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RESUMO

A fermentacdo extrativa com arraste de etanol por diéxido de carbono (CO2) apresenta
diversas vantagens com relagdo a fermentacéo convencional como: a reducédo do efeito da inibicéo
do etanol, a possibilidade de utilizar mostos mais concentrados € 0 menor consumo de agua de
resfriamento para a manutencdo da temperatura de operacdo da dorna. Neste trabalho, foram
avaliados diferentes cenarios da etapa de fermentacdo convencional e extrativa com arraste de
etanol por CO operada em batelada alimentada a partir de dados experimentais em escala de
bancada com vistas a propor melhorias no processo industrial de producéo de etanol de primeira
geracdo. Os modelos matematicos da fermentacdo convencional e da fermentacdo extrativa foram
desenvolvidos a partir dos balangos de massa e energia. Foram definidos e simulados 15 estudos
de caso no software Matlab® para um reator com volume de 10 L com base em dois critérios: (1)
a conversao de pelo menos 98% do substrato e (2) o consumo minimo de &gua de resfriamento.
No total foram realizadas 227 simula¢des para atender o critério 1 e 52 simulac¢des para atender ao
critério 2. Comparando a fermentacdo extrativa com a convencional para a concentragéo total de
substrato alimentado a dorna de 180 g.L™, o consumo da agua de resfriamento foi reduzido em até
75,6% para a vazdo de CO de 0,4 vwm. A vazéo de alimentacdo de CO. requerida foi sempre
menor que a utilizada na literatura para as concentracdes totais de substrato alimentado a dorna
inferiores a 280 g.L* para o tempo de alimentagdo de 5h (menor que 2,5 vwm). Os modelos
matematicos desenvolvidos para as fermentacGes convencional e extrativa com arraste de etanol
por CO, foram validados de maneira satisfatoria a partir dos experimentos sem banho
termostatizado para um reator com volume de 2L. Para o experimento de fermentacéo
convencional ocorreu 0 aumento da temperatura. No experimento da fermentacdo extrativa
verificou-se o efeito na diminuicdo da temperatura causado pelo arraste de etanol por CO,. Os
resultados indicaram que a fermentacdo extrativa apresenta elevado potencial técnico para
aplicacdo industrial, pois além de contribuir com a reducdo do volume de vinhaca e do consumo
de vapor pela obtencdo de um vinho mais concentrado, pode também reduzir o consumo de agua
de resfriamento nas dornas e manter a temperatura de operacdo do reator. Porém, sdo necessarios

estudos para verificar a viabilidade econémica dos cenérios simulados.

Palavras-chaves: Modelagem e simulacdo; Consumo de agua de resfriamento; Batelada

alimentada.



ABSTRACT

Extractive fed-batch ethanol fermentation using carbon dioxide (CO.) as striping gas has several
advantages compared to the conventional fermentation, such as: reducing the effect of ethanol
inhibition, allowing to use more concentrated musts, and reducing the consumption of cooling
water to maintain the reactor operating temperature. In this work, different scenarios of the
conventional and extractive ethanol fermentation with CO; stripping operated in fed-batch mode
were evaluated to propose improvements in the first-generation ethanol industrial production
process. The mathematical models of conventional and extractive fermentation were developed
based on mass and energy balances. Experimental data from bench-scale assays were used to adjust
the mathematical models. Fifteen case studies were defined and simulated in the Matlab® software
for 10L volume reactor based on two criteria: (1) conversion of at least 98% of substrate, and (2)
minimum cooling water consumption. It was performed 227 simulation to meet the first criterion
and 52 simulations to meet the second one. Comparing extractive fermentation with conventional
fermentation for the total substrate concentration fed in the reactor (180 g.L?) the cooling water
consumption was reduced up to 75.6% for the CO: flow rate of 0.4 vvm. The required CO: flow
rate was lower than that used in the literature for substrate concentrations fed into the reactor below
280 g.L? for the 5h feed time. The mathematical models of conventional and extractive
fermentation using carbon dioxide (CO.) as striping gas were satisfactorily validated from
experiments without a thermostatic bath in 2 L volume reactor. For the conventional fermentation
experiment, there was an increase in temperature of the fermentation medium. In the extractive
fermentation experiment, it was observed a decreasing on temperature of the fermentation medium
due to ethanol removing by CO». The results indicate that extractive fermentation has a high
technical potential for industrial application, since it can contribute to the reduction of vinasse
volume and steam consumption by obtaining a more concentrated wine, besides reducing the
cooling water consumption and maintaining the operation temperature in the reactor. However,

further studies are necessary to verify the economic feasibility of the simulated scenarios.

Keywords: Modeling and simulation; Cooling water consumption; Fed-batch.
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1. INTRODUCAO

A sustentabilidade dos biocombustiveis pode ser avaliada a partir dos impactos da sua
producdo na biodiversidade, no solo, na 4gua, na atmosfera e pela emissdo de gases de efeito estufa
(GEE) (FILOSO et al., 2015). No Brasil, tem-se como meta para o ano de 2030 a redugdo de até
43% dos GEE, conforme acordado na Conferéncia das Nacdes Unidas sobre as Mudancas
Climaticas de 2015 (COP21) (MME, 2016). Outro critério a ser considerado é a demanda por
adgua. Estima-se um aumento em 24% da vazdo média anual de captagdo de dgua (m®s™) no ano
de 2030 comparado ao ano de 2017 (ANA, 2019). Nesse sentido, do ponto de vista de critérios
ambientais é importante avaliar os impactos na quantidade e na qualidade da agua. O primeiro
critério esta relacionado a quantidade de agua utilizada nos setores agricola e industrial, enquanto
0 segundo critério depende do uso de fertilizantes e pesticidas durante o cultivo na fase agricola
(FILOSO et al., 2015).

No processo de producéo de etanol, o consumo de dgua depende do tipo de sistema adotado
nas destilarias. As usinas que operam em circuito aberto utilizam aproximadamente 21 m® de 4gua
por tonelada de cana durante a producdo de etanol (JANNUZZI, 2010). Esse valor expressa o
volume que ndo retornou ao curso d’agua e ndo necessariamente o consumo de agua e a captagao
(ANA, 2009). Com relacdo ao uso da agua por setores, 87% concentra-se nas etapas de lavagem
da cana, concentracdo do mosto, resfriamento na fermentacdo e resfriamento do etanol nos
condensadores (WALTER et al., 2014). Ainda segundo Jannuzzi (2010), em 2005 a média de
consumo de agua nas usinas do estado de S&o Paulo era de 1,83 m? por tonelada de cana. Com o
uso de técnicas de otimizacao, a reutilizacdo e o reciclo da agua foi possivel reduzir a agua de
captacéo destinada ao processamento de cana para cerca de 1 m? por tonelada de cana, conforme
estabelecido pelo estado de Sdo Paulo (CHAVEZ-RODRIGUEZ, 2013).

O etanol pode ser obtido na forma hidratada para ser utilizado diretamente em motores de
combustdo ou na forma anidra para ser incorporado a gasolina na proporcao de 27% (ANP, 2019).
Na safra 2018/2019 foram produzidos 33,1 bilhdes de litros de etanol, sendo 23,9 de etanol
hidratado e 9,9 de etanol anidro (UNICA, 2019). Na industria sucroalcooleira, além do etanol sdo
produzidos acUlcar e energia elétrica. Também sdo obtidos os seguintes subprodutos: o 6leo fusel
e etanol de segunda que sdo produtos comercializaveis; a flegmaca que pode ser adicionada a
vinhaca ou seguir para o tratamento de agua; e a vinhaca, utilizada na fertirrigacdo da lavoura de
cana-de-acucar (ANA, 2009). A vinhaca é o principal subproduto da producdo de etanol. Em

média, sdo gerados de 10 a 15 litros de vinhaga para cada litro de etanol produzido (FILOSO et
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al., 2015). O volume de vinhaca depende do teor alcodlico de etanol, de modo que a partir da
obtencdo de vinhos mais concentrados observa-se a redugéo do volume de vinhaga no processo
(LOPES et al., 2016).

No Brasil, a principal matéria-prima empregada para produzir etanol é a cana-de-acucar,
sendo que o etanol obtido a partir da cana reduz em cerca de 89% a emisséo de GEE (CO2, CHs e
NO2) em comparagdo & gasolina (NOVA CANA, 2019). Além disso, 0 uso da cana apresenta
outras vantagens quando comparado ao milho como matéria-prima para producdo de etanol como
maior produtividade e menor tempo de fermentacdo (CILO, 2017). Nas industrias
sucroalcooleiras, a producéo de etanol pode ser dividida nas seguintes etapas: extragéo, tratamento,
fermentacao e cogeracédo de vapor e energia (PEREIRA, BADINO e CRUZ, 2018).

Na maioria das destilarias, a fermentacéo € operada em batelada alimentada com reciclo de
células (BASSO e BASSO, 2018). Como vantagens desse processo destacam-se: a obtencédo de
vinho com maior teor alcoolico, altas eficiéncias de fermentacéo e produtividade, menor tempo de
fermentacdo e diminuicédo do risco de inibicdo por substrato e produtos. Entretanto, o desempenho
desta etapa pode ser afetado devido a concentracdo de acUcares, a concentracdo de células, a
concentracdo de etanol, temperatura, etc. Para que a produtividade em etanol e a eficiéncia sejam
elevadas, a fermentacdo deve ser conduzida sobre condicbes Otimas de operacdo como:
concentracdo de aclcares no mosto entre 18 e 20° Brix; temperatura no intervalo de 30 a 34 °C,
além do controle de pH e adicdo de antibidticos para evitar a contaminacgéo bacteriana (ALMEIDA,
2019; LALUCE et al., 2016; SANTOS et al., 2015; VASCONCELOQOS, 2012).

A fermentacdo € um processo exotérmico. Para que a temperatura ndo exceda o intervalo
6timo de operacéo, a energia excedente é removida por meio de agua de resfriamento geralmente
empregando trocadores de calor a placas (SHULER e KARGI, 2002); sistemas mais antigos
utilizam a serpentina, inserida no interior da dorna de fermentacdo. O volume de agua destinado
ao resfriamento das dornas representa aproximadamente 16% do uso industrial da agua durante a
producdo de etanol (JANNUZZI, 2010).

Apesar de ser o produto de interesse, o etanol presente na solucéo € o principal componente
toxico a levedura, reduzindo o crescimento celular e a formacéo de etanol. A partir de 40 g-L! a
inibicdo é mais pronunciada e acima de 95 g-L? o crescimento celular é interrompido
(MAIORELLA et al., 1983).
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A fermentagdo extrativa com arraste de etanol por CO, mostra-se como uma alternativa de
grande potencial técnico, apresentando como vantagens: a reducdo do efeito inibitério do etanol,
devido ao arraste de etanol e 4gua pelo dioxido de carbono; obtencdo de vinhos mais concentrados;
reducdo do volume da &gua de resfriamento e alternativa para a manutencdo da temperatura do
reator (ALMEIDA, 2019; SILVA et al., 2015; SONEGO et al., 2018).

Devido ao arraste gasoso, a concentracdo de etanol no caldo é menor na fermentacao
extrativa que na fermentacdo convencional; quanto maior a vazao de CO, empregada maior sera a
quantidade de etanol arrastada (SILVA et al., 2015; SONEGO et al., 2016). Entretanto, € possivel
recuperar essa parcela de etanol, de modo que a concentracgdo total (etanol no caldo e etanol
arrastado) seja maior que a obtida pelo processo convencional. Utilizando altas concentragdes de
substrato no mosto alimentado, um vinho com maior teor alcodlico é produzido, chegando até
17 °GL (SONEGO et al., 2018; VELOSO et al., 2018). Contudo, altas concentrac6es de substrato
em fermentacdes extrativas operadas no modo batelada alimentada podem ocasionar inibicao pelo

substrato, sendo necessario empregar tempos de alimentacdo maiores (SONEGO et al., 2018).

Diante de todos os aspectos positivos relacionados a fermentacdo extrativa, este trabalho
apresenta como motivacao reunir os diversos critérios técnicos abordados em trabalhos anteriores
como a produtividade em etanol, o teor alcodlico, o volume de agua de resfriamento e propor um
novo critério definido como a vazdo minima de gas de arraste requerida prevista por meio de
modelos matematicos para fermentacdo em batelada alimentada. Além disso, foram realizados
experimentos para validar os modelos matematicos e verificar o efeito ocasionado pelo arraste
gasoso de etanol na temperatura de operacao do reator. Por fim, simular e identificar cenarios com

potencial para aplicacdo em escala industrial.

2. OBJETIVOS

2.1. Objetivo Geral
Avaliar diferentes cenarios da etapa de fermentacdo convencional e extrativa com arraste
de etanol por CO2 operada em batelada alimentada a partir de dados experimentais obtidos em

escala de bancada a fim de propor melhorias no processo industrial de etanol de primeira geragéo.
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2.2. Objetivos especificos

Para alcancar o objetivo geral proposto os seguintes objetivos especificos foram realizados:
e Desenvolver modelos da fermentacdo convencional e da fermentacao extrativa com arraste
de etanol por CO- a partir dos balangos de massa e energia;
e Verificar as influéncias das seguintes variaveis no processo de producdo de etanol: vazdo

especifica de gas de arraste (¢¢o,), concentragdo total de substrato alimentado (Cs,) €

tempo de alimenta¢do do mosto (t4im);

e Auvaliar critérios técnicos como: volume da agua de resfriamento (V) utilizado, calor
metabolico total gerado na dorna durante a fermentacao (Q,,.:), produtividade em etanol
(P.), teor alcodlico (GL®) e vazdo especifica minima de gas de arraste requerida (¢,,,,,);

e Validar os modelos matematicos por meio de ensaios em escala de laboratorio;

e Identificar os melhores cenarios com potencial para aplicacdo industrial.

3. REVISAO DE LITERATURA

3.1. Producéo mundial de etanol

O Brasil é 0 segundo maior produtor mundial de bioetanol (RFA, 2018). Cerca de 85% de
todo etanol produzido no mundo é oriundo do Brasil e dos Estados Unidos, que utilizam como
principal matéria-prima a cana-de-actcar e o milho, respectivamente (AFDC, 2019). No periodo
de 2008 a 2018, o etanol exibiu uma tendéncia de crescimento, exceto em 2011 e 2012. Ap6s uma

década, a producdo mundial dobrou conforme apresentado na Figura 1.
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Figura 1 - Producdo mundial de etanol no periodo de 2008 a 2018.
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Fonte: adaptado de AFDC (2019) e RFA (2018).

A partir de 2019, a producéo de etanol no Brasil tornou-se mais atraente que a producéo de
acucar, devido ao aumento do preco internacional do petroleo, a saida do Brasil de um periodo de
recessdo e principalmente pelo incentivo do programa RenovaBio a producéo de biocombustiveis
(GRASSI e PEREIRA, 2019). E esperado que a producdo de etanol dobre até 2030, o que
promovera uma reducao nas emissoes de gases de efeito estufa (LITCH, 2018; REUTERS, 2018).

Adversidades na safra de cana-de-agucar, no setor industrial ou crises econdmicas (no pais
ou no mundo) etc. podem afetar cenarios promissores. Por isso, apesar da perspectiva favoravel
para o crescimento da producdo de etanol no Brasil, duplicar a producao até 2030 pode ser um

previsdo superestimada.

3.2. Etanol no Brasil

A industria sucroalcooleira nacional passou por diversas inovagdes tecnoldgicas que
proporcionaram a ampliacdo da sua capacidade produtiva. A producdo de etanol como
biocombustivel teve inicio em 1931, devido a medida governamental que tornava obrigatoria a
incorporacéo de 5% de etanol & gasolina. Em 1933, foi criado o Instituto do Aclcar e do Alcool
(IAA) que estabeleceu precos e os regimes de producdo de agucar e alcool, anteriormente o etanol
era visto apenas como subproduto do agucar. Durante a Segunda Guerra Mundial, o etanol
substituiu a gasolina em mais de 40% na regido nordeste. Contudo, quando o pre¢o do petroleo se
normalizou, a gasolina voltou a ser o combustivel mais utilizado e o etanol perdeu mercado
(LOPES, GABRIEL e BORGES, 2011).



25

No inicio da década de 1970, o preco elevado do petréleo e a crise da industria canavieira
da época viabilizaram o Programa Nacional do Alcool (ProAlcool), instituido pelo Decreto
n°76.593 (14 de novembro de 1975). O Proélcool foi criado com o objetivo de suprir a demanda
de combustivel no Brasil, o que ampliou a producéo de alcool anidro e iniciou a producdo de élcool
hidratado. Este programa possibilitou a modernizagdo e a ampliagdo das destilarias anexas
existentes e a implantacdo de destilarias autbnomas. Além disso, o Brasil tornou-se referéncia
mundial na producdo de biocombustiveis e consolidou a cana-de-agUcar como uma matéria-prima
de grande potencial para coproducdo de produtos energéticos em plantas integradas. A reducéo
nos prec¢os internacionais do petréleo a partir de 1985, 0 aumento da producgéo nacional de petréleo
e a diminuigéo do investimento (por parte do estado) no programa culminaram com a estagnacao
da participacdo do etanol na matriz energética brasileira durante a década de noventa. Com a
desregulamentacéo do setor sucroalcooleiro em 1999, o agucar e a eletricidade (obtida a partir da
queima do bagaco da cana-de-aclcar em caldeiras de alta presséo) tornaram-se produtos mais
lucrativos (O’HARA, 2016).

Em 2003, surgiu o carro bicombustivel (denominado pela industria automotiva de flex fuel),
veiculo que pode ser abastecido com etanol hidratado ou gasolina em qualquer proporc¢éo (UDOP,
2019). O recrudescimento do preco do barril de petroleo que saltou de US$ 30 em 2003 e alcangou
mais de US$ 130 no auge da crise de 2008, contribuiu para o aumento do consumo de etanol neste
periodo, o que consolidou a tecnologia flex fuel. Atualmente, o petréleo esta cotado em torno de
US$ 60 (INVESTING, 2018). A instabilidade nos precos do petroleo é um dos motivos que

justificam a necessidade por investimento em pesquisas nessa area.

Ainda nesse sentido, 0 Governo Federal criou programa RenovaBio em dezembro de 2016
com o objetivo de estimular a producdo de biocombustiveis no Brasil (Lei n® 13.576/2017)
(GRASSI e PEREIRA, 2019). Pretende-se aumentar a eficiéncia energética dos processos e reduzir
as emissoes de gases causadores do efeito estufa em 43% até 2030, conforme firmado pelo Brasil
na COP21 (MME, 2016). Os incentivos nacionais e as boas perspectivas do mercado internacional

devem impulsionar o aumento da producéo de etanol a partir de 2019.

3.3. Principais matérias-primas para producao de etanol de primeira geracéo

O etanol de primeira geracdo pode ser obtido por meio de matérias-primas agucaradas como
a cana-de-agucar ou amilaceas como o milho. A cana é a principal matéria-prima para producao

de etanol no Brasil. Em destilarias autbnomas utiliza-se o caldo da cana, enquanto que nas
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destilarias anexas o etanol é obtido principalmente a partir do melaco (ou mel esgotado)
(CARDONA, SANCHEZ e GUTIERREZ, 2010). Na safra 2018/2019 foram produzidos um total
de 33,1 bilhdes de litros de etanol (UNICA, 2019).

Desde de 2017, o etanol também tem sido produzido a partir do milho no Brasil em
destilarias localizadas na regido centro-oeste (matéria-prima ja utilizada nos Estados Unidos ha
vérias décadas), totalizando 840 milhdes de litros em 2018 (ESTADAO, 2019). Contudo,
comparando as duas matérias-primas, a cana-de-aglcar ainda se mostra mais eficiente devido a
algumas vantagens como: maior produtividade; menor custo de producdo e menor tempo de

fermentacdo (o milho necessita da etapa de hidrolise do amido), (Tabela 1) (CILO, 2017).

Tabela 1 — Comparacdo entre a cana-de-agucar e o milho.

Variaveis Cana-de-acgucar Milho
Custo de producio (R$. ton™) 0,90 1,10
Rendimento (L de etanol.ton?) 89,5 407
Fermentacdo (h) 7-11 40-70
Produtividade (mil L. hectare ™) 7-8 3,5

Fonte: CILO (2017)

3.4. Processo Industrial

Atualmente, o etanol pode ser obtido em unidades industriais de primeira ou segunda
geracdo (materiais lignoceluldsicos). E possivel integrar a producfo de etanol de primeira e
segunda geracdo (FURLAN et al., 2012) a partir da cana-de-aclcar. Na producdo do etanol de
segunda geracdo (2G) ocorre 0 aumento das despesas relativas ao custo de capital (adi¢do de etapas
a0 processo) e ao custo de operacdo (uso de enzimas hidroliticas na etapa de hidrélise da biomassa)
(LONGATI et al., 2018). Varios sdo os desafios a serem superados, considerando as trés principais
etapas adicionais do processo de producdo de etanol 2G: etapa de pré-tratamento, hidrélise e
fermentacdo (BASSO e BASSO, 2018). Por isso na maioria das usinas brasileiras somente se

produz o etanol de primeira geracdo (DIAS et al., 2016).

Cerca de 70% das destilarias brasileiras sdo anexas as unidades de producdo de aglcar; as

demais sdo autdbnomas (HENDLER, 2011). A producdo de etanol em uma destilaria autbnoma
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brasileira pode ser dividida em quatro principais etapas: extracdo, tratamento, fermentacdo e
cogeracdo de vapor e energia (PEREIRA, BADINO e CRUZ, 2018), conforme apresentado na
Figura 2.

Figura 2 — Diagrama de blocos do processo de producdo de etanol em uma destilaria autbnoma
de etanol 1G.
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Fonte: Adaptado de PEREIRA, BADINO e CRUZ (2018).

As usinas sdo autossuficientes energeticamente, ou seja, toda energia necessaria durante o
processo € obtida a partir da queima do bagaco da cana. Ja energia excedente pode ser
comercializada, tornando-se assim, uma importante fonte de receita para o processo (BASSO e
BASSO, 2018; COSTA, POTRICH e CRUZ, 2015).

Apesar da producdo do etanol de primeira geracdo ja estar consolidada é possivel
desenvolver estratégias para que o processo se torne ainda mais eficiente como: reducéo de perdas
de acucares, diminuicdo de contaminacdo bacteriana, economia de energia, desenvolvimento de
novos processos fermentativos empregando matérias-primas alternativas, etc. (LOPES et al.,
2016).
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As perdas de eficiéncia na conversdo dos agulcares redutores totais extraiveis da cana (ART)
ocorrem principalmente nas etapas de lavagem da cana, extracdo do caldo, fermentacdo e
destilacdo (devido a vinhaca), destaca-se a contribui¢do na fermentacao alcodlica podendo chegar
em até 37% do total de todas as perdas. Possiveis melhorias podem ser incorporadas no processo
como a otimizagdo dos sistemas de resfriamento para reducdo da temperatura de fermentacao
(menor que 34°C); operagdo com alto grau alcodlico final, e consequentemente redugdo do volume
de vinhaca e do consumo energético na destilacdo; fermentacdo com linhagens selecionadas de
levedura etc. (NOVA CANA, 2018). Todas as alternativas de melhorias no processo devem ser
estudadas avaliando critérios técnicos, econdmicos e/ou ambientais e caso as propostas sejam

vidveis poderdo ser implementadas em escala industrial.

3.5. Utilizacdo da agua na producéo de etanol

Define-se como Water Footprint (WF) a quantidade de agua consumida para a obtencéo
de um produto durante um processo. WF pode ser classificada em trés categorias: green WF, blue
WEF e gray WF. Green WF refere-se a quantidade de agua da chuva que evaporou durante a
producdo, principalmente durante o cultivo da matéria-prima. Blue WF esta relacionada a
evaporacdo das aguas superficiais e subterraneas no processo de irrigacao para o crescimento da
matéria-prima. Gray WF consiste no volume de agua requerido para diluir poluentes para adequar
o efluente hidrico aos padrbes de qualidade ao fim do processo produtivo (GERBENS-LEENS,
HOEKSTRA e VAN DER MEER, 2009).

Segundo a Agéncia Nacional das Aguas (ANA), o uso consuntivo da agua (WF) ocorre
guando esta € consumida parcial ou totalmente no processo a que se destina e nao retorna
diretamente ao corpo d’agua. Dentre os principais usos consuntivos da dgua no Brasil destacam-
se a irrigacdo, o abastecimento urbano, a indlstria, o abastecimento rural, a mineracdo, a
termoeletricidade e o uso animal, respectivamente. Devido ao desenvolvimento econdmico e ao
processo de urbanizacdo houve o aumento de aproximadamente 80% da utilizacdo da agua nas
Gltimas décadas. Espera-se que até 2030 ocorra um acréscimo de 24% da demanda por dgua no
pais com relacdo ao ano de 2017 (ANA, 2019).

A cana-de-acUcar é a segunda matéria-prima mais eficiente para a producdo de etanol com
relagdo a WF (volume de agua por volume de etanol), perdendo apenas para a beterraba. O

consumo é de 2245, seguida por milho, sorgo e trigo (2486, 4339, 8317, respectivamente
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(BORDONAL et al., 2018). Além disso, a cana apresenta a maior area irrigada no Brasil e seu
cultivo pode ocorrer por meio de irrigacdo plena, irrigacdo suplementar ou irrigagédo por
salvamento. A irrigacdo plena é realizada pela aplicacdo de uma lamina de &gua para suprir o
déficit hidrico total da cultura. Na irrigacdo suplementar o déficit hidrico é atendido parcialmente,
observa-se a diminuicdo da produtividade e dos custos operacionais. Atualmente, mais de 90% das
areas de cana utilizam a irrigacdo por salvamento que consiste no uso da dgua por um periodo de
tempo curto ou um estdgio de cultura. Este modo de irrigacdo apresenta como vantagem o
reaproveitamento da vinhaca (fertilizante) e outros subprodutos provenientes da producdo de
etanol (ANA, 2019).

Em uma destilaria anexa, a distribuicdo média do consumo de &gua por setores consiste
em: alimentacdo, preparo e extracdo (12%), tratamento do caldo (3%), fabricacéo de acucar (38%),
fermentacao (20%), destilaria (17%), geracao de energia (10%). Na fermentacgéo utiliza-se a dgua
para: preparo do mosto, resfriamento do mosto, diluicdo do fermento, lavagem de gases da
fermentacdo e resfriamento das dornas. Na maioria das inddstrias, a dgua de resfriamento é
proveniente de circuito fechado (torres de resfriamento e destilaria) com temperatura em torno de
28 °C.

As reacOes bioquimicas do processo fermentativo que convertem aclcares a etanol sao
exotérmicas. Para controlar a temperatura nas dornas utiliza-se agua de resfriamento circulando
em uma serpentina (dentro da dorna) ou em trocadores de calor a placas e sdo consumidos de 60 a
80 litros de agua para cada litro de etanol produzido (ANA, 2009). Apo6s um decada, € possivel
que o consumo de agua de resfriamento para a obtencdo de um litro de etanol na industria seja

diferente do reportado na literatura.

A reducdo do volume da agua de resfriamento durante a fermentacdo pode ser feita por
meio da fermentag&o extrativa com arraste por CO>. Silva (2014) realizou experimentos em escala
piloto para verificar o consumo da &gua de resfriamento para remocdo de calor durante a
fermentacdo e constatou que houve uma reducéo de cerca de 34% da vazédo da agua de resfriamento
na fermentacdo extrativa com relacdo a fermentacdo convencional. Almeida (2019) também
observou a diminuicdo do volume da agua de resfriamento nas fermentacGes extrativas,
aproximadamente 37% e 63% para a vazdo de CO> de 0,5 e 1,0 vwm, respectivamente. A
diminuicdo do consumo de &gua também resultaria em menores custos com insumos, Vvisto que é

necessario adicionar antibioticos e outros produtos quimicos para ajustar o pH, evitar a
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contaminacéo bacteriana e incrusta¢es que podem diminuir a transferéncia de calor (CHAVEZ-
RODRIGUES et al., 2013).

3.6. Vinhaca

O principal subproduto da producdo de etanol é a vinhaca. Devido a sua composicao
quimica com elevada quantidade de matéria organica, potassio, nitrogénio e outros micronutrientes
é utilizada na fertirrigacdo do solo da cana-de-actcar (ANA, 2009). Apresenta como vantagens:
melhorias na qualidade do solo, reducdo do volume de &gua na irrigacdo e diminuicdo do uso de
fertilizantes sintéticos. Entretanto, o uso indiscriminado pode ocasionar salinizacdo do solo,

acidificacdo do solo e das aguas subterraneas etc. (BORDONAL et al., 2018).

A geracdo de vinhaga é influenciada pelo teor alcodlico do vinho. Quanto maior o teor
alcoolico, menores serdo o consumo de vapor e 0 volume de vinhaga gerados, conforme ilustra os

dados apresentado na Tabela 2.

Tabela 2 - Relagéo entre o teor alcodlico do vinho, o consumo de vapor e a geracdo de vinhaca.

Teor alcodlico Consumo de vapor Geracao de vinhaca
(°GL) (kg vapor. L etanol ) (L vinhaga. L etanol 1)
8 2,60 11,9
9 2,36 10,6
10 2,16 9,4
11 1,99 8,5
12 1,85 7,7
13 1,74 7,0
14 1,61 6,4
15 1,52 59
16 1,46 5,4

Fonte: LOPES et al., (2016); RUIZ, (2015).

A diminuicdo do volume de vinhaga contribui com a mitigagdo de gases de efeito estufa e
proporciona reducdo dos custos de transporte e logistica (LOPES et al., 2016; BORDONAL et al.,

2018). Como alternativas para geragcao de menos vinhaga pode-se citar: concentragdo externa da
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vinhaca (pré-tratamento e evaporacao), utilizacdo de leveduras mais resistentes ao etanol e

fermentacdo extrativa por arraste gasoso (ANA, 2009).

3.7. Modos de operacao dos processos fermentativos

A etapa de fermentacdo pode ser conduzida de forma continua, descontinua ou
semicontinua com ou sem reciclo de células. No Brasil, cerca de 80% das destilarias utilizam o
processo semicontinuo, também denominado de batelada alimentada. As demais operam em modo
continuo. Em todos os processos é empregado o reciclo de células, processo conhecido como
Meélle-Boinot (BASSO e BASSO, 2018).

3.7.1. Processos continuos

Nos processos continuos, a fermentacdo ocorre sem interrupcdes de modo que o volume
atil da dorna se mantenha constante para que o sistema opere em regime permanente. Assim, a
vazdo de saida do vinho deve ser a mesma que as vazoes da alimentacdo de mosto e de células de
considerando que a densidade seja constante (TOSETTO, 2002). Os fermentadores podem ser
operados de forma individual ou acoplados em série, podendo ter ou ndo a recirculacao de células
(SONEGO, 2016). Apresentam como vantagens: maiores produtividades em etanol devido a
menores tempos improdutivos, menor volumes de equipamentos, reducdo com gastos de mao-de-
obra e insumos e maior facilidade para controle e automacédo da planta. J4 como desvantagens

podem se citar: maior risco de contaminagdes e ocorréncia de mutaces (CRUZ, 2015).

3.7.2. Processos descontinuos

Em um processo em batelada, as etapas de enchimento da dorna, inoculacdo, limpeza e
retirada do vinho sdo realizadas de modo intermitente (SANTOS et al., 2015). O risco de
contaminacdo nesse processo é menor devido a esterilizacdo da dorna e a adi¢cdo de novo inoculo
a cada ciclo de fermentacédo. Entretanto, a elevada concentracdo de substrato na alimentacéo pode
acarretar efeitos inibitérios ou formacao de subprodutos indesejados, diminuindo assim, os indices
de produtividade e rendimento da fermentacdo (BORGES, 2008).

3.7.3. Processos semicontinuos

No processo em batelada alimentada com reciclo de células, a alimentagdo dura cerca de
5h e ao término de cada fermentacdo etandlica (9 a 12h) o meio fermentado € separado por

centrifugacdo em duas partes: vinho delevedurado e creme de levedura. O vinho delevedurado é
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enviado para destilaria e o creme de leveduras (suspensdo concentrada em leveduras) é
encaminhado para os pré-fermentadores para diluicdo e tratamento &cido. Por fim, o creme de
levedura tratado € reciclado a dorna, a qual é alimentada por uma corrente de mosto iniciando um
novo ciclo de fermentacdo (PEREIRA, 2019). A etapa de fermentacdo etandlica para uma dorna

operada em modo semicontinuo é ilustrada na Figura 3.

Figura 3 — llustracdo esquematica do processo Melle-Boinot simplificado aplicado para uma
dorna de fermentacdo operada de forma semicontinua.

AGUA, ACIDO
ANTIBIOTICOS SULFURICO

MOSTO - CUBA
RECICLO DE CELULAS DE
\\h TRATAMENTO

CREME

DORNA DE
DE LEVEDURA
FERMENTAGAOD

_|I[|]]]<- VINHO VINHO
BRUTO “——= DELEVEDURADO
TROCADOR CENTRIFUGA
DE
CALOR

Fonte: Acervo pessoal

Vaérias sdo as vantagens atribuidas a esse processo como: altas eficiéncias de fermentacéo
e produtividade, menor risco de inibicdo por substrato e produtos, menor tempo de fermentacdo,
vinho com maior teor alcoolico, etc. Porém, como o reciclo de células ocorre de forma exaustiva
(cerca de dois ciclos de fermentacdo por dia, durante 200 dias de safra), as leveduras ficam
expostas a condigdes “estressantes” como: contaminagao bacteriana, presenga dos acidos acético
e latico, aluminio, altas concentrac6es de etanol, temperatura alta, leveduras selvagens etc. Além
disso, a etapa de separacdo requer o uso de centrifugas continuas que possuem altos custos de
aquisicao e instalacdo (CAPEX) e de manutencdo (OPEX). Também, observa-se a diminuicao da
viabilidade celular ap6s o tratamento com &cido sulfarico nos pré-fermentadores (ANDRIETTA,
1994; LALUCE et al., 2016; LOPES et al., 2016).
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3.8. Modelagem da fermentacéo alcodlica

A modelagem matematica e a simulagcdo tém como objetivos descrever o comportamento
dindmico e estacionario da fermentacdo alcoodlica, avaliar diferentes parametros que afetam o
processo e posteriormente otimizar e controlar variaveis do processo. Muitas vezes pode-se evitar
a realizacdo de experimentos, reduzindo tempo e custos (SONEGO, 2016; BONOMI E
SCHMIDELL, 2001).

Segundo Bailey e Ollis (1986), os modelos cinéticos utilizados na fermentacdo podem ser
classificados quanto ao nimero de componentes das células: estruturados e ndo estruturados e

quanto a homogeneidade da populagdo dos microrganismos: segregados e ndo segregados.

e Nao estruturados e ndo segregados: as células séo iguais e representadas por uma
composicdo média, ou seja, uma Unica célula é representativa de todas as células. Sendo
esse 0 modelo mais simples;

e Estruturados e ndo segregados: as células séo iguais (meio homogéneo), mas divididas
em varios componentes celulares;

e Nao estruturados e segregados: as celulas s@o representadas por uma composi¢do
constante, porém o meio é heterogéneo por conter células diferentes (populagéo
distinta).

e Estruturados e segregados: as celulas sdo divididas em varios componentes, a
composicao celular pode ser alterada de acordo com o ambiente. O meio é heterogéneo

composto por uma populacéo distinta sendo 0 modelo mais detalhado e complexo.

Os modelos cinéticos mais utilizados na literatura sdo 0s ndo segregados e ndo estruturados
devido a menor complexidade para 0 uso em simulacdes e a maior facilidade para obtencdo dos
parametros cinéticos. De forma geral, baseiam-se na determinacdo da velocidade especifica de
crescimento (1) (ANDRIETTA, 1994). Os modelos cinéticos podem ser classificados em dois
grupos: modelos sem inibicdo e modelos que consideram inibicdo por substrato, células e/ou
produto, apresentados na Tabela 3 (BADINO e CRUZ, 2012).

Tabela 3 — Modelos cinéticos com e sem inibicao.

Modelo Inibicdo Proposto por
U= U (ﬁ) Né&o MONOD (1942)
U= U (KSC:_‘C‘SM) Né&o MOSER (1958)
U= U (st.ch +Cs) Né&o CONTOIS (1959)
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. Sim, ANDREWS (1968)
1= Hmax e substrato
KS+CS+K_IS
c Sim, WU et al. (1988)
U= Umax —— Substrato
Ks+Cs+ Cg (ﬁ)
_ Cs ~(K1p-Cp) Sim, AIBA et al. (1968)
H T Hmax (K5+Cs)e ’ Produto
3 ( Cs ) ( _ c_p)" Sim, LEVENSPIEL (1980)
H = Fmax i, c; Produto
_ ( Cs )( Kip ) Sim, HOPPE & HANSFORD
K= Hmax \kgre ) \Kiptey Produto (1982)
_ Cs _o\" Sim, LEE et al. (1983)
H = Hmax (KS+CS)( C;) Células

( . ) &\ Sim, ANDREWS (1968) /
B=tmax | — = ( ——) substrato LEVENSPIEL (1980)
e produto
( . ) ki Sim, ANDREWS (1968) /
7 ( ) substrato HOPPE e HANSFORD
e produto (1982)

Em que:

u € a velocidade especifica de crescimento celular (h); I, € @ Velocidade maxima especifica
de crescimento celular (h?); C, é a concentragdo de substrato na solugdo (g.L?); Ky € a constante
de saturacéo (g.L?); u é uma constante cinética do modelo de MOSER (1958); C,. é a concentrag&o
de células na solugdo (g.L™?); Kgx € uma constante cinética do modelo de CONTOIS (1959) ; C, é
a concentracio de células na solucdo (g.L™?); K;s € constante de inibicdo pelo substrato (g.L?); v
é uma constante do modelo de WU et al. (1988); K;» é constante de inibicdo pelo produto (g.L?);
C, é a concentragdo de produto na solugdo (g.L™); C; é o valor de concentragdo de produto em que
o crescimento cessa (g.L™); n € a constante do modelo de LEVENSPIEL (1980); C;; € o valor de

concentracéo de células em que o crescimento cessa (g.L™?);

3.9. Fatores que influenciam a fermentacao alcoolica

O desempenho da fermentacao pode ser afetado por diversos fatores como: concentracao
de acUcares, concentracdo de células, concentracdo de etanol, temperatura, pH, nutrientes e

antibidticos/antissépticos.
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3.9.1. Concentracgdo de acUcares

O controle da concentracdo de aglcares na alimentacdo do mosto é um fator determinante
para aumentar a produtividade e eficiéncia durante a fermentacdo (MARTINS, 2009). Se a
concentragdo for baixa, o vinho terd menor teor alcodlico e maior serd o consumo de vapor e de
agua. Entretanto, o acumulo de agucares pode ocasionar fermentacdes incompletas e a formacéo
de subprodutos indesejados como o glicerol, diminuindo a eficiéncia da fermentacdo. Um bom
desempenho da fermentacdo é observado quando a concentracdo de aglcares no caldo de cana
encontra-se entre 18 e 20° Brix, equivalente a cerca de 180 a 200 g.L™* (SANTOS et al., 2015). A
partir da concentracdo de 150 g¢g.L! observa-se os efeitos inibitorios pelo substrato
(THATIPAMALA, ROHANI e HILL, 1992).

3.9.2. Concentracéo de células

A produtividade e o tempo de fermentacdo sdo afetados pela concentracdo de células
independentemente do modo de operacdo, sendo que um maior namero de células proporciona
menores tempos de fermentacdo e maior produtividade da etapa de fermentacéo
(VASCONCELOS, 2012). Contudo, uma concentracdo celular muito alta pode ocasionar
problemas operacionais e hidraulicos (ANDRIETTA, 1994).

3.9.3. Temperatura

A fermentacdo é processo exotérmico que geralmente ocorre entre 30 e 34°C, em regides
mais quentes como no Nordeste pode atingir até 38°C (SANTOS et al., 2015). O surgimento de
contaminacdes bacterianas € o aumento da inibicdo por etanol sdo mais suscetiveis em
temperaturas elevadas. Por isso, a temperatura da dorna deve ser controlada através de trocadores
de calor para que as leveduras trabalhem na faixa 6tima de temperatura de 26 a 35 °C, permitindo
que o tempo de fermentacdo e a produtividade em etanol atinjam os melhores valores possiveis no
processo (MARTINS, 2009).

3.9.4. pH

O controle de pH na fermentacdo é importante para promover maiores rendimentos de
etanol, crescimento das leveduras, reduzir a formacdo de subprodutos como o glicerol e evitar
contaminacdes bacterianas. A melhor faixa de operacéo de pH para as leveduras encontra-se entre
4 e 4,5, sendo que a Saccharomyces cerevisiae é tolerante ao pH préximo de 2 como o atingido
com acido sulfurico durante a etapa de tratamento do reciclo de células (DRAPCHO; NHUAN e
WALKER, 2008).
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3.9.5. Nutrientes

A concentracdo adequada de nutrientes é essencial para aumentar a eficiéncia e a
produtividade durante a fermentacdo, além de proporcionar um bom desempenho das reagdes
enziméaticas. De maneira geral, 0 mosto j& contém os nutrientes necessarios como: fonte de
carbono: glicose ou frutose, fonte de nitrogénio, fésforo, potassio, magnésio, célcio, ferro, enxofre
etc. (DARE, 2008).

3.9.6. Antibidticos/antissépticos

O uso de antissépticos (peroxido de hidrogénio e metabissulfito de potassio) e antibibticos
(penicilina, estreptomicina e tetraciclina) sdo importantes para que o crescimento das leveduras
seja favoravel e a presenca de microrganismos contaminantes seja a menor possivel. A
contaminagdo bacteriana ndo deve ultrapassar a concentragdo de 105-107 células. mL™ de mosto,
pois pode levar a queda significativa do rendimento em etanol. Além disso, pode levar a floculagéo
tornando o funcionamento das centrifugas ineficiente. Os produtos antimicrobianos utilizados
devem ser escolhidos visando sua eficacia em baixas concentracfes, baixos custos e seguranca
(LALUCE et al., 2016; ALMEIDA, 2019).

3.9.7. Concentracao de etanol

Alguns fatores como temperatura, aeracdo e composicdo do meio podem aumentar a
concentracdo de etanol durante o processo. A producdo de etanol é afetada em concentracfes
maiores que 40 g.L? e acima de 95 g.L? o crescimento celular é completamente inibido
(MAIORELLA et al., 1983).

3.10. Estudos realizados para incorporar melhorias na producéo de etanol

Diversos trabalhos experimentais e de modelagem abordaram a fermentacdo extrativa e
suas vantagens comparadas a fermentacdo convencional. Pode-se citar a reducdo do efeito
inibitorio do etanol em fermentacdes extrativas e a obtencdo de vinhos com maior teor alcodlico
(SONEGO et al., 2016; RODRIGUES et al., 2017; SONEGO et al., 2018) o que levaria a reducgéo
do volume de vinhaca; a reducdo do consumo de agua de resfriamento (SILVA, 2014; SILVA et
al., 2015; ALMEIDA, 2019) e a reducdo de temperatura que auxiliaria no controle de temperatura
durante a fermentagdo. Alguns trabalhos desenvolvidos no Programa de Pés-Graduacdo em
Engenharia Quimica da Universidade Federal de Sdo Carlos (PPGEQ-UFSCar) e suas principais

contribuicdes para o desenvolvimento deste trabalho séo apresentados no Quadro 1.
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Quadro 1 — Estudos experimentais e de modelagem matematica realizados no grupo de pesquisa
do PPGEQ/UFSCar e suas principais contribuicoes.

Trabalho Principal contribuicdo
SILVA Reducdo da vazéo agua de resfriamento em 34% por meio
(2014) da fermentagdo extrativa com arraste gasoso por CO, em
escala piloto.
SILVA et al. Reducdo da temperatura em até 45 e 78% para escala de
(2015) bancada (5 e 13 vwm) e piloto (2 vwm), respectivamente,

devido a altas vazdes de CO, .

SONEGO et al. Reducdo dos efeitos inibitorios por etanol e obtencao de um
(2016) vinho com teor alcoolico de 14 °GL.
RODRIGUES et al. | Influéncia da vazéo de CO- e da temperatura da solucdo na
(2017) fermentagdo extrativa operada em modo continuo.
SONEGO et al. Otimizacdo dos tempos de alimentacdo de mosto para
(2018) fermentacdo extrativa com alta concentracao de substrato.
ALMEIDA Validacdo do modelo matematico para calor metabolico
(2019) gerado durante a fermentacdo considerando somente as

células viaveis.

A partir das informacdes reportadas na literatura em trabalhos que avaliaram diferentes
aspectos do processo de producéo de etanol em batelada alimentada empregando arraste por CO2,
este trabalho teve como proposta contribuir na avaliacdo técnica desse processo. Para tanto, 0s
diferentes dados experimentais € modelos matematicos foram combinados e aprimorados para
compor um modelo mais completo do processo. Esse modelo foi validado e utilizado a fim de
descrever o processo implementado nesta dissertacdo sob condi¢cdes experimentais que reduzissem

0 consumo de agua de resfriamento.



4. MODELAGEM MATEMATICA DO PROCESSO DE FERMENTACAO
ALCOOLICA

4.1. Batelada alimentada convencional

Equacdo geral do balango material

Actumulo (A) = Entrada (E) — Saida (S) + Geragio (G) — Consumo (C)

Balang¢o massa no reator

A=E
dm
Ez Pm En
d(pV)

dt = Pm Fn
Em que:

p,, - massa especifica do mosto;

E,,: vazdo volumétrica de alimentacdo de mosto;
m: massa da solucéo no reator;

p: massa especifica de caldo na fermentacéo;

7 volume de caldo de fermentacéo;

Considerando a densidade constante, ou seja:
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Balanco para células
A=R

dm,
dt

=1V

Em que:

1- velocidade de crescimento celular;
m,: massa de células;

u: velocidade especifica de crescimento;
C,: concentracdo de células no caldo;
Substituindo r,, e m,,:

dC, dv
+C—= pCV

th X dt

Substituindo 2—‘: da Equacéo (4.1.1):

dc,

th

= uCV— CFE,

Dividindo por V e rearranjando:

(i)
ac . x\FT Y

Balanco para substrato
A=E-C

dmg
dt

= Fp Com — 15V

39

(4.1.2)



Em que:

75 velocidade de consumo de substrato;
mg: massa de substrato;

Csm: concentragdo de substrato no mosto;
C,: concentracdo de substrato no caldo;

Y, /s coeficiente de substrato a células;

Substituindo ry e my:

VdCS + C v _ E C 1 1%
dt S dt —im sm Yx/s rx
Substituindo 7, e .
dt
VdCS E C E C ! C.V
dt m sm m S Yx/s nu X
Dividindo por V:
dC; E, 1
= — (Com — Cs) — C
dt V ( sm S) Yx/s :u' X

Balanco para etanol
A=R

dm,
dt

Em que:
1.: velocidade de formacdo de etanol;
m,: massa de etanol;

Y. /5. coeficiente de rendimento de substrato a etanol;
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C.: concentracdo de etanol no caldo;

Substituindo 7, e m,:

dC, AV Y

V . —
dt T Ce dt  Yys

eV

Substituindo 7, e ‘;—Z

dCe Ye/s
= C,V—- CE
dt Yx/s ULy elm

Dividindo por V:

dC, Ye/s E,
= ulCy — — C,
dt Yx/s V

Equacéo geral do balanco de energia para um sistema aberto

dE v~ . 9~ . ..
E=ZmeEe—stEs+Q—W
i=1 i=1

E=U+K+ @
E=U+K+ @
Em que:

U: energia interna;

K: energia cinética;

@: energia potencial;

W trabalho total;

0Q: calor total;

m,: vazao massica de uma corrente de entrada;
g vazao massica de uma corrente de saida;

E,: energia especifica total de uma corrente de entrada;
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E,: energia especifica total de uma corrente de saida;

Considerando que as energias cinéticas e potenciais sdo despreziveis:

Al ~ . o~

P ZmeUe—ZmSUS + Q- W
i=1 i=1

Por definicéo:

W, —PdV
DT dt

n n

Wf—ZThSPIZ - ZmePVe
i=1 i=1

H=U+prPV

H=U+PV

U=H-PV

Em que:

W;: trabalho de fluxo pelas correntes;

W, trabalho de eixo;

W,,: trabalho de fronteira;

P: presséo;

V. :volume especifico de entrada;
V. - volume especifico de saida

U : energia interna especifica;

H: entalpia especifica;
H: entalpia;
\%

: volume;

42
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Sendo W; e substituindo W, W, e U:

dH av d

__P__
dt dt dt
n o n o . n . ) n ' ) dv
= m,U, —ZmSUS + Q- ZmSPVS —zmePVe —P%
i=1 i ' '

Considerando que ndo ha queda de pressao:

n n
- = :E:The(ihz + Pié ) — :E:7hs(ﬁ;'+ PW% ) + Q
i=1 i=1

n n
- Z o H, — Z A,
i=1 i=1
Como a entalpia é funcao da presséo, da temperatura e da massa:
ai= (2 e (@) ey () am
0T/ pm; 0P/ 1m, £ om; hm
Assumindo:
hi = hi
Pelas relagdes de Maxwell:
dH = me, dT +V (1= BT)AP+ ) hi dri
i=1

Considerando que ndo ha variacdo de pressao e substituindo dH:

n
mcpd +Z Zme sths+Q
i=1

Como as reacgdes bioquimicas sdo usualmente determinadas em termos massicos, adotou-se:

n

mcpd+z dml=z sth + Q
X

dmi
dt = n % AHR,:

i=1



n

dm; hg h, - —~
Zhl It = nV|h,— + + Hy,mgy, + Hgrmg,
i=1

Em que:

r;: velocidade de formagéo de i;

Ap.: entalpia de formacao de i;

h,: entalpia de formacéo das celulas;

hg: entalpia de formacao do substrato (glicose);

h.: entalpia de formacéo do etanol;

H,, : entalpia especifica da 4gua na temperatura do reator;

H,, : entalpia especifica do substrato na temperatura do reator;
mg,-. massa de dgua no reator;

m,. massa de substrato no reator;

Considerando que a solucdo é a uma mistura perfeita:

ih'dmi— T § TSR D S
- l dt - rx X Yx/s Yx/e mr (mar mar)

L

Assumindo que o calor metabolico é dado pelo crescimento celular:

m

dm; .
Zlhl dt = Qumer + H, m,
=

Em que:

c,: calor especifico;

Q.mer: taxa de calor metabdlico liberado no reator;
m,.. vazdo massica de caldo dentro do reator;

H., : entalpia especifica do caldo dentro do reator;
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Substituindo Q,e; € Cp:

) dT _ - . = _ . (4.1.5)
Omer + ey = + i 7L, = Zmeye _ stﬂs + 0
i=1 i=1

Hipdteses assumidas para reator operando em batelada alimentada convencional:

O reator opera em regime permanente (ndo ha variacéo de temperatura);

N&o hé correntes de saida;

A Unica corrente de entrada é a de mosto;

O calor € removido por duas fontes: parede (Q'p) e 4gua de resfriamento da serpentina (Q,);

O calor metabdlico adotado é descrito por (SHULER e KARGI, 2002). Considera-se que todo

substrato é consumido para o crescimento celular através de uma reacao exotérmica;

As propriedades termodinamicas do mosto e da solugdo séo constantes e consideradas como as

mesmas da agua na temperatura do reator (p, c,);

Assim:

Qmet + mrﬁr = mmﬁm - Qp - Qa (4.1.6)
My = PaFin (4.1.7)
Hy =cp (T— Trep) (4.1.8)
My, = PaFn (4.1.9)
Hn =cp (Tm = Tref) (4.1.10)
Em que:

m,,. vazao massica de mosto que entra no reator;
H,, : entalpia especifica de mosto que entra no reator;

T temperatura de operacdo da dorna;
T,,,: temperatura de entrada do mosto;
T,s: temperatura de referéncia;
Substituindo 7y, Hypre 1, Hp -

Qmet + paFmea(T - Tref) = paFm(Tm - Tref) - Qp - Qa



Qmet = paFmea(Tm - T) - Qp - Qa
Em = paFncy, (T — T)
Qa = Em - Qp - Qmet

Em que:

E,,: energia referente ao mosto que é alimentado no reator;

uC,V
Yy

Qmet = —

Qp = U, A(T — Tamp)

Qq = paFana(Ta,s - Ta,e)

Em que:
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(4.1.12)

(4.1.13)

(4.1.14)

(4.1.15)
(4.1.16)

Yy calor metabdlico produzido pelo crescimento celular a partir do consumo de glicose;

U, coeficiente global de troca térmica do reator;

A: area de troca térmica do reator;

T,mp: temperatura ambiente;

p,,- massa especifica da agua de resfriamento;

F,: vazao volumeétrica da agua de resfriamento;

Cp,- Capacidade calorifica da agua de resfriamento;
T, .: temperatura de entrada da agua de resfriamento;

T, s: temperatura de saida da agua de resfriamento;

Calculo da vazdo de agua de resfriamento:
_ Qa
pacpa (Ta,s - Ta,e)

Fq

em que Q, é calculado pela Equacéo (4.1.13)

(4.1.18)



4.2. Batelada alimentada extrativa

Equacdo geral do balango material

Actmulo (A) = Entrada (E) + Geragdo (G) — Saida (S) — Consumo (C)

Balanco massa para o reator

A=E - S

R, = k,C,
R, =k, C,
Ca = pa— Ce
Em que:

R.: velocidade de remocéo de etanol;

R,: velocidade de remocéo da agua;

k.: constante de velocidade de remocéo de etanol;
k,: constante de velocidade de remocéo de agua;
C,: concentracdo de etanol no caldo;

C,: concentracdo de 4gua no caldo;

p,,- Massa especifica da agua;

Substituindo R, € R,;:

d(pV)
dt = mem_(keCe+ kaCa)V

Substituindo C, e considerando p & p,, cOmo p,, :

d_V: Fo— (keCe+ ka(pa_ Ce))V
a " Pa

47

(4.2.1)
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Balanco para células

A=R
VdC"+C v _ C.V
dt x qp - P

Substituindo 2—‘: da Equacéo (7.2):

dc,

th

(ke Ce + ka (pa - Ce)) V)

= ucCV-— Cx<Fm— -

Dividindo por V e rearranjando:

G _ o G (keCot ka(pa= CV (4.2.2)

Balango para substrato
A=E-C

dc; , . v _
dt S dt

|4

Substituindo 7, e 2—‘;:

2108 < (ke Ce+ kg (pa B Ce)) V> 1
— =F, Con — Cs\ By — - C.V
dt m “sm s\ fm a Yx/s x
Dividindo por V:
dCe _Fn . _ G, _ (keCet ka(pa— CHVY 1 c (4.2.3)
dt V sm V m pa Yx/s nLl X

Balanco para etanol

A=R-S

dc v Y
e = L v— k,CV

V—+ C, — =
dt fdt Yy T
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Substituindo r, e ==

dc, Y,
= L ycV—k,CV —C,

( (ke Ce+ ko (P — Ce)) V)
E, —
dt Yy

Pa
Dividindo por V:

dCe _ Ye/s
dt ~ Yy

_ (ke Ce+ ko (pa — Ce)) V) (4.2.4)

Ce
.qu_keCe_v Fin Da

Equacéo geral do balango de energia para um biorreator operado em batelada alimentada

) dT _ = . = _ . (4.2.5)
Omer + My — + i B, = ZmeHe _ stHs +0
i=1 i=1

Hipoteses assumidas para reator operando em batelada alimentada com arraste gasoso:

O reator opera em regime permanente (ndo ha variacao de temperatura);

As correntes de entrada sdo: mosto e dioxido de carbono;

A corrente de saida é o dioxido de carbono;

O calor é removido pelas seguintes fontes: vaporizacdo de etanol e agua (Q'vap), parede (Qp) e
agua de resfriamento da serpentina (Q,);

O calor metabdlico adotado é descrito por (SHULER e KARGI, 2002). Considera-se que todo

substrato € consumido para o crescimento celular através de uma reacao exotérmica;

As propriedades termodinamicas do mosto e da solucdo sdo constantes e consideradas como as

mesmas da agua na temperatura do reator (p, c,);

Assim:

Qmet + M H, = mhpHy + mCOZﬁCOZ,e - 7hcozﬁcoz,s — Qp— Qa— Quap (4.2.6)
m, = paFn, (4.2.7)
Hy =cp (T— Trep) (4.2.8)
i = poF (4.2.9)
Hn =cp (T — Tref) (4.2.10)
Mo, = Peo,Feo, (4.2.11)

Hcoye = oy, (Tcoze = Tref) (4.2.12)



Heo,s = Cbco, (Tcoys — Tref)

Em que:

o, Massa de dioxido de carbono que entra no reator;

FICOZ,E : entalpia especifica de di6xido de carbono que entra no reator;
FICOZ,S : entalpia especifica de diéxido de carbono que sai do reator;
pco,- massa especifica do dioxido de carbono;

F¢o,: vazéo volumetrica do dioxido de carbono;

Cpco, - CaPacidade calorifica do dioxido de carbono;

Tco,,e - temperatura de entrada do dioxido de carbono;

Tco,,s - temperatura de saida do dioxido de carbono;

Substituindo Moy ﬁmr, Mo, Hm ) mcoz,ﬁcoz‘e ) ﬁcoz‘s‘

Qmet + paFmea(T - Tref)

. Pco,Feo,Cpeo
= paFmea(Tm - Tref) - Qp ==

O,

Pco,Feo, Cpco,

) = p,F T, — T
Qmet Pa mcpa( m ) MMC02

Em = paFmcp,(Tn— T)

Oco. = Pco,Feo, ¢pco, (T 7 )
COZ MMCO2 COZ,S COz,e

Em que:
MM_,,: massa molar do diéxido de carbono;

QCOZ: calor removido pelo diéxido de carbono;

Qa = Em - Qp - Qvap - QCOZ - Qmet

(TCOZ,S - TCOZ,e) - Qp - Qvap - Qa

50

(4.2.13)

MM (TCOZ,S - TCOZ,e) - Qvap - Qa

(4.2.14)

(4.2.15)

(4.2.16)



ucC, vV
Yy

Qmet = —

Qp = U, A(T — Tamp)

Qq = paFana(Ta,s - Ta,e)
ke CVo ko (pa — C)V
Qvap = M—Me vape T MM, AHvap,a

(ke CeV + ka (pa - Ce)V
MM, MM,

) Aﬁmis

Calculo de 4H,; (J.mol~) (BOYNE e WILLIAMSON, 1967)

AB,;; = [1580 + 1785 (1 — 2x,) + 3487(1 — 2x,)? + 3187(1 — 2x,)3
+1457(1 — 2x,)*] x, (1 — x,)

c.V
v = MM,
¢ CeV + (pa — Ce)V
MM, MM,
Em que:

MM, massa molar do etanol;

Aﬁvap,e : entalpia de vaporizacéo do etanol,
MM, : massa molar da agua;

Aﬁvam : entalpia de vaporizacdo da agua;
AH,,; : entalpia da mistura;

x, . fracdo molar de etanol;

Calculo da vazdo de agua de resfriamento:
Qq

F =
¢ pacpa (Ta,s - Ta,e)

em que Q, é calculado pela Equacéo (4.2.16)
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(4.2.17)

(4.2.18)
(4.2.19)
(4.2.20)

(4.2.21)

(4.2.22)

(4.2.23)
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5. METODOLOGIA

Todas as hipGteses adotadas e as equacGes empregadas na formulagdo dos modelos

matematicos encontram-se descritas em detalhes na secéo 4.

A metodologia foi dividida em quatro etapas:

e Apresentacdo do modelo matematico para descrever o processo em batelada alimentada
convencional;

e Apresentacdo do modelo matematico para descrever o processo em batelada alimentada
extrativa;

e Implementacdo do modelo matematico no software Matlab® e simulacéo de diferentes

cenarios;

e Validacdo dos modelos matematicos da fermentagéo alcoolica.

5.1. Balancos de massa e energia em biorreator operado em batelada alimentada
convencional
O modelo foi construido a partir das principais equaces que compdem os balancos de
massa (total, células, substrato e etanol) e energia (Equacdes 5.1.1 a 5.1.9) exemplificados nas

Figuras 4 e 5, respectivamente.

Figura 4 - Esquema de um reator operado em batelada alimentada convencional para descricéo
dos balangos de massa.

MOSTO

Fm, Csm \l/

Cx
Cs
Ce

dv 5.1.1
; (51.1)

dc, Cx( Fm> (5.1.2)
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dC;  Fy 1 (5.1.3)
dt - v (Csm Cs) Yx/s /le
dCe Ye/s Fm (5.1.4)
= x — o Ce
dt ~ Yy v
Em que:

E,, é a vazdo volumétrica de alimentagdo do mosto (L.h™); V é o volume de caldo de fermentagéo
(L); u é a velocidade especifica de crescimento celular (h?); C, é concentracéo de células no caldo
(9.L™); C, é concentracéo de substrato no caldo (g.L™?); C,,, € a concentragio de substrato no mosto

(g.L™Y); Y,/s € 0 coeficiente de rendimento de substrato a células (9x.0s); C, € a concentracdo de

etanol no caldo (g.L™); Y, /s € 0 coeficiente de rendimento de substrato a etanol (ge.0s™).

Figura 5 - Esquema de um reator operado em batelada alimentada convencional para descricao
do balanco de energia.

TN
tme2>
> ap

{'lmel:
Qa
Qmet = Em - Qp - Qa (5.1.5)
) uC, v (5.1.6)
Qmet = - Y,
H
Em = paFmcy,(Tn— T) (5.1.7)
Qp = Uy A(T — Tamp) (5.1.8)
) (5.1.9)

Qq = paFana(Ta,s - Ta,e)
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Em que:

Qumer € ataxa do calor metabdlico liberado no reator (kJ.h*); E,,, é a energia referente ao mosto
que é alimentado no reator; Q'p é a taxa do calor perdido pela parede (kJ.h™); Q, ¢ a taxa do calor
removido pela agua de resfriamento (kJ.h™); Yy é o calor metabdlico produzido pelo crescimento
celular a partir do consumo de glicose (gx.kJ?); p, € a massa especifica da agua de resfriamento;,
cp, € a capacidade calorifica da agua de resfriamento (kJ.(9.K)™); T é a temperatura de operagéo
dadorna (°C); T,, € atemperatura de entrada do mosto (°C); T,., € a temperatura de referéncia
(°C); U é o coeficiente global de troca térmica (kJ.(h.°C.m?)); A é area de troca térmica do reator
(m?); T,mp € atemperatura ambiente (°C); F, é a vazdo volumétrica da agua de resfriamento (L.h-
1); T, é atemperatura de entrada da agua de resfriamento (°C); T, ; é a temperatura de saida da

agua de resfriamento (°C).

5.2. Balancos de massa e energia em biorreator operado em batelada alimentada
extrativa com arraste de etanol por CO;

O modelo foi formulado a partir das principais equagdes que compdem os balancos de

massa e energia (Equactes 5.2.1 a 5.2.13) exemplificados nas Figuras 6 e 7, respectivamente.

Figura 6 - Esquema de um reator operado em batelada alimentada com arraste gasoso (COz)
para descricdo dos balangos de massa.

ARRASTE DE
MOSTO ETANOL E AGUA_
Fm, Csm Ce, Ca, Cco:
b

o~

v

Cx
Cs
Ce

DIOXIDO
DE
CARBONO

Fco. » Moo,
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dv o (ke Cot kg (pg— CV (5.2.1)
a " Pa

dCy - uC. — % Fo— (ke Ce+ ko (pa — Ce)) v (5.2.2)
dCs_F_mC G s (ke Cet kg (pa— CHVY 1 c (5.2.3)
dt - y osm % m Da Yx/s M Cx

dC,  Yess C, (ke Cot+ kg (pa— C)V (5.2.4)
dt - Yx/s :qu ke Ce % Fm Pa

Em que:

k. é a constante de velocidade de remocéo de etanol (h); k, é a constante de velocidade de
remocéo de agua (h); C, é a concentracdo de agua no caldo (g.L™?); p, € a massa especifica da
agua (g.L™).

Figura 7 - Esquema de um reator operado em batelada alimentada com arraste gasoso (COz)
para descricdo do balanco de energia.

Qco, Quap
Em
E>
f[met
Qa
Qmet = Em - Qp - Qa - QCOZ - Qvap (525)
. uC,V (5.2.6)
Qmet = — Y,
H
Em = paFmcy, (T — T) (5.2.7)

Qp = Uy A(T — Tamp) (5.2.8)
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Qa = paFana(Ta,s - Ta,e) (529)
: Pco,Feo,p (5.2.10)
QCOZ = ;WM(?OZ <02 (TCOZ,S - TCOZ,e)

k,C,V ko (pg — COV (5.2.11)

Qvap = MM, vape T MM, AHvap,a

(ke CeV + ka (pa - Ce)V
MM, MM,

) Aﬁmis

O célculo da entalpia da mistura 4H,,,;; foi adaptado de (BOYNE e WILLIAMSON, 1967).

AH,,;s = [1.580 + 1.785 (1 — 2x,) + 3.487(1 — 2x,)? + 3.187(1 — 2x,)3  (5.2.12)
+1.957(1 — 2x,)*] x, (1 — x,)

LV (5.2.13)
v = MM,
¢ (CeV + (pa — Ce)V>
MM, MM,
Em que:

Q'CO2 é a taxa de calor removido pelo di6xido de carbono (kd.h™); pco, € a massa especifica do
dioxido de carbono (g.L™); Qvap é a taxa de vaporizacéo de etanol e agua (kJ.h™), F¢o, € avazdo
volumétrica do didxido de carbono (L.h?); Cpco, é o calor especifico do dioxido de carbono
(kJ.(mol.K)?); MM_,, € massa molar do dioxido de carbono (g.mol™); Tco,, € @ temperatura de
entrada do dioxido de carbono (°C); T¢o,s€ a temperatura de saida do didxido de carbono
(°C); MM, é a massa molar do etanol (g.mol?); Aﬁmp,e ¢ a entalpia de vaporizacdo do etanol
(kJ.molt); MM, é a massa molar da agua (g.mol?); Aﬁmp,a é a entalpia de vaporizacdo da agua

(kd.molY); AH,,,; é a entalpia da mistura (kJ.mol™); x, é a fracdo molar de etanol.

5.3. Cenaérios simulados

A definigdo dos cenéarios simulados foi realizada com base nos seguintes critérios:

e O tempo total da fermentacdo (tf.,,) em cada cenario foi escolhido com base nos estudos

de (SONEGO et al., 2016) e (SONEGO et al., 2018);
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A vazéo de CO> (¢>COZ) foi definida como varidvel manipulada e determinada para cada

estudo de caso a partir do critério de parada;

Considerou-se como critério de parada a conversdo de pelo menos 98% do substrato
(critério 1) ou 0 consumo minimo de agua de resfriamento (critério 2);

Assumiu-se nos balancos de energia que o reator opera em regime permanente. Desse
modo, a temperatura foi mantida em 34 °C em todos as simulagdes;

A temperatura de referéncia adotada (T,.f) foia mesma do reator, 34 °C;

A temperatura do mosto (T;,,) adotada foi de 30 °C, por ser o valor préximo ao industrial.
E indicada que esta seja menor que a temperatura de operacdo do reator (T) para evitar
contaminacdes e garantir que o reator opere em 34 °C;

Nas fermentacdes extrativas, adotou-se o inicio do arraste gasoso por didxido de carbono
na fermentagdo (tco,) na terceira hora de fermentagdo. A partir dessa hora nota-se a
inibicdo pelo produto (concentragdo de etanol em torno de 40 g.L ™) com base nos estudos
de (MAIORELLA et al., 1983);

O calor metabolico adotado é descrito por (SHULER e KARGI, 2002). Considerou-se que
todo substrato (glicose) é consumido para o crescimento celular através de uma reagéo
exotérmica;

O modelo cinético de crescimento celular (1) adotado foi 0 modelo cinético hibrido de
Andrews-Levenspiel que considera a inibicdo pelo etanol e pelo substrato dado pela

Equacdo (5.3.1);

" (5.3.1)
Cs Ce
U= Umnax C2 1- I
—=S_ €max
Ks+ Cs + K5
Em que:
I, € avelocidade maxima especifica de crescimento celular (h1); K é a constante de saturacio

(9.L™); K, é constante de inibicdo pelo substrato (g.L™?); Ce,,,, € aconcentracdo maxima de etanol
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que interrompe 0 crescimento celular (g.LY);

n é a constante adimensional relacionada a toxicidade do etanol.

Os parametros cinéticos e estequiométricos obtidos por (SONEGO et al., 2016) estdo
presentes na Tabela 4.

Tabela 4 — Pardmetros cinéticos e estequiométricos utilizados nas simulagdes.

Parametro Unidade Valor

Yess gx.gst  0,0421
Ye/s ge.gst 0,454
ht 0,125
K g.L? 25,1
K g.L? 1318
g.L? 86,1

n - 0,22

Os parametros do reator foram os propostos por Almeida (2019) e estdo apresentados na
Tabela 5.

Tabela 5 - Parametros do reator utilizados nas simulagdes.

Parametro Unidade Valor
%4 L 10,0
U, kl. (h..C.m») 1 13,032

A m? 0,357
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As condigdes iniciais adotadas nas simulagdes encontram-se na Tabela 6.

Em que:

Tabela 6 - CondigGes iniciais adotadas nas simulagoes.

Parametro Unidade Valor
Vo L 3,0
Cr, g.L? 50,0
Cs, gLt 0,0
Ce, gLt 0,0

Vo € 0 volume inicial do reator (L); C,, € a concentracdo inicial de células no reator (g.L™Y; Cs, €

a concentragdo inicial de substrato no reator (g.L™); Ce, € a concentragdo inicial de etanol no

reator (g.L?);

Os valores dos demais parametros empregados nas simulacdes encontram-se na Tabela 7.

Tabela 7 - Parametros utilizados nas simulacdes e suas respectivas referéncias.

Parametro Unidade Valor Referéncia
Yu Ox. kJt 0,1 SHULER e KARGI, 2002
T °C 34 Adotado pela autora
Tomb °C 25 Adotado pela autora
P, g.L? 994,4 NIST.C, 2019
Cp, kl. (9.K)*? 4,2 x10% NIST.C, 2019
The °C 28,0 ANA, 2009
Tas °C 32,0 ANA, 2009
Ty, °C 30,0 Adotado pela autora
Tref °C 34,0 Adotado pela autora
pPco, g.L? 1,7x102  ANWAR E CARROLL, 2016
Cpco, kJ. (mol. K) 1 3,8x 107 NIST.B, 2019
Tco,e °C 28,0 Adotado pela autora
Tco, s °C 30,0 Adotado pela autora
MMco, g.mol? 44,0 NIST.B, 2019
MM, g.mol? 46,1 NIST.A, 2019
MM, g.mol? 18,0 NIST.C, 2019
Aﬁvaple kJ.mol*! 42,5 NIST.A, 2019
Aﬁvap,a kJ.mol*! 46,2 NIST.C, 2019
P, g.L? 789,0 NIST.A, 2019
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O célculo das constantes de velocidades de remocéo de etanol (k,) e de remocéao de agua

(k,,) foi adaptado de (RODRIGUES et al., 2017) pelas Equacdes (5.3.2) a (5.3.5) e encontram-se na

Figura 8.
x, = 1,121 Do, ~ 2,802 (5.3.2)
x, = 0,8382.T — 26,82 (5.3.3)
k.= 0,06762 + 0,02422. x; + 0,00490 .x, (5.34)
k, =0,007715 + 0,002562. x; + 0,0000230 .x, (5.3.5)
Em que:

k. é a constante de velocidade de remocéo de etanol (h); k, é a constante de velocidade de
remogéo de 4gua (h™); T é a temperatura de operacdo no reator (°C); ¢¢o, € a vazédo especifica de
dioxido de carbono (vwm); vvm € a unidade que corresponde a razdo da vazado volumétrica de
alimentacdo de CO2 (Lo, min™') e o volume do caldo (L.gq,) . Ou seja
(Leo, (Leaiao -min)™).

Figura 8 — Constantes de velocidades de remocdo de etanol e agua (k.) e (kg),
respectivamente, para (¢C02) no intervalo de 0,1 a 3,0 vwm.

0,1 T T 0,01
o ke o ka
0,05 [ - :;:::i:;'_j,.,,-f * 0,005
- 0r 0 s
= _— s
©
= 0,1r - / 40,01 K 4
0,05~ -10,005
0 1 1 1 1 1 0
0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

beg (vvm)

e Foram avaliadas como variaveis de entrada: a vazdo do gas de arraste (¢¢o,), @
concentracdo total de substrato (ART) alimentado (Cs,) (equivalente a concentracdo de

substrato em um cultivo em batelada) e o tempo total de alimentagdo do mosto (t,;im),
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tendo como base os resultados apresentados na literatura por (SONEGO et al., 2016) e
(SONEGO et al., 2018) presentes na Tabela 8.

Tabela 8 — Varidveis de entrada avaliadas nas simulacdes.

Variavel Unidade Valores/Intervalo
bco, vvm 0,1:0,1: ¢, ou 0,1:0,1: ¢,
Csa gLt 180:20:300
taiim h 58¢e10

Em que:
¢, é a vazdo especifica de CO2 que atende ao critério 1, a conversao de pelo menos 98% do
substrato;
¢, & a vazdo especifica de CO. que atende ao critério 2, 0 consumo minimo de agua de
resfriamento para manter a temperatura de operacdo do reator a 34 °C, também definida como
(D in);

A concentracao de substrato na corrente de mosto (Cs,,) é obtida dividindo-se C, por 0,7,
uma vez que dorna contém no inicio do processo 30% de seu volume final preenchido com creme
de levedura, conforme a Equacéo (5.3.6).

C.. (5.3.6)

Os estudos de caso foram implementados e simulados no software Matlab® e estdo
apresentados na Tabela 9.
Em cada um dos estudos de caso foram analisadas as seguintes variaveis de saida:
e Produtividade do etanol (P,), calculada pela Equacédo 5.3.8;

Ye/s[(Vt - VO)Csm - VtCs] (537)

Coc =

Coc (5.3.8)
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Em que:
P, é a produtividade de etanol (g.L™*.h?);

C.. é a concentracdo de etanol calculada (etanol arrastado e etanol no caldo) (g.L™);
V. € 0 volume tedrico da fermentacdo extrativa desconsiderando o arraste, ou seja, 10 L.

e Teor alcodlico total (GL°), calculado pela Equacéo 5.3.8;

Cec> (5.3.8)

Pe

°GL = 100(

Em que:
°GL é o teor alcoolico total;

p, é a massa especifica do etanol (g.L™);

e Calor metabdlico total gerado na dorna durante a fermentacéo (Qynet);

e Volume da agua de resfriamento (V).

Tabela 9 - Estudos de caso das fermentacdes convencional e extrativa.

Estudos de caso Fermentacéao tco, Csa E, tatim trerm
(h) (L")  (LhY (h) (h)
1 Convencional - 180 1,40 5 9
2 Convencional - 200 1,40 5 12
3 Convencional - 220 1,40 5 12
4 Extrativa 3 180 1,40 5 9
5 Extrativa 3 200 1,40 5 9
6 Extrativa 3 220 1,40 5 10
7 Extrativa 3 240 1,40 5 12
8 Extrativa 3 260 1,40 5 13
9 Extrativa 3 280 1,40 5 14
10 Extrativa 3 300 1,40 5 16
11 Extrativa 3 240 0,88 8 12
12 Extrativa 3 260 0,88 8 13
13 Extrativa 3 280 0,88 8 14
14 Extrativa 3 300 0,88 8 16
15 Extrativa 3 300 0,70 10 16
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5.4. Validagdo dos modelos matematicos: metodologia experimental

Foram realizados dois experimentos (experimento 1 corresponde a fermentacao extrativa
e 0 experimento 2 a fermentacdo convencional) em escala de laboratério a fim de validar os
modelos matematicos para fermentacdo convencional e extrativa com arraste de etanol por CO»
operados em batelada alimentada. As condicdes escolhidas para os ensaios foram as mais proximas
das utilizadas no processo industrial. O wvolume de operagdo do reator
(V) foi de 2 L. A concentragdo total de substrato alimentado (C,,) foi de 180 g.L* com tempo
de alimentagdo do mosto (t,;;,»,) de 5h e tempo total de fermentacao (ts.,n,) de 9h. O volume do
indculo (V) foi 30% do volume de operagdo do reator (0,6 L) com concentracgao celular em massa
seca (Cy,) de aproximadamente 50 g.Lt. O microrganismo utilizado foi a cepa comercial da
levedura Saccharomyces cerevisiae (Fleischmann), mesma cepa utilizada no estudo de Almeida
(2019).

O reator foi isolado com varias camadas de isopor para reduzir a perda de calor pela parede.
O coeficiente global de troca térmica (U) adotado foi de 3,1 W. (m?.°C) ** proximo dos valores
da literatura (SILVA et al., 2015 e ALMEIDA, 2019) e area de troca térmica (A) foi de 0,116 m?.
A temperatura ambiente (T,,,,p) 0scilou entre 27 e 29 °C. O mosto foi mantido a 34 °C em todo o
periodo de alimentacdo através de uma chapa de aquecimento. A temperatura do reator foi mantida
proxima a 34 °C por meio de um sistema de resfriamento composto por serpentina e banho

termostatico durante até a terceira hora de fermentacdo em ambos 0s experimentos (1 e 2).

Na fermentacdo extrativa, conduziu-se o arraste de etanol por CO; a partir de 3h até o fim
da fermentacao, utilizando uma vazdo de gas de 2,5 vwm. O aparato experimental utilizado na
fermentacdo extrativa encontra-se na Figura 9. A fermentacdo convencional difere apenas pela

auséncia dos equipamentos (8) e (9).
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Figura 9 — Esquema do aparato experimental do ensaio da fermentacéo extrativa com arraste de
etanol por CO, operado em batelada alimentada. 1) biorreator isolado com camadas de isopor, 2)
chapa de aquecimento, 3) tanque de alimentacdo, 4) bomba peristéltica, 5) serpentina, 6) banho
termostatizado, 7) termémetro, 8) cilindro de CO», 9) medidor de vazdo massica.
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Fonte: Acervo pessoal.

As concentracdes de substrato (C) e de etanol (C.) ao longo da fermentacdo foram
determinadas por cromatografia liquida de alta performance (HPLC — do inglés high performance
liquid chromatography). A concentracdo celular de células viaveis (Cy,) foi determinada pelo

método de azul metileno.

6. RESULTADOS E DISCUSSAO

6.1. Modelagem e simulacdo das fermentac6es convencional e extrativa com arraste de
etanol por CO; a partir dos balangos de massa e energia
Os estudos de casos foram simulados com base nos trabalhos de Sonego et al. (2016) e
(2018) a fim de obter resultados semelhantes em relacdo a produtividade em etanol (P,) e ao teor
alcoolico total (GL°). Porém, o volume do reator e a vazdo especifica de CO adotados foram de 5
L e 2,5 vwvm, respectivamente. No presente trabalho, o volume do reator foi de 10 L e a vazéo de
CO- variou em cada estudo de caso, inicialmente de 0,1 vvm até a vazédo especifica de CO, para

os critérios 1 e 2 (¢, e ¢-), respectivamente.
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Inicialmente, foram realizadas as simulag¢Ges do critério 1 que tinha como objetivo obter a
menor vazdo de CO: cujo critério de parada era conversao de pelo menos 98% do substrato. Essa
escolha foi feita pensando na possivel aplicacdo do cenarios simulados em escala industrial. Desse
modo, procurou-se manter os valores de produtividade em etanol (P,) proximos a 9 g.L.h, o que
é 0 padrdo desejado e geralmente atingido na producéo de etanol no industria sucroalcooleira.
Contudo, pelos modelos matematicos desenvolvidos nesse trabalho, verificou-se que o consumo
de 4gua de resfriamento poderia ser minimo a partir de uma vazao de CO2 menor que a necessaria
para a conversao de pelo menos 98% do substrato (critério 1). Entdo, foi definido o critério 2 que

tem como objetivo o consumo minimo da agua de resfriamento.

Além disso, geracdo de calor na dorna (Q,,.:) € 0 consumo de agua de resfriamento (1)
ndo foram avaliados nos estudos de Sonego et al. (2016) e (2018), mas foram abordados em
trabalhos anteriores a este, como Silva (2014) e Almeida (2019). Contudo, os balangos de energia
presentes neste trabalho para batelada alimentada (Equacgdes 5.1.5 e 5.2.5) consideram o termo de
energia relacionado a entrada de mosto (E,,), 0 qual ndo havia sido contabilizado em estudos

anteriores.

Nesse sentido, os estudos de caso foram realizados para fornecer as principais informacdes
sobre a etapa de fermentacdo. Os resultados encontram-se nas Tabelas 10 e 11. O numero de
simulagdes para encontrar a vazao minima de CO2 em cada um dos casos da fermentacéo extrativa
(ngim) Vvariou conforme o critério adotado. No total foram realizadas 227 e 52 simulacdes para

atender os critérios 1 e 2, respectivamente.
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Tabela 10 - Principais resultados dos estudos de caso das fermentag¢des convencional e extrativa
considerando o critério 1 (conversdo de pelo menos 98% de substrato).

Estudos Nsim ¢C02 Cs Cs Ce Ce Pe °GL Qmet Qvap VZL
de caso (vwm) em em no em (g.Lth?Y (kJ) (kJ) (L)
talim tferm caldo tferm
QL") (@LhH @Lh) (@@L
1 1 0,0 63,6 1,7 80,9 80,9 9,0 10,3 717,6 0,0 16,4
2 1 0,0 83,4 9,9 86,1 86,1 7,2 10,9 755,0 0,0 18,3
3 1 0,0 1059 302 861 86,1 7,2 10,9 762,2 0,0 18,7
4 1 0,1 63,6 1,3 77,7 811 9,0 10,3 719,2 2038 8,0
5 11 1,1 83,8 3,8 77,8 88,8 9,9 11,3 7876 8262 41
6 15 15 1069 43 81,2 978 9,8 12,4 869,5 12543 41
7 15 15 1308 4,0 84,7 1072 8,9 136 956,0 163255 3,9
8 21 2,1 155,1 4,0 84,0 116,1 8,9 14,7 1037,1 23914 3,7
9 26 26 1805 52 84,0 1247 8,9 158 1117,1 31230 34
10 27 2,7 2055 51 84,1 1340 8,4 17,0 1202,0 37835 3,0
11 15 1,5 62,1 4,3 84,7 1070 8,9 136 970,0 15264 45
12 20 2,0 81,7 4,2 84,2 116,0 8,9 14,7 1051,7 2183,1 47
13 24 24 1058 51 84,2 124,8 8,9 158 1132,6 21831 4,8
14 25 25 1324 44 84,0 1344 8,4 17,0 1220,1 3459,1 49
15 24 2,4 87,6 5,7 84,6 1337 8,4 16,9 12132 32168 4,8
Tabela 11 - Principais resultados dos estudos de caso das fermenta¢fes convencional e extrativa
considerando o critério 2 (consumo minimo da agua de resfriamento).
Estudos Ngim ¢COZ Cs Cs Ce Ce P, °GL Qmet Qvap Va
de caso (vwm) em em no em (g.Lh?) (kJ) (kJ) (L)
talim tferm caldo tferm
(L") (@LhH (gLh (gL
1 1 0,0 63,6 1,7 80,9 809 9,0 10,3 717,6 0,0 16,4
2 1 0,0 83,4 9,9 86,1 86,1 7,2 10,9  755,0 0,0 18,3
3 1 0,0 1059 30,2 861 86,1 7,2 10,9 762,2 0,0 18,7
4 4 0,4 63,6 1,1 755 81,2 9,0 10,3 720,2 3924 40
5 4 0,4 83,4 55 82,3 881 9,8 11,2 780,8 3957 4,1
6 4 0,4 1059 151 86,1 929 9,3 11,8 8309 4878 41
7 4 04 1299 305 861 952 7,9 12,1 8560 6100 39
8 3 0,3 1531 51,3 86,1 94,6 7,3 12,0 844,7 5704 3,7
9 3 03 1773 70,3 86,1 952 6,8 12,1 850,4 626,7 34
10 2 0,2 201,3 909 861 951 5,9 12,1 8553 6024 31
11 6 0,6 64,7 254 86,1 975 8,1 12,4 880,7 7499 45
12 6 0,6 852 420 851 988 7,6 125 8935 8459 47
13 5 05 1090 631 861 984 7,0 125 884,22 8276 49
14 5 05 1339 784 86,1 100,8 6,3 128 9288 9913 49
15 6 0,6 1030 740 86,1 1027 6,4 13,0 9324 10782 48
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O cenério 1 foi adotado como o estudo de caso base por ser mais proximo a condicdo
industrial. Os valores obtidos para P, e °GL foram os mesmos tanto para fermentacéo convencional
quanto para a extrativa quando se empregou uma concentracdo total de substrato alimentado no
mosto (C,,) de 180 g.L (equivalente a uma batelada). Devido a inibig&o pelo etanol, 0 aumento
da concentracdo de substrato no mosto faz com que a produtividade em etanol e o teor alco6lico
sejam menores na fermentagdo convencional. E importante salientar que a concentracéo de etanol
no caldo é menor nas fermentacGes extrativas, isso ocorre por causa do arraste de etanol e dgua.
Contudo, ao longo da fermentacao o etanol arrastado pode ser recuperado, contabilizando assim a
concentracéo de etanol total durante a fermentacdo (Cec). Isso justifica maiores valores de P, e °GL.
Esses resultados encontram-se nas Figuras 10.a e 10.b e 11.a e 11.b, respectivamente.

Figura 10.a - Produtividade em etanol (g.L™.h"!) das fermentaces convencional e extrativa para

o intervalo da concentracdo total de substrato alimentado de 180 a 220 g.L™ para o critério 1 para
tempo de alimentacdo de 5h.
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Figura 10.b - Produtividade em etanol (g.L™.h"?) das fermentagGes convencional e extrativa
para o intervalo da concentragdo total de substrato alimentado de 180 a 220 g.L? para o critério 2
para tempo de alimentacao de 5h.
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Figura 11.a — Teor alcodlico total das fermentacdes convencional e extrativa para o intervalo da
concentragéo total de substrato alimentado de 180 a 220 g.L™* para o critério 1 para tempo de
alimentacéo de 5h.
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Figura 11.b — Teor alcodlico total das fermentacfes convencional e extrativa para o intervalo da
concentracdo total de substrato alimentado de 180 a 220 g.L™* para o critério 2 para tempo de
alimentacéo de 5h.
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A produtividade em etanol e o teor alcodlico ndo sofreram grande influéncia com a variacao
do tempo de alimentacdo do mosto pelo critério 1 (grafico ndo apresentado). Contudo, a P, foi
menor para C,, maiores que 220 g.L?, principalmente para o critério 2 (Figura 12). Em
contrapartida, atingiu-se maiores valores de °GL com 0 aumento da concentracdo total de substrato
alimentado (Figura 13), atingindo 17 ° GL para C, de 300 g.L* para o critério 1 (fermentac&o
completa) e 12,1 °GL no critério 2 (mesmo com concentragdo de substrato final elevada). Os
resultados das simulagdes estdo de acordo com os obtidos por Sonego et al. (2016) e (2018) para

o critério 1 que prevé a fermentacdo completa.
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Figura 12 - Produtividade em etanol (g.L™.h™) nas fermentacdes extrativas (critérios 1 e 2) para
diferentes concentragdes totais de substrato alimentado no intervalo de 180 a 300 g.L* para o
tempo de alimentacédo de 5h.
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Figura 13 - Teor alcodlico total nas fermentacgdes extrativas (critérios 1 e 2) para diferentes
concentragdes totais de substrato alimentado no intervalo de 180 a 300 g.L™ para o tempo de

alimentacéo de 5h.
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A concentracdo de substrato na dorna foi influenciada pelo tempo de alimentacdo do mosto.

Quanto maior o t,;;,,, menor sera o acimulo de substrato durante a fermentacdo, quando se varia

a vazdo volumétrica de alimentacdo do mosto para manter a mesma massa total no reator. A

inibicdo por substrato torna-se proeminente a partir da concentracdo de 150 g.L*
(THATIPAMALA, ROHANI e HILL, 1992). Conforme apresentado na Tabela 10, para

concentragdes totais de substrato alimentado na dorna maiores que 240 g.L%, o tempo de

alimentagao (t,;;,,) deve ser maior que 5h. Para Cy, igual a 300 g.L™, a vazdo de CO, que atinge

o critério 1 (consumo de pelo menos 98% do substrato) nos estudos de caso 10, 14 e 15 ocorreu o

acumulo de substrato, atingindo valores de 205,5, 132,4 e 87,6 g.L™ para os tempos de alimentagdo

(taiim) de 5, 8 e 10h, respectivamente (Figura 14).
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Figura 14 - Concentracéo do substrato ao longo da fermentagdo (g.L™) para uma concentragio
total de substrato alimentado de 300 g.L* na vazido de CO- requerida que atinge o critério 1 (2,7,
2,5 e 2,4 vwm) em diferentes tempos de alimentacdo (5,8 e 10h), respectivamente.
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A concentragdo de substrato na dorna ao final da fermentagdo variou com a vazéo de COp,
sendo que 0 aumento da vazao proporcionou maior consumo do substrato. Isso permitiu alimentar
a dorna com mostos mais concentrados (valores de C,, até 300 g.L™), o que néo seria possivel na
fermentacao convencional. No estudo de caso 15, o0 aumento do t,;;,, provocou a diminuicao da

Do, Com ¢¢p, = 0,2 vvma C; residual foi de 90 g.L! enquanto que com $co, = 24vwma Cs

residual foi menor que 6 g.L™. Nesse intervalo, observou-se o consumo de aproximadamente 84
g.L? de substrato (Figura 15).
Figura 15 - Perfil de consumo de substrato para atingir o critério 1 (g.L™?) no intervalo de 0,2 a

2,4 vwm na concentracao total de substrato alimentado e tempo de alimentacdo do mosto de 300
g.L" e 10 h, respectivamente.
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Nos estudos de Sonego et al. (2016) e (2018), todas as fermentacOes extrativas foram
realizadas com a vazdo de CO> de 2,5 vvm. Porém, em outros trabalhos como Silva et al. (2015) e

Almeida (2019) foram utilizadas vazdes menores. Silva et al. (2015) conduziram experimentos
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com vazoes de alimentacdo de CO; de 0,1, 0,3, 0,5 e 1,0 vwm & temperatura de 33 °C. Almeida
(2019) trabalhou com vazdes de 0,5 e 1,0 vvm a temperatura de 34 °C. Por isso, nos estudos de
caso foram testadas diferentes vazdes para que fosse obtida a vazdo minima de alimentacdo de
CO: requerida conforme os critérios 1 e 2.

Para o critério 2, foi possivel observar que existia uma vazao de alimentagéo de CO2 (¢,,,..)
em que o consumo da &gua de resfriamento para manter a temperatura em 34 °C tornava-se
minimo, de modo que ndo era mais necessario agua de resfriamento apds o inicio do arraste gasoso
(terceira hora de fermentacdo). O valor da ¢, foi influenciado tanto pelas concentragdes de
alimentacdo do mosto quanto pelo tempo de alimentacdo. Com o aumento da C,, ocorre a
diminuicéo de 0,4 para 0,2 vvm, comparando 180 a 300 g.L™. Porém, o incremento no tgim,
ocasionou 0 aumento de até 0,4 vvm para 300 g.L*, conforme pode ser observado pelas Figuras
16 e 17, respectivamente.

Figura 16 - Vazéo minima de alimentacdo de CO- requerida (vvm) com o tempo de alimentacéo
de 5h no intervalo de concentragdo total de substrato alimentado de 180 a 300 g.L ™.
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Figura 17 - Vazdo minima de alimentacéo de CO2 requerida (vvm) com diferentes tempos de
alimentacéo no intervalo de concentragéo total de substrato alimentado de 240 a 300 g.L ™.
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Na maioria dos estudos de caso da fermentacdo extrativa (4 ao 15), exceto no caso 4, ndo
foi possivel atingir valores de produtividade em etanol e teor alcoolico total aos obtidos pelos
estudos de Sonego et al. (2016) e (2018) com as vazdes de alimentagéo de CO> do critério 2 (¢, )-
Isso ocorreu porque a concentragéo residual de substrato ao final dos estudos de caso 5 ao 15 era
muito alta (fermentacdo incompleta). Desse modo, foram necessarias vazdes maiores de CO para
atingir o critério 1, ou seja, fermentacdo completa. Para C;z, menores que 280 g.L™* a ¢, foi
menor que 2,5 vwm (Figura 18). Nestes cendrios, ocorreria a economia de CO2 e 0 menor arraste
de etanol. Para C,, maiores que 260 g.L o incremento da tg;,,, provocou o decréscimo da

bco, (Figura 19), enquanto que para C, até 240 g.L™ a influéncia ndo foi significativa.

Figura 18 - Vazdo de alimentacéo de CO. (vvm) para atingir o critério 1 com o tempo de
alimentacédo de 5h para o intervalo de concentracdo total de substrato alimentado de 180 a 300
g.Lt
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Figura 19 - Vazéo de alimentagdo de CO (vwvm) para atingir o critério 1 com diferentes tempos
de alimentacéo no intervalo de concentracéo total de substrato alimentado de 240 a 300 g.L™.
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Os valores totais do calor metabolico (Q,,.:), da energia referente a0 mosto que €
alimentado durante a fermentagdo (E.,), do calor perdido pela parede (@, ), do calor removido
pelo arraste de etanol e da agua (Qyq;), do calor removido pelo CO2 (Qco,) € 0 do calor removido
pela &gua de resfriamento (Q,) durante a fermentac&o encontram-se nas Figura 20.a e 20.b para os
critérios 1 e 2, respectivamente.

Figura 20.a - Contribuicdo de cada um dos termos dos balangos de energia Qet, Em, Qp » Quap:
Qco,, Qq (KJ) referentes aos 15 estudos de caso que atendem o critério 1.
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Figura 20.b - Contribuigéo de cada um dos termos dos balangos de energia Q.net, Em, @p » Quap:
Qco,, Qq (KJ) referentes aos 15 estudos de caso que atendem o critério 2.
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Nas Figuras 20.a e 20.b, os estudos de caso de 1 a 3 representam a fermentacdo
convencional enquanto os estudos de 4 a 15 correspondem a fermentagdo extrativa, sendo os
tempos de alimentacgdo variaram em 5 (estudos de 4 a 10), 8 (estudos de 11 ao 14) e 10 h (estudo
15). Através dos balancos de energia para a fermentacdo convencional e extrativa, atribuiu-se o

sinal negativo para Ep,, Qp, Quap, Qco, € Qa por removerem energia do sistema e o sinal positivo
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a Qmet pOr contribuir com o aumento da energia no sistema. Atribuiu-se sinal negativo ao termo
E,, devido ao fato da temperatura do mosto (30 °C) ser menor que a temperatura de operacao do

reator (34 °C) e por isso contribuir para diminuigcdo da temperatura do sistema (reator).

Durante a fermentacdo alcodlica consome-se as hexoses glicose e frutose para formacéo
de etanol e outros subprodutos através de um conjunto de reacdes bioquimicas (RODRIGUES et
al., 2017), nesse trabalho considerou-se somente a glicose por ser a hexose predominante. Essas
reacOes liberam energia no sistema e podem contribuir para aumentar a temperatura de operacao
do reator (SILVA, 2014). A producéo de etanol pelas leveduras é associada ao crescimento celular,
de modo que a multiplicagéo celular e a formagao de etanol ocorrem simultaneamente (SONEGO,
2016). Por isso, o calor metabdlico do processo fermentativo pode ser considerado como o calor
gerado pelo crescimento celular, conforme sugerido por (SHULER e KARGI, 2002). Almeida
(2019) calculou o calor gerado a partir da teoria e também experimentalmente por meio do balanco
de energia proposto para fermentacdo convencional e extrativa para batelada. A autora verificou
que a variacdo entre o valor tedrico e o experimental para a fermentacdo convencional foi menor
que 6%. Porém, pensando na aplicacdo industrial este trabalho foi modelado para o0 modo de
operacdo de batelada alimentada. Foram realizadas diferentes simulacdes para fermentacao

convencional e extrativa.

Foi possivel verificar que o termo de E,, foi praticamente constante em todas as
fermentacGes. Os termos de Q, e Qe Sofreram variagGes decorrentes do aumento do tempo de
fermentacdo, sendo que o calor metabdlico foi maior do que calor perdido para a parede em todos
0s casos. Nas fermentacOes extrativas, o incremento da vazao de CO2 promoveu maior arraste de
etanol e agua. Devido a isso, a maior contribuicdo no balango de energia foi do Q,,4,, €nquanto
que Qco, foi bem menor, contribuindo mais para o resfriamento do reator a partir do aumento da
vazdo de CO, . O valor de Q, foi maior nas fermentagdes convencionais do que nas extrativas.
Nas fermentagdes convencionais, para que a temperatura do reator fosse mantida a 34°C o acimulo
de energia do sistema era removido através da agua de resfriamento. Nas fermentacdes extrativas,
esse acimulo era extraido atraves do Q,,4, € do Q,, de modo que apos o inicio do arraste (terceira
hora de fermentacéo) a energia acumulada foi capaz de ser retirada apenas por Q,4,, Ndo sendo

necessario mais o uso de agua de resfriamento.

Para que o reator opere em temperatura constante a 34 °C durante toda a fermentacgéo, o

somatorio de Ep,, Qp, Quap, Qco, € Qa deve ser aproximadamente igual a0 Qe €m modulo. As

simulacdes foram definidas considerando condigGes ideias, os valores de Q,, e Ep,, podem oscilar
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no ambito industrial devido a alteragdes na temperatura, conforme as equacées dos balancos de
energia. Em dias quentes com Ty, proxima a 28 °C, Q,, sera menor. Com relagdo a temperatura
do mosto, esta ndo deve ser maior que 30 °C (adotada nesse estudo). Em um processo industrial,
dificilmente T,, serd mantida constante durante toda a alimentacdo, isso provocaria uma
modificacdo no valor de E,,,. Desse modo, € possivel considerar para o critério 2 (Figura 20.b) em
quase todos os casos os resultados obtidos foram bem proximos do esperado (exceto para Cs,
maiores que 240 g.L"1). Contudo, para o critério 1 (Figura 20.a) essa condicao ndo foi satisfeita a
partir do estudo de caso 5 (C,, maiores que 220 g.L™), pois os valores de Qyap foram muito altos
devido as maiores vazdes de alimentacdo de CO., o que levantou a hipotese de que para
fermentacGes com altas Cs, (que necessitem de ¢, maior de 2,0 vvm para consumir pelo menos
98% do substrato) em determinadas horas precisem de um fluido quente para manter a temperatura
do reator a 34 °C.

Nos estudos de caso deste trabalho foi estudada a influéncia da vazdo de CO, na reducéo
do volume de agua de resfriamento durante o processo fermentativo, conforme o critério 2. Na
fermentacdo convencional (cenario 1), seriam necessarios 16,4 L de agua para manter a
temperatura de 10 L de caldo a 34 °C por toda a fermentacdo. Na fermentacdo extrativa (cenario
4) a ¢, foi analisada no intervalo de 0,1 a 0,4 vwm (¢, .. ). Apos encontrar o valor de ¢, .. Nndo
foi possivel reduzir o consumo de agua. 1sso ocorre porque 0 excesso de energia do reator precisa
ser removido pela agua de resfriamento nas duas primeiras horas de fermentacdo (antes de se
iniciar o arraste por CO2). A tendéncia de diminuigdo da agua de resfriamento pode ser vista na
Figura 21, sendo que a fermentacdo extrativa utilizando a vazdo de CO; de 0,4 vwm reduziu em
75,6% o volume de 4gua comparada ao da fermentacao convencional.

Figura 21 — Consumo da &gua de resfriamento (L) em fermentacGes convencional e extrativa

para concentracéo total de substrato alimentado de 180 g.L™ no intervalo de vazdo de CO2 0,1 a
0,4 vwm.

20l I I I I Il Convencional
Extrativa

16,4

v, (L)

7,9
5,8
5r I 4.4 4,0 -
D 1 1 1 |l l
0,1 0.2 : :

P, (wm)



76

Nos trabalhos anteriores Silva (2014) e Almeida (2019) nédo foi avaliada a fermentacao
com alta concentracdo total de substrato alimentado (C,,) . O consumo da agua de resfriamento
foi influenciada pelo tempo de alimentacdo do mosto. Observou-se que para 0 tempo de
alimentacéo de 5h, quanto maior a concentragédo da alimentagdo do mosto menor era 0 consumo
de &gua. Além disso, o incremento do t,;;,, proporcionou o aumento de até 1,7 L comparando o
tempo de 5h e 10h para a concentracdo de alimentacdo de mosto de 300 g.L*, conforme
apresentado na Figura 22.

Figura 22 — Consumo da &gua de resfriamento (L) para diferentes tempos de alimentacéao de
mosto com concentracdes totais de substrato alimentado superior a 240 g.L™.
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No processo industrial, a reducdo do consumo de agua de resfriamento das dornas resultaria
também na diminuicdo de gastos com insumos para o tratamento quimico (antibidticos, anti-

incrustantes, etc.).

6.2. Validacdo dos modelos matematicos: efeito do arraste de etanol por COz na
temperatura de operacéo do reator
Os estudos de Sonego et al. (2016) e Sonego et al. (2018) para fermentacdo extrativa
operada em batelada alimentada foram realizados a uma vazdo de CO2 de 2,5 vwm. Contudo, 0s
resultados obtidos pelos estudos de caso do presente trabalho indicam gue nessa vazdo a energia
total removida pelo arraste de etanol e agua (Qy,p) € muito alta, o que levantou a hipdtese de que
a temperatura de operacédo do reator ndo seria mantida a 34 °C durante toda a fermentacao, ou seja,

esperava-se uma redugéo na temperatura.
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Utilizando o modelo cinético hibrido de Andrews-Levenspiel, os parametros cinéticos e
estequiométricos de Almeida (2019) presentes na Tabela 12 e os dados experimentais foi possivel
validar os modelos matematicos para fermentacdo convencional e extrativa nas Figuras 23 e 24,

respectivamente.

Tabela 12 — Pardmetros cinéticos e estequiométricos utilizados para validacéo.

Parametro Unidade Valor

Yy/s gx.gst 0,036
Ye/s ge.gst 0,483
h 0,206
K, g.L? 41,9
Kis g.L? 184,1
g.L? 89,4

n - 0,33

Figura 23 - Valores simulados (linhas continuas) e experimentais (pontos) para a fermentacéo
convencional operada em batelada alimentada.
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Figura 24 - Valores simulados (linhas continuas) e experimentais (pontos) para a fermentacédo
extrativa com arraste de etanol por CO2 operada em batelada alimentada.
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O modelo matematico apresentou um melhor ajuste para a fermentagcdo convencional (9
horas de fermentacdo) quando comparado com a fermentacéo extrativa (7 horas de fermentacéo).
Como a fermentacdo extrativa foi conduzida até 9h a uma vazéo de CO2de 2,5 vwvm uma grande

quantidade de etanol foi removida do caldo.

Os parametros cinéticos e estequiométricos de Almeida (2019) consideram que a
fermentacdo é conduzida a 34 °C durante todo o processo. Contudo, ao remover a serpentina
ocorreu uma variacao na temperatura de operacdo do reator. Na fermentacdo convencional, houve
aumento da temperatura de 34 até 39 °C, o que levou a queda de viabilidade celular (Figura 23).
Entretanto, na fermentacéo extrativa observou-se uma diminuicdo da temperatura de operacéo do
reator apos a terceira hora de fermentacdo (inicio do arraste e retirada da serpentina), observou-se
que na 7h de fermentacdo (fim da fermentacdo) a temperatura ambiente (29,2 °C) era maior que a
do reator (28,6 °C) (Figura 24). Os perfis de temperatura das fermentacbes convencional e

extrativa sdo apresentados na Figura 25.
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Figura 25 - Perfis de temperatura durante as fermentagdes convencional e extrativa com arraste
de etanol por CO- operada em batelada alimentada.
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O calor gerado durante a fermentacdo foi proveniente do crescimento celular. Na
fermentacdo convencional, observou-se um incremento consideravel de temperatura no periodo
entre 3 a 6h. Posteriormente, ocorreu um declinio na temperatura que pode estar associada tanto a
diminuicdo do crescimento celular quanto a queda da viabilidade celular. Assim, pelo o perfil de
temperatura observado na fermentacdo convencional torna-se inviavel manter a temperatura de
operacdo a 34 °C sem utilizar um sistema de resfriamento como a serpentina ou trocador de calor

(escala industrial).

Em trabalhos experimentais anteriores de fermentacgéo extrativa, Silva et al. (2015), Sonego
et al. (2016) e Rodrigues et al. (2017) a temperatura de operacéo do reator durante a fermentacéo
era mantida a 34 °C por meio da troca térmica com o banho termostatizado. Ao utilizar somente a
vazdo de CO2a 2,5 vvm, verificou-se que a dgua presente no banho funcionaria como um fluido
de aquecimento ao invés de um fluido de resfriamento (como na fermentacao convencional) para

gue a temperatura permanecesse em 34 °C.

A fermentacéo extrativa com arraste de etanol por CO» apresentou vantagens comparada a
convencional como reducédo dos efeitos inibitérios por etanol e do tempo de fermentacdo. Alem
disso, mostrou-se como uma alternativa eficiente para controle de temperatura, ndo sendo mais
necessario utilizar 4gua de resfriamento. Para aplicacdo industrial seriam necessarios novos
experimentos para identificar qual a vazéo de CO2 que manteria a temperatura a 34 °C. Outra
possibilidade seria trabalhar com diferentes vazbes de alimentagdo de CO» durante toda a

fermentacgdo, visto que o calor metabdlico gerado pelo crescimento celular varia ao longo da
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fermentacdo. Ou seja, encontrar um perfil de vazdo de CO. em que se mantenha a temperatura

constante.

7. CONCLUSOES

A integracdo e o aprimoramento dos modelos matematicos apresentados na literatura para
fermentagdes convencional e extrativa com arraste de etanol por CO> representam a importante
contribuicdo deste trabalho. Os diferentes cenarios simulados demonstraram que a fermentacdo
extrativa apresenta diversas vantagens técnicas comparadas com a fermentacdo convencional
como: obtencdo de vinhos mais concentrados até 17 °GL (quando a C;, = 300 g.L™), mantendo
a produtividade proxima a 9,0 g.L™.h?, reducdo do volume de agua de resfriamento de 75,6%
(quando a C,,,= 180 g.L™) e vazdes de CO, menores que 2,5 vvm para C,, menores que
280 g.L? (¢min). A validacdo dos modelos matematicos para fermentagdo convencional e
extrativa com arraste de etanol por CO> mostrou-se satisfatoria. Por meio do experimento da
fermentagdo extrativa utilizando uma vazdo de CO; de 2,5 vwm sem banho termostatizado,
descobriu-se que nos trabalhos anteriores para manter a temperatura em 34 °C a agua atuava como
fluido de aquecimento e ndo de resfriamento (como na fermentacdo convencional). A aplicacdo da
fermentacdo extrativa em escala industrial poderia incorporar diversos ganhos ao processo além
dos citados anteriormente, como as redugbes do volume de vinhaca e do consumo de vapor,
diminuicdo dos gastos da agua de resfriamento com tratamento quimico ou até mesmo a nao
utilizacdo dos trocadores de calor, devido a diminuicdo de temperatura promovida pelo arraste de
etanol por CO observada experimentalmente. Possiveis cenarios com potencial de aplicacdo
industrial seria a utilizacdo de maiores concentracdes totais de substrato alimentado (C,, de até
240 g.L ™), pois ndo seria necessario alterar o tempo de alimentagdo do mosto (poderia ser mantido
em 5h), e o tempo de fermentacdo ndo seria superior a 12h. Contudo, estudos de econdmicos sao
necessarios para comprovar se a fermentacédo extrativa além de técnica é também economicamente

viavel.
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8. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

e Auvaliar os estudos de casos por meio de analises econdmicas e ambientais;

e Obter um perfil de vazéo de alimentacéo de CO> que mantenha a temperatura de operagéo
do reator em 34 °C;

e Validar os modelos matematicos para fermentacdo convencional e extrativa com arraste de
etanol por CO- utilizando uma levedura industrial;

e Adicionar uma perturbacdo (ruido) nos modelos matematicos a fim de obter um erro na

produtividade em etanol ou teor alcodlico.
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