 1,0 71,4 20,2"

“Valores calculados considerando Ygs=0,45 ge.gs™.

As concentracdes maximas de etanol obtidas nas fermentacGes extrativas utilizando

®ep, de 0,5 e 1,0 vvm foram iguais a 77,1 e 71,4 g.L, respectivamente. Observa-se que 0s

valores de Ce nas fermentagcGes com arraste gasoso estdo abaixo do valor encontrado na
fermentacéo convencional (82,4 g.L %), evidenciando que houve remocao significativa do etanol
produzido. E importante ressaltar que o alto valor de produtividade obtido na fermentag&o em
batelada convencional (16,4 g.L*.h™%) foi devido a condicéo adotada para Cx no presente estudo,

cerca de 18,0 g.L! em células viaveis, o que reduziu o tempo de fermentagéo.
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4.3.2. Avaliagdo da Transferéncia de Calor

Nesta secdo, sdo apresentados e avaliados os efeitos do arraste gasoso por CO2 no
balanco energético da fermentacao extrativa. Primeiramente, as taxas de gerag&o de calor (Q;)
foram calculadas pela Equacdo 3.23. A Figura 4.9 apresenta a comparagéo entre os valores de
Q. para as fermentac@es extrativas realizadas com vazdes especificas de CO; (Pco,) de 0,5¢€
1,0 vvm. Observa-se que o modelo energético proposto apresentou comportamento similar ao
da fermentagdo convencional. Os valores do calor total gerado (Qg) obtidos com ®,, de 0,5¢
1,0 vvm foram iguais a 686,4 e 628,1 kJ, respectivamente, apresentando variagdo menor que
12 % em comparacgdo ao valor quantificado na fermentagdo convencional de 713,4 kJ. A
precisdo e a reprodutibilidade dos dados foram adequadas, com baixos valores de desvios-

padréo.

Figura 4.9 — Comparaco entre os valores de taxa de geracao de calor (Q;) ao longo das
fermentacdes extrativas: a) @¢o, = 0,5 vwme b) @, = 1,0 vvm.
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A Figura 4.10 ilustra as taxas de dissipacdo de calor no reator durante as fermentacoes
realizadas com @4, 0,5 e 1,0 vvm, respectivamente. Nos experimentos realizados com vazéo
de 0,5 vvm, observa-se que o termo de energia mais significativo € a taxa de remogéo de calor
pela 4gua de resfriamento (Qy,), sequido pela taxa de remocéo de calor por vaporizacio (Q',,ap).
O termo Q,, representa em média 40% da taxa total de dissipacio de calor. O termo Qvap
aumenta continuamente ao longo do experimento, uma vez que € dependente das concentragdes
de etanol e 4gua presentes no meio em fermentacdo. Portanto, o acimulo de etanol na fase final
da fermentacdo provoca maior remocao de calor por vaporizagao. Outra observacdo importante

é 0 pequeno efeito da taxa de remocéo de calor pela variagdo de entalpia do CO2, podendo ser
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considerado desprezivel no balanco de energia.

Figura 4.10 — Energia dissipada ao longo das fermentagdes alcodlicas extrativas: (a) @¢o,=
0,5vvme (b) @¢o, = 1 vvm. Taxa de remocao de calor pela agua de resfriamento (Ow: *),
taxa de perda de calor pela parede do reator (Qp: A), taxa de remocao de calor pela variacio
de entalpia do CO> (Q'COZ: m) ¢ taxa de remogao de calor devido a vaporizagéo de etanol e

agua (Quap: ®)-
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Nas fermentacOes extrativas conduzidas a 1,0 vvm, o termo Qvap foi mais significativo,
correspondendo em média a 52% da taxa total de dissipacdo de calor no reator. O aumento da
®cp, Promoveu uma maior transferéncia de massa de etanol e agua para a fase gasosa,
consequentemente, uma maior quantidade de energia da fase liquida foi removida para
promover a vaporizagdo dos componentes. O calor removido por vaporizagdo é decorrente da
variacdo de entalpia, sendo a diferenca entre a entalpia do vapor saturado e a do liquido saturado
a mesma temperatura. As moléculas na fase gasosa ndo possuem a mesma energia de atracdo
presente na fase liquida, desse modo, energia deve ser fornecida para que ocorra a vaporizacao
(Poling, Prausnitz e O’Connell, 2001).

A Figura 4.11 apresenta a comparac#o entre as vazdes de agua (V,, em L.h) utilizadas
para resfriar o biorreator ao longo das fermentacdes alcodlicas convencional e extrativaa 0,5 e
1,0 vwvm. A area sob as curvas de vazao de alimentagio de 4gua na camisa (Vy, = f(t)) ao longo

das fermentacGes fornece os volumes totais de agua de resfriamento consumidos (Vy,, em L):

Figura 4.11 — Comparacdo entre valores de vazao de agua de resfriamento (V) ao longo das
fermentagdes alcodlicas convencional (m) e extrativas com ®@¢o, = 0,5 vvm (A) € D¢, = 1,0
vvm (e).
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Os valores encontrados de 1, (Tabela 4.4) nas fermentacGes convencional e extrativas
com vazdes de CO2 de 0,5 vvm e 1,0 vvm foram iguais a 22,0; 13,8 e 8,2 L, respectivamente.
A fermentacdo extrativa conduzida com ®,,= 0,5 vvm foi capaz de reduzir o volume de agua
de resfriamento em 37,3% quando comparada a fermentacdo convencional, enquanto que a
fermentagdo extrativa com ®.,, = 1,0 vvm alcangou uma economia no consumo de agua
equivalente a 62,7%. Observa-se que o0 aumento da vazao do gas de arraste proporcionou um
incremento na remog&o de calor por vaporizagdo de tal forma que foi possivel reduzir o volume

de &4gua necessario para manter a temperatura do reator em torno de 34 °C.

Tabela 4.4 — Consumo de agua de resfriamento.
Fermentagdo  ®¢q,(vwvm)  Vw (L) Reducdo (%)

Convencional — 22,0 0
Extrativa 0,5 13,8 37,3
Extrativa 1,0 8,2 62,7

Em escala industrial, o sistema de resfriamento das dornas de fermentacdo geralmente
é composto por trocador de calor externo a dorna que recebe como fluido frio 4gua da torre de
resfriamento. Um tratamento quimico é necessario para reabastecer a &gua nos circuitos da torre
de resfriamento, a fim de controlar o crescimento bacteriano que com o tempo pode causar
corrosdo, incrustacdes, obstrucdo da vazao de agua e diminui¢do da transferéncia de calor
(Chavez-Rodriguez et al., 2013). Dessa forma, a redu¢do no consumo de agua de resfriamento
proporcionada pela fermentagdo extrativa implica também na reducéo de consumo de insumos,
anti-incrustantes e inibidores de corrosdo, utilizados ao longo do processo fermentativo.

Neste contexto, o presente estudo comprova que a aplicacdo da fermentacdo extrativa
por stripping de etanol com CO; apresenta como vantagens ndo apenas a diminuicao do efeito
inibitdrio do etanol sobre a levedura, mas também um efeito positivo no controle da temperatura
do processo através da remocéo de calor do caldo de fermentacdo, tornando-se uma técnica de
interesse para as usinas, visto que pode contribuir na redugdo de custos do processo

fermentativo.


https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/topics/social-sciences/corrosion
https://www-sciencedirect.ez31.periodicos.capes.gov.br/topics/social-sciences/heat-transfer
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5. CONSIDERACOES FINAIS

O modelo proposto para a remocdo de etanol e agua por arraste gasoso com CO:
apresentou excelente ajuste aos dados experimentais de concentrac6es de etanol e agua ao longo

do tempo. O aumento da vazao especifica de CO2 (®p,) proporcionou 0 aumento nas remogoes

de etanol e agua.

A modelagem matemaética da fermentacdo convencional, composta pelos balancos de
massa e pelo balanco de energia, descreveu de forma satisfatdria o processo fermentativo.
Avaliando a transferéncia de energia, a evolucdo da taxa de geracio de calor (Q;) apresentou
comportamento similar ao crescimento celular da levedura. O calor total gerado na fermentacéo
(Qg) foi igual 713,4 kJ, apresentando variacdo de 4,5% em comparagdo com resultado teorico
baseado em modelo de literatura.

Os balancos de massa e energia propostos descreveram também de forma satisfatoria o
comportamento da fermentacdo extrativa em batelada com remoc¢do de etanol e agua por
stripping com CO. A avaliagdo energeética demonstrou que a vazao especifica de CO2 (Po,)
afetou positivamente a taxa de remocdo de calor por vaporizagao (Q,,ap). A remocéo de calor
do caldo de fermentacdo pelas vaporizagdes do etanol e da agua permitiu a estimativa de
economia de até 62,7 % de agua de resfriamento da dorna ao longo do processo fermentativo.
A operacdo de stripping com CO, além reduzir os efeitos inibitorios do etanol, foi significativa

em evitar o aumento da temperatura do processo.
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