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RESUMO

Os biorreatores de leito fluidizado trifasico (Tree-Phase Fluidized-Bed-
Bioreactor ~ 3PFBB) apresentam vantagens como simplicidade de construgdo e
elevados coeficientes de transferéncias de calor e massa. Entretanto, tem sido
constatada a falta de modelos matematicos adequados para descrever a
fluidodindmica dos mesmos, em funcdo da complexidade do escoamento;
restringindo sua utilizagdo industrial. Uma das principais deficiéncias na
elaboragcdo dos modelos existentes tem sido a adog¢do de uma distribuigdo
homogénea de biomassa.

O presente trabalho tem como objetivo demonstrar a existéncia de uma
distribuicdo ndo homogénea do perfil axial da fragdo volumétrica de biomassa, em
um 3PFBB, através da modelagem e simulacdo desse perfil em diferentes
condigGes operacionais.

A técnica de atenuacéo de um feixe de luz visivel foi adaptada para permitir
a realizagao de medidas diretas da fracédo volumétrica de biomassa e foi aplicada
a varias segdes transversais do escoamento de um 3PFBB, desenvolvido para
produzir etanol com auxilio de leveduras floculantes, em escala de laboratério. Um
modelo semi-empirico elaborado com auxilio da analise dimensional ajustou-se
satisfatoriamente aos dados experimentais.

Os resultados da simulagdo demonstram uma grande dependéncia do perfil
axial da fragdo volumétrica de biomassa com a altura relativa, ou distancia da
base do leito, para diferentes vazdes da fase liquida. Os perfis simulados também
demonstraram uma importante dependéncia com este parametro do processo e a
redugio do gradiente de concentragdo com o aumento desta vazéo.

Os dados experimentais também foram utilizados para obtencdo de
correlagbes utilizadas na previsdo de regimes de fluxo, responsaveis por
diferentes perfis de distribuicdo axial da biomassa: distribuicdo heterogénea,
homogénea e/ou de transigéo.

Palavras-chave: Fracao volumétrica de biomassa; trifasico; biorreator de leito
fluidizado; modelo semi-empirico.
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ABSTRACT

The Three-Phase Fluidized-Bed-Bioreactor-3PFBB have advantages as
construction simplicity and high mass and heat transfers coefficients. However, has
been verified a lack of mathematical models adapted to describe the fluid dynamics
of the same; restricting its industrial use. One of the main deficiencies in the
elaboration of the existent models is the adoption of a homogeneous biomass
distribution.

The present work has a objective to demonstrate the existence of a non
homogeneous distribution in the axial profile of the biomass holdup, in a 3PFBB,
through the modeling and simulation of that profile in different operational
conditions.

The technique of attenuation of a visible light beam was adapted to allow the
accomplishment of direct measures of the biomass holdup and it was applied to
several traverse sections of the 3PFBB flow, developed to produce ethanol with aid
of flocculent yeasts, in laboratory scale. A semi-empiric model elaborated with aid
of the dimensional analysis was adjusted satisfactorily to the experimental data.

The results of the simulation demonstrate a great dependence of the axial
profile of the biomass holdup with the relative height, or distance of the bed base,
for different liquid flow rate. The simuiate profiles also demonstrated an important
dependence with this parameter of the process and the reduction of the
concentration gradient with the increase of the liquid flow rate.

The experimental data were also used for obtaining of correlations used in
the forecast of flow regimes, responsible for different profiles of the biomass
holdup: distribution heterogeneous, homogeneous and/or transition.

Word key: Biomass holdup; three-phase; fluidized-bed bioreactor; semi-empiric
model.
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3

Denomina-se biorreator ao equipamento ulilizado para promover a
transformacéo de uma substéncia pela acdo de microrganismos. Os biorreatores
sdo empregados em muitas aplicagGes industriais conforme reviséo realizada por
SCHUGERL (1989) e HEIJENEN et al. (1989). Na maioria das vezes tais
equipamentos sao, invariaveimente, o coragao do processo biotecnolégico como
esquematizado pela fluxograma abaixo (Figura 1.1).

Matéria-prima

l

Prepara¢édo do reagente
(esterilizagao, hidrolise, etc.)

l

Biorreator
(células, enzimas, etc.)

l

Recuperagao dos produtos
(filtracdo, precipitacio, etc.)

Y

Produtos

Figura 1.1 - Fluxograma de um processo biotecnoidgico genérico

Em geral, todos os biorreatores de importéancia tecnoldgica lida com
sistemas heterogéneos. Assim, para serem realizadas com eficacia, mudancgas
bioquimicas e de transferéncias de massa e calor devem ocorrer na interface
desses sistemas. Dependendo do contato requerido na interface priméria, existem
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dois tipos basicos de biorreatores: fluido-sdlido e fluido-fluido (ARCURI, 1986).
Vérias subdivisées dessa classificacdo sdo entdo possiveis, tais como: coluna de
borbuthamento, tanque agitado, leito fluidizado, leito de gotejamento, torre “air lift”,
etc.

Os biorreatores de leito fluidizado trifasico (3PFBB - Three-Phase Fluidized
Bed Bioreactor) tém recebido atengdo especial devido a um nimero razoavel de
vantagens associadas ao seu emprego (WRIGHT & RAPER, 1996}, tais como:
- Permite altas cargas e densidade de biomassa e, consequentemente,
maiores taxas de reacao;
- grande area de contato entre as fases;
- dificuldade de colmatagao;
- separacao das fases relativamente facil;
- estrutura compacta, sem necessidade de partes méveis dentro do reator;
- operacao dentro de uma (nica unidade e estrutura relativamente simples
€,
- baixo consumo de energia, principalmente em relagdo aos biorreatores
tipo mistura perfeita (CSTB).

Os leitos fluidizados gas-liquido-sélido tém sido considerados nos recentes
anos como um dos mais promissores equipamentos de operagao trifasica. Séo
largamente utilizados em processos quimico, petrogquimico e bioguimico pelos
seus altos coeficientes de transferéncia de calor e massa. Esses biorreatores tém
sido desenvolvidos e empregados em processos fecnoldgicos, tais como:
hidrogena¢éo e desulfurizagdo de dleos residuais, hidrogenac¢ao para liqguefagéo
de carvdo, bio-oxidacdo para tratamento de aguas residuais, producdo de
farmacos, produgéo continua de etanol, etc. (BAINS, 1993).

Os biorreatores de leito fluidizado trifasicos fazem uso de microrganismos
como biocatalisadores. Comumente a fase liquida ascende continuamente. A fase
sélida consiste geralmente de células imobilizadas ou de microrganismos
agregados, sendo esta lltima forma devido a caracteristica de algumas linhagens
em formar flocos. A fase gasosa presente € justificada, ou por causa da aeracao
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requerida pelos microrganismos, ou como o produto do metabolismo dos mesmos.
Contudo, a completa utilizacdo deste tipo de biorreator em escala industrial tem
sido limitada a processos de tratamento de efluentes biolégicos; provaveimente
por causa da grande urgéncia de desenvolvimentos de processos para tratamento
de rejeitos e pela complexidade associada ao comportamento fluidodinamico
desses biorreatores (GODIA & SOLA, 1995).

O desempenho de um leito fluidizado trifasico como um biorreator esta
intrinsecamente ligado as suas propriedades fluidodindmicas. Os mecanismos
pelos quais as particulas estdo suspensas no leito sdo diferentes para diferentes
modos de operacéo e diferentes regimes de fluxo, o que resulta em diferentes
caracteristicas fluidodinamicas. A relevancia de um trabalho como este, de
determinagao experimental da distribuicdo axial da biomassa em um biorreator de
leito fluidizado trifasico com levedura floculante, para dar suportes a um modelo
fluidodindmico mais precisos e elaborado com auxilio de analise dimensional,
apoiou-se nas seguintes justificativas:

1) Tem sido constatado que a distribuicao de biomassa nao € uniforme ao
longo do comprimento axial do reator, e que um modelo que leve este fato em
consideracao é necessario.

2) A maioria dos experimentos tém sido realizados com sélidos inertes nao
se levando em consideragao, por isto, 0 movimento préprio possuido pelos
biocatalisadores. Entretanto, o movimento das bioparticulas ocorre mesmo sem o
estabelecimento de qualquer tipo de fluxo das demais fases do sistema, tornando
muito complexa a elaboragéo de um modelo puramente fenomenoldgico.

3) Como neste caso, a distribuicdo de biomassa ao longo do biorreator
possui uma forte dependéncia com a vazdo da fase liquida, esta distribuicao
devera ser bastante conhecida em razao de:

- dar aoc projetista 0 conhecimento da dimensdes fisicas requeridas para
uma particular bioconverséo;
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- estimar de forma mais precisa parAmetros importantes como,
poténcias de possiveis bombas e sopradores a serem instalados no
sistema e;

- conhecimento das condigoes fluidodindmicas para uma operacao estavel.

Foi entao estabelecido como objetivos deste trabalho uma contribuicéo para
a elaboracdo de modelo fluidodinamico que descreva com fidelidade o
comportamento de um biorreator de leito fluidizado trifasico. Para alcancar tal
objetivo foram necessarios:

Obter um modelo semi-empirico para o perfil axial da fragcao volumétrica
de biomassa;

- realizar medidas experimentais da fracdo volumétrica de biomassa,
utilizando um método direto e que ndo introduza perturbacées no regime
de fluxo;

- ajustar o modelo aos dados experimentais para obtencédo das
constantes de regressao do modelo e analise da sensibilidade do valor
calculado pelo modelo com variagbes dos parametros associados e;

- aplicar o modelo proposto na elaboragdo de correlagbes a serem
utilizadas na previsao de condigdes operacionais para o biorreator.

A técnica de atenuacéo de iuz visivel foi adaptada e adotada para permitir a
realizacdo de medidas “on-line” da fragdo volumétrica de biomassa. O modeio
semi-empirico elaborado foi ajustado a dados experimentais, obtidos em um
biorreator em escala de laboratorio. Apés uma andlise de sensibilidade
paramétrica o modelo final foi utilizado para obtencac de correlagbes sobre a
previsdo de regimes de fluxo responsaveis por diferentes perfis axiais de
biomassa: heterogéneo, de transigdo e/ou homogéneo.



CAPITULO 2: REVISAO BIBLIOGRAFICA







2.1 Preliminares

Em comparacao com biorreatores mecanicamenie agitados, convencionais,
os biorreatores de leito fluidizado trifasico promovem um baixo atrito entre as
particulas sélidas. A concentra¢do de biocatalisador pode ser significativamente
alta quando se usa suportes, ou com células agregadas, uma vez que as perdas
enconiradas neste Ulimo caso sédo despreziveis. Adicionalmente, dependendo das
condi¢gbes operacionais, 0 fluxo de liquido num 3PFBB pode aproximar-se de um
pistdo, sendo isto uma vantagem para a cinética com relacdo aos sistemas de
mistura perfeita (TONG & FAN, 1988).

Em relagé@o aos biorreatores de leito fixo, os de leito fluidizado podem ser
operados com particulas de tamanhos reduzidos sem as desvantagens de:
coimatacdo, alta queda de pressdo na fase liquida, formagdo de fluxos
preferenciais e compresséo de particulas devido ao peso do leito (ANDREWS,
1982). O tamanho reduzido da particula minimiza as resisténcias & difusao interna,
ao maior nivel de mistura da massa externa e a transferéncia de calor do liquido
para a fase sélida. Por outro lado, o atrito entre os sélidos € mais alto em leito
fluidizado que em reatores de leito fixo.

Qutra vantagem dos biorreatores de leito fluidizado € a facilidade para a
separacdao do gas produzido pelas células ou proveniente de uma fonte de
producdo externa com propdsitos de aeracdo. Nesses biorreatores também se
consegue facilmente a complementacdo ou reposigdo de biocatalisadores
(retirada de particulas com enzimas desativadas ou remocao do excesso de
biomassa dos biofilmes), sem a necessidade de descontinuidade da operagéo.
Ainda do ponto de vista relativo a transferéncia de massa num 3PFBB, é possivel
obter niveis mais altos de produtividade quando sfo comparadas as fragbes de
bioparticulas em ambos os sistemas (KLEIN & KRESSDORF, 1983).

Uma caracteristica intrinseca que torna o biorreator de leito fluidizado mais
compiexo que um biorreator de leito fixo é o tipo de estabilidade fluidodinamica,
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especiaimente quando se leva em consideragdo que as propriedades do
biocatalisador variam durante o periodo de operagdo. Segundo ANDREWS &
PRZEZDZIECKI (1986), as caracteristicas das particulas (densidade, tamanho,
crescimento com o tempo, elc.), os fluxos de gas e liquido empregados e o tipo de
cinética da reag¢ao, tanto quantc a cinética de crescimento das céluias ou
desativagéo das enzimas, sido fatores que influenciam-se mutuamente e tém
efeitos diretos no projeto e no desempenho do reator.

2.2 Regimes de Fluxo

A identificacdo do regime de fluxo é vista por um bom numero de
pesquisadores como um pré-requisito para uma interpretacdo adequada do
comportamento fluidodindmico de um biorreator de leito fluidizado ftrifasico
(DARTON & HARRISON, 1975; KARA, KELKAR, SHAH, CARR 1982; JIM et al,,
1986; ZHENG, 1988). Sob condigbes de operagdo especificas e com base em
observacoes visuais durante experimentos, (KOLBEL et al., 1982; DECKWER,
1980; MUROYAMA & FAN, 1985, SABERIAN-BROUNDJENNI , WILD,
CHAPENTIER, 1987) estudaram os regimes de fluxos de leitos fluidizados
trifasicos. O comportamento do fluxo da fase liquida em um biorreator de leito
fluidizado trifasico € diretamente influenciado pelo grau de mistura associado com
os diferentes regimes, tanto quanto por outros fatores semelhantes a: geracéo
interna de gas, distribuicdo de tamanhos das bioparticulas e recircula¢ac externa
do liquido. Uma condi¢&o preponderante para a aproximagdo de um fluxo tipo
pistédo € a alta velocidade da fase liquida (CHING & HO, 1984; KIM, 1972).

As influéncias da fase gasosa nas fases liquida e sélida, foram estudadas
por GOMMERS et al. (1886) em duas situacbes exiremas: um reator operando
sem gas e um outro operando com ¢ gas introduzido artificialmente pela base.
Eles mostraram que a fase gasosa tem grande influéncia no grau de mistura do
liquido no reator, e que este efeito também aumenta com o didmetro do leito.
Entretanto, BEGOVICH & WATSON (1978) ndo encontraram qualquer efeito na
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altura do leito ou do didmetro da coluna na fluidodinadmica de um leito fluidizado
com esferas de vidro. Com respeito as particulas sélidas, eies concluiram que as
mesmas seguem a aerodindmica do fluxo de liguido no biorreator e este efeito
serd mais pronunciado tanto quanto as particulas sejam muito grandes ou muito
pesadas.

As possiveis distribuicées dos regimes de fluxo em uma coiuna de 28,5 cm
de diametro interno e 410 cm de altura, operando com ar, agua e esferas de vidro,
foram recentemente estudadas por CHEN et al. (1995). Conforme os resultados
obtidos foi constatado que ao longo do comprimento axial de um leito fluidizado
trifasico pode-se identificar trés diferentes regimes de fluxo. Dependendo das
condicbes de operagdo, foram identificados trés regimes: Regime de Bolhas
Totalmente Homogéneo (HBR), Regime de Transigdo (TR) e Regime de Bolhas
Totalmente Turbulento (TBR); podendo-se constatar a ocorréncia de um unico, de
dois, ou de todos esses regimes ocorrendo simultaneamente, dependendo da
velocidade do gas.

2.3 Efeitos das Vazoes das Fases Gasosa e Liquida

Um trabalho realizado por GOMMERS et al (1986) permitiu visualizar que
em um biorreator de leito fluidizado, com um certo comportamento de pistdo para
a fase liquida, a fracdo volumétrica aumentard com a distancia axial, em
propor¢do ao consumo de substrato em uma dada posig&o no reator bioquimico.
DAVISON (1988) também observou experimentaimente essa situagdo por meio de
medidas de condutividade elétrica realizadas a diferentes alturas em um
fermentador de leito fluidizado trifasico contendo Zymomonas mobilis imobilizadas,
convertendo glicose em etanol. Foi observado que a dispersao axial aumenta com
a altura do leito e que a mesma era mais pronunciada a altas vazbes de gas. As
medidas no citado trabalho foram realizadas em duas situacdes distintas: com
injecdo de gés na base e com geragdo de gas pelas proprias células
imobilizadas. A vazdo de gas teve influéncia critica no tipo de regime de fluxo



12
observado: fluxo de bothas dispersas a baixa vazdo de gés e aglomeracgao de
bolhas a alta vazéo de gas. O efeito da vazdo de gas na dispersdo, a qual é
inversamente proporcional ac numero de Peclet, € mostrado com auxilio de dados
experimentais e as curvas geradas, correspondem a correlagbes obtidas
anteriormente em sistemas nao-bioldgicos. Pode-se observar com auxilio da
Figura 2.1 que, embora a tendéncia geral seja similar, as correlagdes naoc prevéem
com precisdo os dados experimentais.
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Figura 2.1 - Comparagéo de dados experimentais e correlagdes para dispersdo
axial em leito fluidizado trifasico com particulas de baixa densidade
(DAVISON, 1989)

As influéncias da vazdo da fase gasosa nos comportamentos
fluidodinamicos de biorreatores de leito fluidizado trifasico, em escalas de bancada
e piloto, também foi estudada por SANT'ANNA & TAVARES (1995). Para isto
determinaram as retencdes ou fragbes volumétricas das fases sodlida, liguida e
gasosa, com auxilio da técnica de fechamento total simultdneo das valvulas que
controlam as alimentagdes das fases liquida e gasosa (CAMPOS & SILVA, 1996).
Como fase liquida foi utilizado um meio sintético 2 base de glicose e glicerol e
como fase sodlida particulas de poliestireno e OSBG (“Optimized Support for
Biological Growth”). Os resuitados obtidos permitiram observar que apesar da
marcante diferenga de escala, os sisiemas apresentaram caracteristicas
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fluidodindmicas bastante semelhantes. Pode-se notar uma ligeira diminuigdo na
retengdo gasosa com © aumento da velocidade superficial do liquido.
Experimentos sobre a transferéncia de oxigénio em ambos o0s biorreatores
mostrou gue houve um aumenio do coeficiente de transferéncia de massa

volumétrico, K, com a velocidade superficial do gas. Para o biorreator de
bancada, verificou-se que os valores obtidos para K 5 nos sistemas trifasicos

foram inferiores aqueles obtidos na coluna gas-liquido; o que evidencia que em
sistemas trifasicos pode ocorrer importante coalescéncia das bolhas formadas,
sobretudo se o sistema de distribuigdo do gas nao for adequadamente projetado.

O efeito da velocidade superficial do liquido foi estudado por BROHAM &
McLOUGHLIN (1984) em um biorreator de leito fluidizado usando trés diferentes
sistemas: bolas de vidro, flocos desativados e flocos metabolicamente ativos de
Saccharomyces carlsbergensis. O grau de dispersdc que o fermentador exibiu
com o aumento da velocidade da fase liquida foi marcantemente maior no dltimo
caso, indicando que o gas produzido na fermentagac (CO.) tinha uma importante
contribuig@o critica para o grau de mistura no biorreator. Quando a recirculagao do
liquido é ufilizada para promover a fluidizacao, porque a velocidade de reacdo é
baixa e um tempo de residéncia maior para o liquido € requerido, o regime de
fluxo em forma de pistao € abandonado e um regime de mistura completa é
alcancado.

Com relagé@o as propriedades do liquido, a densidade, a viscosidade e a
tensé@o superficial influenciam na fluidizagdo. A influéncia da densidade é quase
direta uma vez que afetard a velocidade de sedimentagao das particulas. A
viscosidade tem uma significativa influéncia na coalescéncia das bolhas de gas.
Liquidos com alta viscosidade promovem maior aglomeracdo mesmo que a baixas
vazdes (SHAH et al., 1982); como liquidos de baixa viscosidade aumentam a
quebra das bolhas (SCHUMPE & DECKWER, 19887). Liquidos de baixa tenséo
superficial evitam coalescéncia das bolhas de gas (SHAH et al., 1985).
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2.4 influéncia das Propriedades da Fase Sélida

Existem fatores adicionais que devem ser considerados para a realizagao
de uma analise da fluidodindmica de um 3PFBB que s&do basicamente as
propriedades das particulas sélidas e as propriedades da fase liquida. Em termos
gerais, 0 peso e o tamanho das particulas sélidas influenciam nas vazées da fase
liquida e da fase gasosa requeridas para a fluidizacéo do leito. Foi observado por
LEE & BUCKLEY (1981) que particulas densas podem penetrar e dividirem as
bolhas de gas, causando assim um fendmeno oposto & coalescéncia. O tamanho
das particulas também pode ter influéncia direta na coalescéncia e na divisdo das
bothas de gas. Pequenas particulas podem, em geral, favorecerem a
coalescéncia, como particulas grandes podem facilmente quebrar as bolhas
maiores em menores.

A influéncia da forma de particulas de PVC, utilizadas comumente como
suportes para biofilmes, foi investigada na caracterizaggdo do comportamento
fluidodinamico de um leito fluidizado trifasico por RIEDEL & GIMENES (1985).
Trabalhou-se com leitos constituidos por particulas em forma de esfera, cubo ou
de formato irregular. A velocidade do liquido variou entre 0,19 e 6,26 cm/s, para
velocidades do gas de até 38,5 cm®s. Os resultados obtidos mostraram haver um
comportamento distinto para as particulas testadas. As particulas cUbicas
apresentaram maior expansao de leito seguindo as cilindricas e, por ultimo as
irregulares. A queda de pressdo das particulas clbicas € intermediaria a das
particulas cilindricas e irregulares, sendo esta ultima a que apresenta menor
queda de pressdo. A altura estatica ndo influencia a velocidade de minima
fluidizacao. As particulas de formato irreguiar apresentaram maior velocidade de
minima fluidizagdo em comparagéo as particulas clbicas e cilindricas, as quais
possuem velocidades de minima fluidizacdo proximas. A retencéo gasosa obtida
nos diferentes leitos foi praticamente da mesma ordem. A fransferéncia de
oxigénio n&o foi prejudicada pela presenc¢a das particulas, visto que os valores de

K5 ha coluna de borbulhamento serem bastante proximos e muitas vezes menor

que o do leito fluidizado. Os maiores valores de K ,, correspondentes ao leito
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constituido por particulas de formato irregular levou a concluir que essas
particulas apresentam um efeito mais acentuado de quebra ou de ndo
coalescéncia das bolhas.

2.5 Influéncia dos Parametros de Projeto

Os efeitos do distribuidor de gas na fiuidodinémica do leito foram mostrados
por ASIF, KALOGERAKIS, BEHIE (1991) em um sistema experimental baseado
em agua como meio fluidizante e esferas de poliestireno como fase sélida. Um
pulso tipico obtido através da injecdo de um fragador e o modelo da dispersao
foram utilizados para quantificar o efeito de diferentes propriedades do distribuidor.
Os resultados mostraram pronunciados efeitos devido a formagédo de zonas
mortas na regido do distribuidor quando a queda de press&o e a densidade do
sistema eram baixas, e também para baixas velocidades superficiais do liquido. A
quantificagao desses efeitos permitiram obter diretrizes para uma correta operagéo
do distribuidor.

Os efeitos da inclina¢@o da coluna no desempenho de leitos fluidizados
trifasicos foram estudados por DEL POZO, BRIENS, WILD (1992). Os autores
observaram que uma pequena variacdo no angulo de inclinagéo, da ordem de
1,8° pode ter uma influéncia significativa nos coeficientes de transferéncia de
massa no biorreator, o qual pode ser elevado até 30 %, ou reduzido até 20 %.

2.6 Modelos Fluidodinamicos

Em biorreatores de leito fluidizado trifasico a composigao em termos de
fracbes volumétricas das fases é de grande importancia para o entendimento da
cinética e da fluidodindmica do processo. Uma estimativa das fracdes volumeétricas
das trés fases requer o estabelecimento de trés equacdes independentes, as
quais convencionalmente tém sido obtidas através de balangos de massa/volume
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e de medidas da pressdo fluidoestatica em duas ou mais posigdes ao longo do
comprimento axial do biorreator (BEGOVITH & WATSON, 1978; KATO et al,,
1981; MUROYAMA & FAN, 1985; FAN, 1989).

A primeira equacao deriva de um balango global do volume:
estateg=1 (2.1)

A segunda equacao considera que, sob condi¢bes de estado estacionario, o
gradiente axial de pressao, (—dp/dh), em qualquer secdo reta do biorreator

representa o peso total do sistema trifasico por unidade de volume, ou seja:

—dp_
dh

(esps +&1p1 +egpg ) G (2.2)
A fracdo volumétrica da fase sdlida pode ser deduzida do volume totai de
sélidos presente no sistema dividido pelo volume do sistema, para dar:

M

(2.3)

Existe, entretanto, uma caracteristica intrinseca aos biorreatores de leito
fluidizado, operando geralmente em regime continuo que torna a Equacéao 2.3
pouco representativa dos fendmenos que ocorrem em seu comportamento
fluidodinamico. E que essa equagdo prevé uma distribuicdo homogénea de sélidos
ao longo do comprimento axial do leito. Desta forma, o desenvolvimento de um
modelo fluidodindmico adequado para um 3PFBB é de grande importancia para as
etapas de projeto, “scale-up”, operacdo e controle do equipamenio devido a
complexidade e ao grande namero de fendmenos que devem ser corretamente
descritos a partir do referido modelo.
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Baseados em resultados obtidos com a analise de valores de sinais de

flutuacdes de pressdo em relagdo a uma dada posic@o de referéncia, CHEN,

ZHENG, FENG (1994) e CHEN et al. (1995) obtiveram a seguinte relagao
adimensional para a fracédo volumétrica da fase gasosa:

as
gg =ay - Ar®2Bo3 .Fro4 [-EL] (1-&)6(1+ay-x)8 (2.4)
g

onde:

gdg-g-(ps*pf)'m

Ar

2
.d2.
BOﬂg p P
c
2
Fr=—1
dp'g

Com auxilio dos conjuntos de dados para os g;’s, dados pela Tabela 2.1, os

seguintes critérios foram usados para identificagéo dos tipos de fluxos:

Ug (Ugts OU X{X4 fluxo tipo HBR

Ug = Ugty OU X = X4 fluxo tipo transicéo entre HBR e TR

Ugt1 (Ug {Ugp OU X3 (XX fluxo tipo TR

Ug = Ugtz OU X=X fluxo tipo transi¢do entre TR e TBR

Ug YUglz OU X)X fluxo tipo TBR
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onde:

1+0,56 -xf’ﬁs
s

Ugey = 2,219 Ar~020.Bo 012 . Fr-045 (1. 5, 0.5 '(1 +091-x

1+0,36- x]?""-"”
14036 Xy,

Uyo = 221.-Ar~012 . go—023 £, -046 (4_- 10,34

e G-t
17 091-056-G;

Gy -1
X2 =
0,56 0,36 -G

0,55
Gy =134 Ar~007% . go=0.046 . p-017 (ELJ (1-5)0?
Yg

014
Gp =112-Ar 0076 . go=0.032 [ -0063 [EULJ (15,0047
g

A fragao volumétrica de liquido é uma func&o das caracteristicas fisicas do
sistema e da velocidade superficial do fluido. No caso de sistemas com particulas
esféricas rigidas, a dependéncia da fragao volumétrica de liquido com a vazao foi
descrita pelo modelo empirico proposto por RICHARDSON & ZAKI (1954):

iy =t o (2.5)
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Tabela 2.1 - Parametros de ajustes do modelo para cdlculo da fragdo volumétrica
do gas (CHEN et al., 1995)

Regime de Fluxo

Parametros HBR TR TBR
ay 12,00 19,22 22,94

ao -0,23 -0,35 -0,37

as 0,81 0,74 0,69

ay 0,51 0,24 0,14

as -0,19 -0,13 -0,11

ag 1,47 1,80 1,87

a; 0,91 0,58 0,36

ag 1,59 1,60 1,63

Erro médio (%) 9,48 8,75 7,38

A Equacgdo 2.5 retrata uma relagéo linear entre a fragéo volumétrica e a
velocidade superficial do fluido em coordenadas logaritmicas. O pard@metro n é
funcdo apenas do regime de fluxo. Para materiais rigidos o conhecimento das
dimensdes, da densidade dos sélidos e da viscosidade e da densidade do fluido é
suficiente para quantificacao e validade dessa equacéo.

Para estender a Equacéo 2.5 a um leito fluidizado trifasico, necessita-se

que Uy seja substituida por uma velocidade equivalente em um sistema bifasico,
u};, que u;seja substituido por u; e & seja substituida pela porosidade das
fases gasosa e liquida combinadas, ¢ (JEAN & FAN, 1985). Assim, de um

sistema bifasico (liquido-s6lido) para um sistema trifasico equivalente (gas-liguido-

solido), tem-se:

uj =g ()" (2.6)
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Contudo, tem-se encontrado que u;,- pode ser simples e empiricamente obtida por

uma correlagéo entre a velocidade superficial do liquido em um sistema trifasico,

u;, a velocidade de minima fluidizagdo em um sistema trifasico,u,;, e a

velocidade de minima fluidizagdo em um sistema bifasico, u,,5q, de acordo com:

, U Vi
Uii=ul‘[ ’""’) (2.7)
Umfio

onde y; € uma constante da correlagdo. Deve-se notar que u}; na Equagdo 2.7 é
funcao da velocidade do gas e das propriedades do fluido e da particula. Para

uma dada velocidade do liquido e propriedades do liquido e da particula, u},- varia

somente com a velocidade do gas.

Para um leito fluidizado trifisico contendo particulas grandes ou densas,
BERGOVICH & WATSON (1978) obtiveram a seguinte correlagdo:

u 436 0227 40, -0,3
il 40436 022 49598 (pg - p, 0305 (2.8)
YUmfio

Substituindo a Equac&o 2.6 na Equacéo 2.7 e tomando o logaritmo de ambos os
lados, tem-se:

In(ut,- -Efi ): Yi- In(uumﬁ ]-F- In(u,) (29)

mfi0

Um grafico de In(uf,- gt ) em fungéo de In(U,g /Umso)resultara em uma linha reta

com y; sendo o coeficiente angular da reta e In(u;)como coeficiente linear da

mesma. Assim, as equagles de 2.6 a 2.9 podem ser usadas para determinar as
fragbes volumetricas das fases se o valor de y; for conhecido.
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Um modelo para a fracdo volumétrica da fase soélida, constituida por

particulas de alta densidade e, considerando a n&c homogeneidade da
distribuicéo desta fase, foi proposto por CHEN et al. (1988 ) e CHEN (1989):

£s = Egp €N (2.10)
onde:

m-Ws
ps-A-lt-e)-h

(2.11)

Egh =

em que m é fun¢ao dos parametros do sistema e variaveis de operacéo, e tem
sido obtido por meio de analise dimensional e expresso como:

m_a.{ﬁ“_ff_"g_)_z_r.(”ﬂ._]c.(1_§)d (2.12)
= s -
d,-g Ug

o
cujos valores de &, b, c e d estdo na Tabela 2.2.

Até a presente data, nota-se dificuldades de extrapolacdo dos resultados
obtidos para representar comportamentos de biorreatores. AKAPO (1989)
apresentou um modelo empirico para determinag¢do da densidade equivalente de
solidos utilizando dados experimentais de expansao de leitos fluidizados. Para o
referido autor a porosidade total € dada por:

=7 —r— 2.13
& oo AH (2.13)




Tabela 2.2 - Par&dmetros de regressao para a correlagao da fracao

volumétrica de sdlidos (CHEN et al., 1995)
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Regimes de
Fluxo

Parametros HBR TR TBR
a 287 3,05 3,61

b -0,27 -0,37 -0.41

c -0,56 -0,55 -0,52

d -1,70 -1,72 -0,88

Erro médio % 11,5 11,3 7,97

Das Equacdes 2.5 e 2.13, apds rearranjo, a seguinte relacao fot obtida:

1
H

Pe-A

Pe- A

M ——M_u?/n)

177)

a qual pode ser reescrita como:

com

1
H

:::k-] mkz Uy

(1/n)

(2.14)

(2.15)

(2.16)

(2.17)
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Foram estimados os trés parametros, k;,k; en, por meio de um método
numérico de otimizagdo por minimizagdo de erro, para sistemas ndo-lineares,
utilizando dados experimentais sobre a altura total do leito e fazendo variar a
velocidade superficial do fluido. A densidade equivalente foi entao determinada da
Equacéo 2.16, uma vez que A e M puderam ser faciimente medidos. Utilizaram
ainda tais aproximacgbes para fluidizacdo de soélidos porosos por um gas e
obtiveram uma boa concordéncia entre os valores estimados para a densidade
dos solidos e os valores medidos por varias técnicas alternativas.

A extensdo do que foi apresentado por AKAPO (1889) para um 3PFBB nac
é direta. Para estimar os vaiores da altura do leito em fungao da velocidade
superficial do fluido, NICOLELLA et al. (1995) adotaram a Equacgdo 2.15, obtendo
os pardmetros Ky, k- en. Para isso, entretanto, o célculo da massa M, sendo o
somatério da biomassa e da massa do suporte para biocatalisadores suportados,
necessitou de um roteiro particular de dedu¢des. Desta forma o pardmetro k; foi

expresso como:

A
g = (2.18)
Vtot
onde:
Viot =Vp+ V¢ (2.19)

V. é o volume do suporte ( dado por M./p. ). Isto significa que o volume total de
biomassa agregada ao suporte pode ser estimado, uma vez que o valor de ky

pode ser determinado. Ficou entdo facil mostrar que a densidade equivalente do
conjunto suporte-biomassa pode ser dada por:

_Mc+Vp-pp

(2.20)
Viot

Pe
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Este valor ndo difere substancialmente do valor da densidade da agua; foi medido

experimentalmente por NGIAN & MARTIN (1980) e foi encontrado ser igual a
1100 kg/m>.

Uma boa aproximacgédo para a forma da particula tem sido a esférica, cujo
didmetro equivalente pode ser calculado, também de acordo com NGIAN &
MARTIN (1980):

0,33
[6‘Vtot]
de s T/

2.21
m (2.21)
onde:
N = 6-;% (2.22)
7-dg - pe

2.7 Métodos de Medidas da Fragdo Volumétrica de Sélidos

Um grande esforco vem sendo desenvolvido para elaborar e otimizar
métodos de medidas de fracdo volumétrica (holdup) das fases em biorreatores do
tipo 3PFBB. Alguns dos métodos utilizados em trabalhos experimentais séo
comentados a seguir:

Contador de Particulas

E um método que tem sido utilizado na determinac¢io de concentragaoc de
células numa faixa entre 10° e 10° células / mL, KUBITSCHEK (1969) utilizou um
contador de particulas para reduzir perturbacdes devido ao envolvimento de
consideraveis quantidades da biomassa. Neste método, um fluxo de dimensbes
laminares de biomassa foi desviado para uma camara de medidas, sobre a qual &
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aplicada uma voltagem elétrica. A resisténcia eiétrica do meio é medida, registrada
e correlacionada com o numero de céiulas. Entretanto o método fica limitade a
uma dada faixa de concentracéo de células e as medidas sao realizadas fora e em
condigdes diferentes a do biorreator.

Método da Fluorescéncia

Este método faz uso da fluorescéncia da biomassa ativada, a qual é
causada por certos componentes inerentes a mesma. Segundo ZABRISKIE &
HUMPHREY (1978) e ZABRISKIE (1979), a substancia ativada, sob efeitos da
radiagdo UV, emite fluorescéncia. A concentracdo desta substincia esta
diretamente relacionada com a densidade da biomassa. O arranjo instrumental
utilizado por este método € composto basicamente de uma fonte de luz UV, um
fotomulitiplicador e um sistema de filtros. A luz emitida é registrada via sistema de
filtros e ampliada pelo fotomultiplicador . Em geral, as medidas podem ser
diretamente monitoradas por estagios de reagGes bioquimicas no fermentador.
Apesar de ser um método de medida direta, apresenta grandes limitagoes, pois 0
referido efeito também pode ser observado em outras substancias presentes no
sistema, tais como: oxigénio e substratos orgénicos. Quando estas substancias
ndo podem ter as suas quantidades determinadas exatamente, a aplicagéo deste
método se torna inviavel, pois as informac¢des obtidas sofrem interferéncias destes
componentes.

Método da Propagacéo de Ondas Ultra-Sénicas

Medidas da distribuicdo longitudinal de sdlidos em leitos fluidizados
trifasicos através da andlise da diferenga de fase de ondas ultra-sbnicas foram
realizadas por OKAMURA et al. (1989) e UCHIDA et al (1988). O método baseia-
se no fato de que a velocidade do som propagando-se em um liquido varia devido
a existéncia de bolhas de gas ou particulas sélidas dispersas no meio. Se as
relagbes entre as concentragbes volumétricas das fases dispersas e as variagoes
da velocidade do som sao conhecidas, pode-se medir as concentragdes
volumeétricas a partir das velocidades ou tempos de transmissées do som. A
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diferenca de velocidade em termos de tempo de transmiss&o pode ser expressa
como:

at=2_ % (2.23)

A velocidade do som em uma dispersdo depende do mecanismo de
transmiss&o do ultra-som através da dispersio. Em suspensées sélido-liquido o
mecanismo varia com o didmetro dos soélidos. Para particulas de diametros
relativamente menores que o do comprimento de onda (caso 1), admite-se que o
meio & homogéneo e a velocidade de propagacao é dada por:

Cis = (Plskls)—o’s (2.24)

onde:

pis =(1-2s)-py +&s "Ps
e

kis = (1~ 5)-ki+ &5 - kg

No caso dos diémetros das particulas serem relativamente maiores que o
comprimento de onda (caso 2), as refracdes e reflexdes das ondas ultra-sénicas
devem ocorrer nas interfaces entre os sélidos suspensos e a fase continua. Neste

caso, um segundo termo da Equagio 2.25 foi proposto por WARSITO et al (1995)
como:

z _ 2(1 - &g -G;)+ Z-g4-Gg
Cdis CO Cs

(2.25)

onde:
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4 =Cs/CO

Substituindo-se a Equac¢ao 2.25 na Equagao 2.23 e rearranjando, tem-se:

&s = kg (—) (2.26)

— CS'CO
$7G-C,-Gs-Co

Na Equacdo 2.26 fica claro que se a temperatura for constante, a fragéo
volumétrica de soélidos dependera linearmente da variagdo do tempo de
transmissao por unidade de comprimento.

Se o diametro das particulas sélidas nao é muito diferente do comprimento
de onda, oscilagdes das particulas sdlidas em suspensdo ocorrerdo juntamente
com refracbes e reflexdes devido a periddicas variacGes da pressao;
simultaneamente a velocidade do som varia. Contudo, a velocidade ou tempo de
transmisséo, ao lado da temperatura, também depende da freqiiéncia do ultra-
som, podendo-se assumir que a relagdo entre a fragdo volumétrica e a variagdo no
tempo de transmisséo, sob freqiiéncia constante, variara do caso 1 para o caso 2
com aumento do didmetro do sélido e, de frequéncia, para valores constantes do
diametro da particula.

Transmissor e receptor sdo colocados diametralmente opostos em relagéo
a secéo reta do leito. As ondas ultra-sdnicas sdo geradas como pulsos de sinais
elétricos por um transmissor. Os pulsos do transmissor ultra-sdnico sao

detectados por um receptor e convertidos em sinais elétricos. Apos serem
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amplificados os sinais s&o analisados por um osciloscépio digital e os tempos de
transmissdes sdo medidos.

Além da relativa complexidade do instrumental utilizado, uma significativa
limitacdo para o presente método é quando o0 mesmo € aplicado a um meio de
caracteristicas atenuadoras consideraveis. Neste (itimo caso, s@o exemplos:
meios de viscosidade consideravel, meios com fragdes volumétricas de sélidos
acima de 1,0%, e meios com altas concentracdes de gas. Nestes casos a poténcia
do ultra-som sofrera forte atenuacgéao, dificultando a identificagdo da mesma frente
a sinais de ruidos.

Método da Condutividade Elétrica

A condutividade elétrica de dispersdes tem sido determinada com auxilio de
medidas da condutividade efetiva (NAELE & NADER, 1973). Em estudos mais
recentes, URIBE-SALAS, GOMEZ, FINCH (1994) usaram a condutividade efetiva.
Esta técnica baseia-se apenas nas medidas das condutividades efetivas da
dispersdo e da fase continua isolada. Os modelos para sistemas trifasicos sao
empiricos e foram determinados, entre outros autores por BEGOVICH & WATSON
(1978):

Ki-s--g
K

=g (2.27)

O arranjo de medidas consiste numa célula de condutividade com dois
eletrodos em forma de grade, cobrindo duas areas da se¢ao transversal do leito,
separadas por uma certa distincia. Quando adequadamente confeccionadas
estas células permitem um movimento relativamente livre das fases e formagéo de
um campo elétrico relativamente uniforme entre os elefrodos. A possibilidade de
interferéncia do instrumental utilizado no comportamento fluidodindmico do
escoamenio das fases & a grande desvantagem do presente método.
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Método das Flutuacdes de Presséo

A andlise das flutuagbes de pressdo tem sido usada com sucesso para
estudar a qualidade da fluidizagdo, natureza destas flutuagdes em sistemas gas-
liguido-sélido e determinacao de fragGes volumétricas das fases em sistemas di-
trifasicos. FAN et al. (1986) foram os primeiros a adotarem esta técnica para
estudar as flutuagdes de pressao e os regimes de fransigdo de fluxo em um leito
fluidizado e concluiram que esta técnica também pode ser utilizada para estudar o
comportamento do regime de fluxo. Encontraram que as fungbes da densidade do
espectro de poténcia (PSDFs) comportam-se de modos distintos para diferenies
regimes de fluxo. Também deduziram que a meédia da raiz quadrada das
flutuagbes de pressao apresentam dependéncias distintas com as velocidades
superficiais das fases liquida e gasosa em cada regime. Este comportamento
indicou que as variagbes nas médias (RMS) das flutuacdes com a velocidade
{ambém podem ser utilizadas com o objetivo de caracterizar a transicdo de um
regime de fluxo para outro (FAN, 1989).

Os sensores de pressao estatica sao distribuidos ao longo do comprimento
axial do leito e os sinais das flutuacbes de pressdo sdo transmitidos por
transdutores, confeccionados em materiais semi-condutores, para um conversor
A/D de 16 canais conectado a um microcomputador. As freqiiéncias dos sinais e o
tempo dessas amostragens sao transmitidos durante o estudo. O método baseia-
se no fato de que os sinais de flutuacao de press&o em uma dada posigdo séo
estatisticamente estacionarios e nicos para uma certa condi¢céo de operagao.

Os sinais de flutuacio de pressdo foram estudados por ZHENG, YAO,
FENG (1988) em um leito fluidizado ar-agua-bolas de vidro, tendo os autores
observado que as caracteristicas do RMS e das PSDFs dos sinais das flutuagbes
de pressao variam com as condigbes de operacao do sistema. Obtiveram critérios

para identificacdo do regime de fluxo e mostraram que a fracdo volumétrica da

referida fase nao € idéntica em diferentes posigdes axiais do leito.
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Duas desvantagens sdc marcantes no presente método. Os transdutores

de pressdo semicondutores devem ser calibrados imediatamente apés cada

medida, para assegurar consisténcia correta as medidas posteriores e, somente

em leitos construidos com colunas de consideravel comprimento, com um minimo
de 2,7 m permitem a identificacdo de consideraveis flutuagbes de pressio.

Método do Fechamento Simultadneo das Alimentacbes de Gas e Liguido

As fracdoes volumétricas das fases liquida e gasosa podem ser
determinadas pela técnica do fechamenfo simultdneo das entradas das fases
gasosa e liquida conforme o trabalho de CAMPOS & SILVA (1996). As linhas de
alimentacéo sdo fechadas simultaneamente e o gas contido no leito trifasico é
liberado para a atmosfera. Quando isto acontece o nivel de liguido diminui de
altura 4h, correspondente ac volume de gas contido no leito trifasico. Sendo
assim, g € dado por:

&g (2.28)

=4
H
A fragao volumétrica de sdolidos é obtida por diferenca, com auxilio da
Equagdo 2.3 e a retencéo da fase liquida é estimada com aplica¢do da Equacéo
2.1. As desvaniagens associadas ao referido método sdo: as interrupgdes dos
fluxos das fases, com consequentemente modificacSes na fluidodindmica do
reator e; a dificuldade de ser aplicado quando a fase gasosa &€ originada pelo
proprio sistema, como produto de reages quimicas (liberacgdo de CO: na
fermentacao da glicose para obtengao de etanol).
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Método da Intensidade de Luz Transmitida ou Espalhada

Com o aumento da concentracdo de biomassa, a transparéncia éptica do
meio de cultura diminui e, assim, a turbidez aumenta. Em conseqiéncia, a
intensidade de um feixe iuminoso emergente diminui e, a quantidade de luz
espalhada aumenta. Preocupados com a interferéncia das bolhas de gas que sao
produzidas durante processos fermentativos, MELZER & JAENICKE (1980) néo
utilizaram medidas diretas da turbidez ao longo do comprimento de seus
biorreatores de pesquisa. Neste caso utilizaram uma cdmara para degasagem e
parte do fluxo da suspens@o de biomassa foi desviado por bombeamento continuo
para um compartimento de medidas instalado em paraielo ao reator. Enfretanto,
este procedimento provoca danos aos flocos e as medidas néo represeniam a
distribuicdo real dos mesmos no biorreator.

Em um fermentador batelada GUILLOU et al. (1996) acompanharam o
crescimento do nUmero de biocatalisadores através de medidas diretas da
luminosidade refletida pelo meio. O fermentador utilizado continha células em
suspensdo de Saccharomyces cerevisae, em meio sintético a base de glicose.
Desta forma, a suspenséao foi bombeada e o espalhamento da luz pela mesma foi
medido fora do fermentador por um espectrofotdmetro. Um certo volume da
suspensao equivalente a 1,5 % do volume do reator foi desviado para uma segao
de medidas. Os dados relativos as medidas foram enviados para um
microcomputador para registro e analise. Os resuitados do presente método foram
comparados com resultados obtidos por técnica de amostragem, obtendo-se boa
convergéncia. Entretanto, as condigbes do reator ndo foram fielmente
reproduzidas.

Medidas diretas da fragdo volumétrica de biomassa ao longo do
comprimento axial de um 3PFBB, contendo como biocatalisadores leveduras
floculantes, foram realizadas por VASCONCELOS (1995}, utilizando valores da
intensidade de um feixe de luz emergente do leito. Neste caso as medidas podem
ser realizadas de modo direto devido ac desenvolvimento de um modeio

matematico obtido por adaptacdo de lei de Lamberi-Beer para esie tipo de
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sistema. O citado modelo matematico considerou que o efeito das bolhas de gas
sobre o feixe luminoso pode ser desprezado. O instrumental utilizado consta
basicamente de uma Iampada de filamento incandescente, como fonte de luz, e
um fuximetro como detector do feixe de luz emergente VASCONCELOS et aj
(1996). As intensidades de luz e a fracdo volumétrica da fase sélida (flocos de
biomassa) s&o correlacionados pela expressio:

= (2.29)
Hg—f-s

Os resultados obtidos pelo emprego da Equagdo 2.29 foram comparados com
valores obtidos por técnica de amostragem, obtendo-se excelente convergéncia
entre os valores.

O espalhamento da intensidade de um feixe de luz visive! foi utilizado por
VASCONCELOS, SANTOS, PEREIRA (1997), para determinar a fracéo
volumeétrica de particulas de aveia no topo de um leito fluidizado gas-liguido-
sélido, onde a fragéo volumétrica de solidos é considerada relativamente pequena,
As particulas de aveia simularam flocos de levedura. A fase liquida foi a agua
contendo corante e, em lugar de CO,, a fase gasosa foi simulada pela injecéo de
ar. A fraggo volumétrica de sélido foi correlacionada com a intensidade de luz
espalhada pela equacéao:

gs =k'-(1~1,) (2.30)

Também neste caso, os resultados convergiram com dados obtidos pela aplicacao
da técnica de amostragem.
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2.8 Conclusoes

A elaboracdo de uma modelagem adequada para biorreatores de leito
fluidizado trifasico requer ainda um minucioso estudo e determinacées de
importantes parametros, tais como:

Tipo de Regime de Fluxg — Até o presente momento, tem-se estudado e
identificado trés tipos distintos de regimes de fluxo através do controle da
intensidade da velocidade da fase gasosa: HBR, TR e TBR. Entretanto, em alguns
biorreatores, a fase gasosa encontra-se presente apenas como produto da
biorreagdo, nao se prestando comc meio de controle para as condicbes
operacionais do leito.

Fracdo Volumétrica da Biomassa - Tém-se mostrado que as particulas

sélidas nao estao distribuidas de maneira uniforme ao longo do comprimento axial
do biorreator, & por isto deve-se considerar que uma aproximacao de um perfil
homogéneo para um modelo fluidodinamico, pode levar o mesmo a um grande
desvio da realidade.

Densidade das Bioparticulas ~ Deve ser observado por aqueles que

trabalham com biocatalisadores, de que tais particulas possuem densidades muito
proximas as da fase liquida, geralmente da ordem de 1,03 a 1,2 g/em®, A
relevancia desta observacio prende-se ao fato de que a maioria dos trabaihos
realizados até a presente data oferece dificuldades de extrapolacdo de seus
resultados, para explicar o comportamento de um biorreator com microrganismos
floculantes, uma vez que muitos deles foram realizados com materiais de
consideraveis diferencas de densidades entre as fases sélida e liquida, ou seja,
utilizaram materiais inertes nao biolégicos ou bioparticulas imobilizadas.

Entre os métodos de medidas da fragdo volumétrica da biomassa, os de

atenuacao e espalhamento da luz visivel parecem ser os mais adequados para
serem adaptados e ufilizados num frabalho de medidas diretas da fracdo
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volumetrica de biomassa. A justificativa para tal opgao baseia-se no fato de que o
biorreator utilizado encontra-se em escala de laboratério, e de que o mesmo é
confeccionado em material transparente; permitindo o uso desses métodos, os
quais nao causam perturbagbes no regime de escoamento. Esses métodos
oferecem vantagens adicionais, que s&o a simplicidade e o baixo custo dos
equipamentos utilizados.
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CAPITULO 3: APARELHAGEM E PROCEDIMENTOS
EXPERIMENTAIS
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3.1 Introducao

Quando se deseja realizar medidas da fragao volumétrica de sélidos em um
leito fluidizado trifasico, uma das principais preocupacdes é a eliminacdo de
possiveis perturbacbes no escoamento. A ufilizacdo de métodos diretos de
medidas, semelhantes aos de atenuagéo de radiagdes nucleares ou luminosas
possibilita a auséncia dessas perturbagées.

Foi desenvolvido um método para realizacdo de medidas diretas da fragéo
volumétrica da biomassa em leito fluidizado trifasico e aplicado nesta etapa do
trabalho. A técnica basica empregada foi a da turbidimetria, ou seja, a medida do
teor de sélidos em suspensao no leito, como funcao da variagéo de intensidade de
um feixe luminoso que afravessa o biorreator. Para estabelecer uma correiagéo
adequada entre a fragdo volumétrica de biomassa e a intensidade fuminosa, foram
testados modelos matematicos existentes na literatura, os quais sdo empregados
para descrever as variagfes das intensidades de radiagSes em fungdc de
respectivas variagdes nas conceniracoes de constituintes do meio. Para facilitar a
aplicagdo de técnicas turbidimétricas o biorreator foi confeccionado em material
transparente, de forma a permitir medidas em diferentes posigdes ao longo de seu
comprimento axial. As variagdes radiais da fracdo volumétrica de biomassa em
qualquer se¢ao transversal do biorreator sdo consideradas despreziveis.

A necessidade de confeccio de uma curva de calibracdo, para
interpretacdo de medidas de fracao volumétrica de biomassa a partir da variagdo
de intensidade de um feixe de luz, requer geraimente a utilizacdo de métodos
convencionais como o de amosfragens, o qual caracteriza-se por promoverem
perturbagbes ao escoamento. No caso dos experimentos realizados neste
trabalho, as amostras foram retiradas no final do periodo de operagdo do
biorreator, utilizando-se aparelhagem especiaimente elaborada para retiradas de

amostras com um minimo de perturbacéo no fluxo possivel.
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3.2 Descri¢do Geral da Montagem

Os experimentos para determinacdo da distribuicdo axial da fracdo
volumétrica de biomassa em um biorreator de ieito fluidizado frifasico foram
realizados com auxilio do processo de produgédo de etanol a partir de ieveduras
floculantes (DOMINGUES et al., 1999). O leito fluidizado trifasico ocorre com a
passagem de um fluxo ascendente de subsirato (fase liquida) através dos flocos
de biomassa (fase sdlida). A presenca de uma fase gasosa neste processo
(essenciaimente CO,) & devido a producao desse gés como produto da seguinte

reacgao:

C12H22011 — CgH120g + CeH120g
sacarose glicose frutose

2CgH205 — 4CoH;0H +  4CO0O,
gli cos e + frutose etanol gas carbdnico

O biorreator propriamente dito tem formato cilindrico. No topo do biorreator
existe um alargamento gradual do didmetro do sistema até a formagéo de uma
camara de secdo cilindrica de diametro igual & extremidade superior deste
alargamento; dando origem a obtencdo de um processo de separagdo do tipo
“flash”, no qual o sdlido €& forgado a se separar do liquido em virtude de
consideravel reducao na velocidade desta (ltima fase. O substrato € alimentado
continuamente pela base do biorreator e retirado do sistema com auxilio de um
selo hidraulico, 0 qual regula o nivel do substrato constante no sistema e evita a
saida conjunta de gés e liquido por uma Unica passagem. O gas produzido no
sistema pela reacao de fermentacao sai pelo topo da camara de separacéo e pode
ter sua vazao medida separadamente. A biomassa permanece no sistema em
regime de batelada, enquanto que a fase liguida entra e sai do sistema
continuamente.
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Para uma melhor discricdo da aparelhagem utilizada, a mesma foi dividida

em: de processo e instrumental. A aparelhagem de processo € constituida do

biorreator propriamenie dito e do sistema de alimentacio de substrato. A

aparelhagem instrumental compreende uma fonte luminosa, um sistema de

colimagéo do feixe de luz, um detector para intensidade de radiacdo luminosa e
um registrador dessa intensidade.

3.3 Aparelhagem de Processo
3.3.1 Biorreator

Conforme as caracteristica basicas de um fermentador do tipo torre,
o biorreator utilizado neste trabalho compde-se basicamente de uma coluna
cilindrica de 5 cm de diadmetro interno por 150 cm de altura (Figura 3.1}, mantendo
uma razéo didmetro/altura da ordem de 30. Conforme recomendacgéo da literatura
(MORITZ, VAQUEIRO, MASCOTT, 1981) a obediéncia a razbes acima de 20
auxilia a eliminar efeitos de parede sobre os flocos e permitir a observacéo dos
trajetos e efeitos de mistura, causados pela ascensdo de bolhas de gas
desprendidas durante a fermentacdo. A coluna foi confeccionada em vidro (Pyrex)
para favorecer a observacdo de fendémenos visiveis no escoamento multifasico,
semelhante a coalescéncia das bolhas, formagao de sedimentos, etc. No topo da
coluna de vidro existe uma coluna de maior didmetro de 15 cm, cujo corpo
cilindrico foi confeccionado em ago inoxiddvel e cuja base cbnica foi
confeccionada em vidro. A altura desta camara de separagdo de fases é de 25 cm.

A separacéo dos sélidos dos fluxos das fases liquida e gasosa é obtida por
reducdo da velocidade do liquido a valores abaixo da velocidade de fluidizacao
com o aumento da area de escoamento. A separagao das fases liquida e gasosa €
obtida com auxilio de um selo de liquido (selo hidraulico). O selo de liguido
mantém um nivel constante de substrato na cdmara de separacéo. O selo também

induz, por diferenca de pressao, aos gases formados sairem pelo topo da camara




40
de separacao, facilitando as medidas da vazao da fase gasosa, as quais podem
ser realizadas com auxilio de um rotédmetro ou bolhémetro.

k15 cm
8
.....'
I 6
25 cm 5 l_ —F
12 em
- +
12 cm / 1 - duto de alimentagéo da fase
4 liguida

2 - duto de alimentagéo da fase
gasosa (festes)

3 - distrubuidor de fluxos

4 - biorreator

150 cm 4 b - c@mara de separacéo
6 - selo de liguido
5 em 7 - efluente de liquido
—H B - efluente de gés

Figura 3.1 - Esquema mostrando componentes do biorreator utilizado na producao
de etanol em leito fluidizado com levedura fioculante

Na base da coluna que compreende ¢ biorreator existe uma placa porosa
apoiada por uma base de PVC, ligada ao biorreator por meio de rosca. A placa
serve como distribuidor para a fase liquida e suporte para o leito. E confeccionada
em vidro sinterizado, semelhante as que sdo encontradas em cadinhos de Gush.
Com isto, procurou-se também eliminar possiveis interferéncias do material de
confeccdo da piaca distribuidora na cinética da fermentagdo, por inibicdo da
atividade dos microrganismos em presenca de certos materiais metalicos (Cobre,
por exemplo). A Figura 3.2 apresenta uma fotografia do biorreator.
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Figura 3.2 — Fotografia do biorreator de leito fluidizado trifasico
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3.3.2 Sistema de alimentacao de substrato

Os Dbiorreatores que operam em regime confinuo necessitam de
alimentacdo continua de reagentes que, neste trabalho, é a fase liquida, ou
substrato, ou o meio de cultivo. Em geral, o recipiente ou tanque de armazenagem
de substrato deve possuir capacidade tal que assegure funcionamento ininterrupto
do biorreator. Volumes inadequados, disponiveis para uma alimentag¢ao continua,
podem causar paradas indesejaveis no sistema, provocando sedimentagdo de
todo o leito por falta de fluxo da fase responsavel pela fluidizagao dos sélidos. Por
outro lado, em experimentos de fermentagdo continua, em escala de laboratério,
deve-se ter o cuidado de ndo armazenar uma grande quantidade de substrato, o
qual podera ficar sujeito a contamina¢do. Como o volume do biorreator é de cerca
de 6,7 litros, o recipienie de armazenagem e alimentacdo de substrato foi
confeccionado com capacidade de 60 litros, estimado para garantir a operagao por
cerca de 10 tempos de residéncia, de forma a permitir o reabastecimento do
sistema de alimentacao sem:prejudicar a continuidade do processo.

Abaixo do recipiente de armazenagem foi instalada uma bomba dosadora
do tipo diafragma, de fabricacdo da Metering Pumps Ltda., com capacidade para
transportar 1,0 L/min. Como as vazdes necessarias aos experimentos foram
menores (0,03 a 0,08 L/min), parte do liquido recaicado pela bomba foi desviado
para o proprio recipiente de armazenagem de substrato, por meio uma linha de
retorno. As linhas de conducdo dos fluxos de substrato foram montadas com
auxilio de mangueiras piasticas do tipo cristal. As vazdes para o biorreator e para
a linha de retorno foram controladas com auxilio de valvulas apropriadas, do tipo
agulha. A Figura 3.3 ilustra um esquema com a disposi¢do dos componentes
utilizados na alimentacao de substrato.
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1 - Tanque de alimentagac
2 - Bomba de alimentagéo
3 - Tubulagao de retormo
4 - Distribuidor da fase liguida
& - Biorreator
B - Cdmara de separagéo
7 - Tubulagdo de sfluente liguido
8 - Tubulagdo de efluentegasoso
9 - Rotdmetro
10 - Coletor da fase ligquida

¥ 10
2

—<) .

Figura 3.3 — Esquema da aparethagem mostrando o sistema de alimentagéo de
subsfrato

Para impedir a contaminagcdo do substrato retido pelo tanque de
armazenagem, a tampa de vedacdo foi substituida por um tampéo de algodao
hidrofilo e estéril que funcionou como filtro de ar. Também néao foi necessaria a
instalacéo de uma saida para respiracdo da parte interna deste tanque, uma vez
que a funcéo de respiro foi realizada pelo tampéo de algodao. Este recipiente foi

instalado a uma altura de cerca de 1,5 m, acima do piso do laboratério. A

Figura 3.4 apresenta uma fotografia do arranjo experimental utilizado.
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3.4 Instrumental de Medidas da Frac¢dao Volumétrica de Biomassa

A determinagéo da fracdo volumeétrica de sélidos em um meio heterogéneo
gas-liguido-soélido, por meio do espalhamento de luz visivel, baseia-se na variagao
da turbidez do meio, provocada por um aumento ou redugdo da concentracado de
sélidos em suspensdo. Neste caso, uma fonte luminosa colocada diametraimente
oposta em relagédc a um detector, em uma segéo reta qualquer de um biorreator,
tem a intensidade do feixe luminoso emergente atenuada por meio das fases
presentes. Como se espera que o coeficiente linear de espalhamento da biomassa
seja maior que os das fases liquida e gasosa, atribui-se uma grande parte da
atenuacao do feixe luminoso a biomassa.

Para determinagao experimental da fragdo volumeétrica de biomassa, o feixe
produzido pela fonte precisa estar colimado com o detector para evitar
interferéncias de outras fontes presentes nas proximidades do ponto de medidas.
Além da colimacdo do feixe luminoso e do detector, outra providéncia a ser
tomada para aplicagdo deste meétodo & evitar ao maximo a detecgédo de luz
proveniente de retroespalhamento; o que pode causar interferéncias destrutiva
nos resultados obtidos.

Como fonte luminosa foi utilizada uma lampada de filamento incandescente
de 45 Watts e, como detector, uma fotocélula de um luximetro digital de fabricacéo
Minipa, modelo MLM-1332, munido de seletor para operar em faixas de
intensidades maximas correspondentes a: 200 lux, 2000 lux, 20000 lux e 200000
jux., Este medidor de intensidade luminosa sofreu modificagdes em seu circuito
eletrénico para melhorar sua estabilidade de registro dessa intensidade, em
funcdo das constantes variagdes durante os experimenios.

Os suportes dos componentes fonte e detector de intensidade luminosa
foram acoplados entre si por meio de parafusos e posicionada em torno da sec¢éo
transversal do biorreator. Este sistema foi confeccionado também com os objetivos
de colimar o feixe luminoso (Figura 3.5).
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A camara de localizagdo da fonte luminosa tem formato cilindrico com
4,6 cm de diametro interno e 10,0 cm de comprimento. Sua abertura de colimagéo
do feixe luminoso tem 2,0 cm de didmetro. Esta cadmara é vedada através de uma
tampa por meio de rosca. Uma abertura no corpo cilindrico, préxima a tampa,
permite a passagens dos fios elétricos de ligacéo do soquete da lampada a fonte
de energia elétrica. A camara de localizagéo da fotocélula para deteccéo do feixe
luminoso foi adaptada com a conexdac do proprio detector do luximetro ao
conjunto. As duas cémaras quando acopladas formam uma aparelhagem que
permite ao conjunto ajustar-se externamente ao biorreator, alem de permitir
também o deslocamento axial do conjunto.
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Para obter uma melhor dissipacdo do calor gerado pela fonte de luz e
menor peso, o conjunto foi confeccionado em aluminio. Foi ainda revestido na
regido de acoplamento a segdo de medidas com uma pintura preto-fosca, para
ndo permitir que a luz desviada pelas particulas em suspensdo fosse

retroespalhada para o detector (Figura 3.6).

Figura 3.6 - Fotografia mostrando detalhes dos suportes
para o conjunto fonte-detector de intensidade luminosa

Com o sistema acoplado ao biorreator (Figura 3.7) e ligado a uma fonte de
energia elétrica, obtém-se um feixe luminoso partindo da fonte, atravessando uma
dada segdo transversal do biorreator e atingindo o detector. Esta intensidade
luminosa pode ser medida sem a presenc¢a de biomassa {Figura 3.8) e com a
presenca da biomassa (Figura 3.9); permitindo que se possa correlacionar
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diferentes intensidades de luz para diferentes intensidades de concentragéo de
solidos em suspensao.

Para fazer corresponder essas intensidades de luz obtidas com as
respectivas fragbes volumétricas de biomassa, as diferentes medidas em
presenga da biomassa s&o correlacionadas com a intensidade média de
luminosidade correspondente as medidas realizadas com a auséncia da fase
solida. A analise e correlagdo dos dados experimentais permitem obter uma curva
de calibragéo por ajuste de modelos matematicos propostos para fenémenos
semelhantes a este envolvendo o espalhamento de radiagGes ao atravessarem
meios de diferentes constituigbes.

Figura 3.7 — Fotografia mostrando o conjunto fonte-detector de intensidade
luminosa acoplado a se¢do de medidas no biorreator



Figura 3.8 — Fotografia do arranjo instrumental durante as medidas de intensidade

luminosa sem a presenca de biomassa no biorreator

Figura 3.9 — Fotografia do arranjo instrumental durante as medidas de intensidade
luminosa com a presenca de biomassa no biorreator
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3.5 Procedimentos Experimentais

3.5.1 Biomassa

O microrganismo selecionado na execucédo deste trabalho foi a levedura
Saccharomyces cerevisiae UFPEDA 1016, pertencente & colecdo de
microrganismos do Departamento de Antibidticos da UFPE. A escolha desta
linhagem foi devido a mesma apresentar boas caracteristicas de floculagéo
(VASCONCELOS, 1995).

O meio utilizado para conservacdo da linhagem de Saccharomyces
cerevisiae 1016 foi 0 meio sélido de Sabouraud cuja composicao é mostrada na
Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Composicdo do meio de conservacéo da
Saccharomyces cerevisiae 1016.

Componente Quantidade
Glicose 20g
Peptona 1049

Agar 20g
Agua destilada 1000 mL

As condicbes de esterilizacdo do meio de conservacdo foram obtidas pela
permanéncia em autoclave durante 20 minutos, sob temperatura média de 120 °C.

O meio utilizado para o crescimento e fermentagao da biomassa foi & base
de sacarose (agucar cristal) - 20,0 g/L, sendo suplementado com peptona de
caseina — 3, 0 g/L, extrato de levedura — 3,0 g /L. e agua destilada. O pH do meio
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foi ajustado para 5,5, utilizando-se uma solugdo 4N de H,SO,. A utilizacdo da

peptona de caseina foi devido a necessidade de se produzir um meio de cultura o
mais claro possivel, para facilitar a utilizacdo do método de medida da fragéo
volumétrica de sdlidos por meio de radiagdo luminosa. A esterilizacao deste tipo
de meio foi realizada em autoclave a 120° C durante 30 minutos.

Como forma de protegdo contra contaminagbes por microrganismos
indesejaveis foi adicionada ao meio de fermenfagdo a conjugacdo de dois
antibidticos, Virginiamicina e Tetraciclina, nas concentra¢des de 10 mbL/L e
20 mU/L, respectivamente. Os referidos antibidticos antes de serem adicionados
ao mosto de alimentacao do biorreator, foram devidamente esterilizados com éter
etilico (VASCONCELOS, 1995) e, s6 entdo, suas solugdes foram preparadas, com
agua estéril, em cabine de fluxo laminar e, posteriormente, adicionados ao meio.

Inoculou-se a levedura Saccharomyces cerevisiae UFPEDA 1016,
partindo-se da linhagem pura em meio sélido, em tubo contendo 10 mL do meio
de propagacédo (crescimento) e, se deixou a temperatura ambiente (30 + 2 °C) por
24 horas. Posteriormente, este tubo serviu para inocular um frasco de Erlenmeyer
contendo 40 ml. do meio. Apds 24 horas a temperatura ambiente, transferiu-se
todo o contelGdo para outro frasco de Erlenmeyer contendo 200 mi de meio e,
transcorrido o periodo de 24 horas, todo o conteldo foi transferido para um balédo
contendo 750 mL de meio. Ao final de 24 horas, todo o material do balao serviu
para inocular o fermentador tubular do arranjo experimental, que ja continha 5,0
litros de meio, também estéril. O biorreator foi mantido em regime de batelada por
24 horas com a finalidade de promover a propagacéo da biomassa necessaria a
realizacao dos ensaios. Transcorrido esse periodo de tempo, a valvula de controle
da vazéo do biorreator foi aberta, iniciando-se a operacdo em regime continuo.

As transferéncias de todos os inéculos foram realizadas segundo técnicas
assépticas e todos os cultivos foram mantidos a temperatura ambiente
(30 + 2 °C). Foi introduzido no biorreator um indculo de volume inicial 1,0 litro,
contendo cerca de 6,45 g de biomassa, considerado adequado para a realizagao
desse trabalho.
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Durante a etapa de inoculag&o foram realizadas medidas de didmetros dos
fiéculos com auxilio de uma camara fotografica digital Mavica, marca SONY,
modelo MVC-FD73. A medida em que os fléculos iam sendo introduzidos no
biorreator, pelo topo do leito, as fotografias dos mesmos iam sendo realizadas
com a camera ajustada para obten¢do de uma ampliagdo da imagem por um fator
de 10 e qualidade fina, trabalhando no modo Bitmap. Foram realizadas estimativas
dos diametros equivalentes dos flocos, confinados a uma determinada regido do
leito, com auxilio de comparaces dessas dimensbes a medidas conhecidas e
tragcadas nas paredes de vidro da referida regido. Um didmetro representativo para
as particulas de biomassa foi calculado de correlagbes utilizadas em anélises
granulométricas (MASSSARANI, 1977), tendo-se obtido um didmetro médio
equivalente a 0,0335 cm.

3.5.2 Esterilizacao das instalagdes

Os processos empregados para esterilizacdo podem ser fisicos ou
guimicos. Nos processos fisicos, pode-se utilizar calor, radiagées, vibracoes
sOnicas, como formas mais comuns. Os processos quimicos se classificam em
dois grupos: desinfetantes e agentes quimioterapicos. Os desinfetantes sédo as
substancias que agem diretamente sobre a estrutura microbiana, causando a
morte do microrganismo. As substadncias quimioterapicas s&o aquelas que
inferrompem, na maioria dos casos, as vias metabdiicas dos microrganismos.
Tanto os desinfetantes como os quimioterapicos podem ser microbicidas,
causando a morte do microrganismo ou microbiostatico, impedindo apenas sua
proliferagdo. Na maioria dos casos essa distingdo n&o € nitida e a mesma
substéncia, dependendo da dose empregada, podera agir de uma ou de outra
forma.

No arranjo experimental, devido & conformac¢ao espacial e a natureza do
material de confecgéo, a utilizagdo de agentes fisicos ndo foi recomendavel. Nao
havia possibilidades do uso de calor, pois partes das instala¢des eram de PVC. A
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utilizagdo de radiacdo também foi impraticdvel uma vez que haviam espagos
fisicos distintos, com ocorréncia de locais de dificil acesso, exigindo a utilizagao de
diferentes fontes de radia¢éo; 0 que oneraria bastante esse tipo de processo de
esterilizacao. Optou-se entdo, pelo uso de agentes quimicos desinfetantes
dissolvidos em &agua, por ser uma forma menos dispendiosa e por se adequar a
conformacao fisica do proprio sistema que foi construido para permitir um fluxo
continuo de liquido através de todos os seus espagos internos. Utilizou-se entéo
uma solucao de hipoclorito de sédio a 5% v / v.

Antes da realizagdo dos experimentos, todo o sistema foi desinfetado,
conforme adotado em procedimentos praticos e processos industriais. A solugéo
desinfetanie foi utilizada de modo a promover uma purgar no sistema, ou seja,
preenchia-se cada componente do sistema até transbordamento da solugéo,
expulsando-se assim {odos os gases ambientais. Todo o sistema foi mantido com
solugéo de hipoclorito durante um tempo de 5 horas, apds o qual a solugéo foi
descarregada. Em seguida, procedeu-se varias lavagens, fazendo-se passar agua
destilada por todo o sistema, até que as aguas residuais dessas lavagens nédo
apresentassem mais rea¢ao alcalina, sendo verificada com auxilio de papel
indicador de pH na faixa de 1 - 10 de fabricacdo da MERCK , deixando-se o
sistema com pH em torno da neutralidade.

Na etapa final do processo de esterilizagdo por desinfecgdo, o
sistema foi preenchido com agua destilada, até transbordar todos os componentes
como forma de purga final. No tanque de alimentagdo foi entdo colocado um
tampao confeccionado de algoddo hidréfilo estérii e a agua de purga foi
descarregada desse recipiente. © mesmo procedimento foi adotado para as linhas
de condugédo de substrato e biorreator. As descargas das aguas de lavagem da
solugéo de hipoclorito foram feitas através de uma véalvula de drenagem, instalada
na parte mais baixa do sistema, garantindo, com isso, uma operac¢do bastante
eficiente. O ar admitido no sistema passava entdo, pelos filtros colocados nas

entradas de cada componente, o que possibilitou baixos niveis de contaminacgao
nos ensaios com o biorreator.
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3.5.3 Condi¢goes operacionais

O trabalho com a aparethagem montada para realizagdo dos experimentos
foi direcionado basicamente em duas etapas. A primeira etapa foi a elaboracgdo e
construcéo de um arranjo experimental, com o objetivo de fornecer condigfes para
a conducéo de um processo continuo de producéo de etanol em biorreator de leito
fluidizado trifasico com levedura floculante. A segunda etapa foi a utilizacao dessa
aparethagem para a realizagao das seguintes tarefas:

i) Realizar experimentos com o biorreator em condigbes de operacao bem
definidas, como a manutengdo da vazao do substrato durante periodos
definidos de tempo e;

i) realizar medidas diretas da fragcdo volumétrica de biomassa ao longo do
comprimento axial do leito, para as condigdes operacionais em estado
estacionario.

Foram entao estabelecidas condi¢cdes operacionais na aparelhagem para
que o sistema operasse dentro de seis condigées bem definidas com relagéo a
vazao do substrato. Com seis diferentes valores de vazbes foram obtidas
condigOes de operacéo correspondentes a seis diferentes tempos de residéncia :
4= 500 ml/ min - 7=2217h; q>,=100mL/ min- r», = 11,08 h; g3= 15,00
mL/min- zr3 =7,38h; g4=20,00mL/ min - z,= 554 h; g5=25,00 mL/min -
75 = 4,43 h e gg=30,00 mL / min - zg = 3,69 h. As condigbes operacionais de
estado estacionario para cada valor de vazdc s6 foram estabelecidas apds um
periodo de tempo aproximadamente equivalente ao processamento de um volume
de substrato correspondente a 3 vezes o volume do biorreator (BISCHOF &

FROMENT, 1990), ou seja, 3 tempos de residéncia — monitorado com auxilio de
técnicas ebuliométrica.
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3.5.4 Monitoracao da concentracio de etanol

A concentrag@o de etanol no efluente do biorreator foi monitorada
com auxilio da técnica analitica da ebuliometria. O equipamento utilizado foi um
ebulidmetro, de fabricagdo da Metallrgica Leonardo — Modelo 3300, cujo principio
de funcionamento baseia-se nas diferengas entre os pontos de ebulicdo do
substrato e do etanol produzido. Para isio, a temperatura de vapor da solugéo
alcodlica obtida € medida e correlacionada com a temperatura de ebuli¢do da
agua. As temperaturas de ebulicdo da solugéo alcodlica e da agua estdo
correlacionadas em duas escalas, impressas em uma régua semelhante as
antigas réguas de calculo. De posse dos dois diferentes pontos de ebuligéo, pode-
se, obter a concentragéo alcodlica da solugéo.

Foram utilizadas amostras de 50 mL do liguido sobrenadante do efluente do
biorreator, separado da biomassa por centrifugacdo. Os valores das temperaturas
de ebulicdo da agua, utilizada para produzir o substrato, e do liquido sobrenadante
foram determinadas, levadas a régua ebuliométrica e transformadas em teores
alcoolicos (Gay Lussac) correspondentes. Dentro de determinada condigéo
operacional, as monitoragdes da concentra¢do de etanol foram iniciadas a partir
do tempo correspondente a metade do segundo tempo de residéncia. O estado
estacionario foi considerado estabelecido a partir da obten¢éo de medidas do teor
alcodlico com valores muifo proximos. A Tabela 3.2 apresenta os resultados da
monitoracao do teor de etanol no efluente da fase liquida do biorreator.

Paralelamente a concentracdo de sacarose no efluente do biorreator
permitiu o calculo da conversdo do processo fermentativo. Para auxiliar na
quantificacao da conversao da sacarose, comparou-se os teores de sacarose na
entrada e na saida do biorreator, a fim de se obter por diferenca a quantidade de
sacarose convertida no processo. Sabe-se, entretanto, que nem todo o agtcar
consumido é fransformado em etanol, uma vez que o préprio trabalho dos
microrganismos consome energia, a qual é suprida por uma parcela de agtcar

presente no substrato e, além disso, ha a formagao de sub-produtos. Utilizou-se,
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entdo a medida do aglcar consumido como indicativo da producado de etanol,
principalmente em fermentagcdes bem conduzidas, onde a quantidade de
subprodutos indesejaveis € baixa, € o consumo de agucar para outras funcées
metabdlicas é em torno de 5% do aglcar disponivel.

Figura 3.2 - Valores de concentracdo e respectivo rendimento médio em etanol

Tempo de Concentracéao de etanol a Concentracdo | Rendimento
residéncia 30°C média
¢ GL) °GL) (%)

(h)

22,17 1,10 1,10 1,10 1,00 | 1,00 | 1,06 + 0,02 83

11, 08 1,00 1,00| 1,00 0,90 0,90 | 0,96 + 0,02 75
7,39 090(0901090:090!0,80|088+0,02 70
5,54 090090080 0,80|0,80]| 0,86 +0,02 67
4,43 090080090080 0,80]| 0,86 + 0,01 67
3,69 0,90(0920;080|080)080!}0,84+0,02 66

A determinagdo do teor de sacarose foi realizada com auxilic de um
sacarimetro de fabricagdo da SCHMIDT HAENSCH , tipo RR11 e modeio 12081.
De cada 100 mi do liquido sobrenadante separado por centrifuga¢ao da biomassa
contida no efluente, 50 mil era utilizado para medida do teor alcodlico e os 50 mi
restantes eram utilizados para determinac¢éo da sacarose. Em cada analise, foram
utilizadas algumas gotas da solugdo, colocadas diretamente sobre a lente do
sacarimetro e feitas medidas com o campo de leitura do equipamento direcionado
para um foco de iuz intensa. A mesma intensidade de luz foi utilizada com todas
as amostras, com auxilio de uma lampada incandescente de bulbo branco semi-
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opacc. O equipamento foi inicialmente testado com solugbes agucaradas cujas
concentragcbes de sacarose eram conhecidas e em faixas de concentragbes
semelhantes aquelas previstas no efluente do biorreator. A Tabela 3.3 apresenta
os teores de sacarose no efluente do biorreator, simultaneamente aos teores de
etanol.

Tabela 3.3 — Valores de concentracdo e respectivas conversdes médias de

sacarose
Tempo de Concentracédo de sacarose Concentragdo | Conversdo
residéncia (g / 100 mL) Média
(h) (g /100 mL) (%)
2217 0,30 0,310,311 0,34 0,32 0,32 £ 0,01 84
11, 08 0,44 0,46 | 044 | 0,48 0,50 | 0,46 + 0,01 77
7,39 056|055 055 0,57|057]| 0,56 + 0,01 72
5,54 0,59|058| 0,58 0,61 0,60| 0,59 +0,01 70
443 060|063 061065|068]| 0,63 +0,01 68
3,69 0,63 064 | 0,68 0,66 | 0,67 | 0,66 + 0,01 68
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3.5.5 Medida da fragdo volumétrica de biomassa por meio de
amostragens

A calibragdo € um procedimento importante porque permite a comparagao
entre parametros de valores desconhecidos e parametros de valores previamente
conhecidos; com conseqlente auxilio na reducao de erros relativos a exatiddo das
medidas. Os procedimentos para a calibragdo de um instrumento de medidas
envolvem a comparagao desse instrumento em particular com: a) um padréao
primario; b) um padrao secundario com melhor exatidao que a do instrumento a
ser calibrado ou; ¢) uma fonte conhecida. Por exemplo, um medidor de fluxo pode
ser calibrado por: comparagdo com um medidor de fluxo padrdo fornecido pelo
instituto Nacional de Pesos e Medidas (INPM), comparagao com outro medidor de
fluxo de exatiddo conhecida ou, calibracdo direta com medidas preliminares da
quantidade de fluido que passa através do proprio medidor, acumulada em um
recipiente com a cronometragem e registro do respectivo tempo.

No caso particular deste trabalho, escolheu-se o uitimo dos procedimentos
de calibragdo citado no paragrafo anterior — método de amostragens. Esta opgéo
foi adotada devido a propria condicdo pouco utilizada desse méfodo, que nao
favorece a existéncia de instrumentos padrées (INPM) e, consequentemente, a
disponibilidade de instrumentos semelhantes. Para que as condi¢des operacionais
pudessem ser totalmente reproduzidas, as medidas de calibragdo foram
realizadas no proprio biorreator.

Em cada periodo de frabalho, correspondenies a um mesmeo tempo de
residéncia, foram realizadas coletas de amostras para determinacbes dos teores
de etanol no efluente do biorreator, como medida da condicdo de estado
estacionario alcangado. Simultaneamente, dentro de cada condigao operacional
fixada por determinado tempo de residéncia, também foram realizadas medidas de
fraces volumétricas de biomassa. Em cada condi¢ao operacional fixa, dividiu-se o
tempo de residéncia correspondente em cinco intervalos iguais e cada série de
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medidas foi realizada no inicio dos tempos correspondentes a cada um destes
intervalos.

Para a obtengao de amostras representativas da concentracdo de biomassa
nas seccoes de testes do fermentador foi elaborado um dispositivo com a
finalidade de evitar grandes perturbagdes no interior do biorreator. O referido
coletor de amostras consta de uma seringa plastica de 10 mlL, adaptada para ser
acionada a disténcia, com auxilio de um tubo de PVC de parede delgada, de
200 cm de comprimento e 1,27 cm de didmetro interno, com perfuragbes laterais
para evitar a expuisao de consideravel volume de mosto durante sua introducéo
no biorreator. A seringa foi conectada numa das extremidades do tubo, de forma
que seu émbolo pudesse ser acionado, aspirando suspensao microbiana, através
de um fio de nylon puxado na oufra extremidade da haste (Figura 3.10).

Para a calibragao do instrumental de medida, foram coletadas amostras da
suspenséo microbiana de diferentes pontos localizados ao longo do comprimento
axial do biorreator. As medidas das intensidades dos feixes luminosos que
atravessavam as respectivas secgdes transversais do biorreator nestes pontos,
foram realizadas antes e depois de cada retirada de amosira. Uma aliquota de
10,0 mL de cada amostra foi centrifugada a 4000 rpm durante 15 minutos em
centrifuga de fabricacdo JANETZKI modelo T 23, em tubos de ensaios graduados.
O volume ocupado pela biomassa foi relacionado com ¢ volume total da
suspensdo, para determinacao da concentragao volumétrica correspondente. Em
seguida a biomassa, de cada amostra foi separada do sobrenadante, lavada com
agua destilada, centrifugada nas mesmas condi¢des anteriores e, determinado o

seu peso seco através de secagem em estufa a 100 ° C por 24 horas.
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Figura 3.10 — Vista mostrando corte transversal do coletor de biomassa do
fermentador
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CAPITULO 4: MODELAGEM
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4.1 Introducao

A Engenharia Quimica depara-se com muitas questdes de pesquisa e
projeto de equipamentos, as quais sdo tdo complexas, que nao se consegue
resolvé-las por matematica numérica. Um exemplo de semelhantes situagdes sédo
os processos envolvendo fluidos com propriedades fisicas dependentes da
temperatura, ou fluidodinamica de materiais heterogéneos exibindo fendmenos de
coalescéncia ou formagéo de espuma. Desta forma, o “scale-up” de equipamentos
que manuseiam esses tipos de materiais apresentam-se como sérios problemas,
os quais na maioria das vezes s6 conseguem ser resoividos com auxilio de
similaridade parcial. A analise dimensional facilita a aplicagdo da teoria da
similaridade e de scale-up, sendo portanto, recomendada quando se deseja néao
s6 a modelagem de fendmenos de comportamento relativamente complexo, mas a
utilizacdo do modelo obtido para extrapolacdo dos dados experimentais de
laboratério.

O resultado de uma analise dimensional € um conjunto de numeros
adimensionais que descrevem um processo e que podem determinar condigcdes
sob as quais o processo apresenta similaridade entre experimentos realizados em
diferentes escalas. A analise dimensional € a base dos métodos de scale-up
(ZLOKARNIK, 1991). Contudo, a aplicagao da analise dimensional depende
fortemente de condicdes a seguir:

i) A fisica basica do fenémeno néo é conhecida.
v' A analise dimensional nao pode ser aplicada.

)] Conhece-se apenas o suficiente sobre os fendmenos fisicos basicos
para listar, como uma primeira tentativa, os parametros relevantes.

v O grupo adimensional resultante néo é confiavel.

iii) Todas as variaveis fisicas relevantes que descrevem o problema séo
conhecidas.

v A aplicacéo da analise dimensional ndo oferece problemas.
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iv) O problema pode ser expresso em termos de uma equacio
matematica.

v" Um cuidadoso estudo sobre os grupos dimensionais obtidos pode
facilitar a redugdo do nimero desses mesmos grupos.

V) Existe a uma solugdo matematica para o problema.
v' A aplicacdo da analise dimensional é considerada supérflua.

A ilustrac@o dos conceitos acima citados, e suas consequentes implicacbes na
aplicagdo da analise dimensional pode ser observada na Figura 4.1.

Conhecimentos Necessarios A

Fisica basica de processos

Lista de variaveis relevantes

Formulac&o matematica

Solucdo matematica

Suéég

fiuo
j_R'edugéo de
v grupos I1
Aplicacdo sem
V¥ | dificuldades
Grupos
Adimensionais inadequados

L ,
Aplicagao impossivel

Figura 4.1 — Diagrama ilustrativo do estabelecimento de critérios para
aplicagdo da analise dimensional
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4.2 Definicao das Variaveis Relevantes do Modelo Fluidodinamico

A lista de variaveis fisicas relevantes compreende uma lista de variaveis
objetivo, que também pode ser de fungéo objetivo (por exemplo, distribuicdo de
tempo de residéncia). Estes parametros podem ser divididos em trés categorias:

Varidveis geomeétricas — Sdo todas as medidas de comprimenio, raios de
curvatura, angulos, etc., os quais definem a geometria do problema em questao.
Contudo, quando se usa analise dimensional, necessita-se apenas de uma
medida caracteristica de comprimento na lista de variaveis relevanies. isto
também se aplica para todos os outros parametros geométricos. O comprimento
caracteristico escolhido de ter um particular significado para o processo.

Propriedades fisicas — Incluem nao apenas as propriedades fisicas do sistema
(viscosidades, densidades, concentragdes, etc.), mas também valores de
porosidades ou fragbes volumétricas. Ambas as duas Gltimas varidveis sao
adimensionais por definicdo. Deve-se notar ainda que variaveis como a
viscosidade cinética ndo pode ser incluida numa lista de variaveis relevantes
quando a viscosidade absoluta e a massa especifica estiveram presentes.

Variaveis de processo — Como variaveis de processo preferencialmente devem ser
escolhidas aquelas as quais podem ser medidas diretamente e ndo derivadas de
outras. Por exemplo, a vazdo de um liquido, q, em lugar de sua velocidade,
v=g/A.

A lista de parametros relevantes deve também incluir constantes fisicas
universais semelhantes a constante dos gases, R, a velocidade da luz no vacuo, ¢,
a aceleragdo gravitacional, g, no caso das mesmas influenciarem no processo em
estudo.

Em alguns casos uma revisdo sobre a lista de variaveis relevantes pode
facilitar a redugdo do numero dessas variaveis. Isto acontece quando algumas
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varidveis relevantes afetam o processo por meio das chamadas varidveis
intermediarias. Admitindo que tais variaveis possam ser medidas
experimentaimente, deverao ser incluidas na lista de varidveis relevantes, uma
vez que isto facilitara posteriormente na remogao de mais de algumas variaveis da
lista. Por exemplo, na lista de variaveis relevantes de sistemas de processo de
mistura liquido-liquido e gas-liquido as variaveis didmetro do agitador, d, e sua
respectiva velocidade de rotagcdo podem ser substituidos por uma dnica variavel
que é PV, razéo entre a poténcia do misturador e o volume do liquido.

As fragOes volumeétricas das fases solida (&g ), liquida (¢,) e gasosa (gg),

em um leito fluidizado trifasico, além da constante gravitacional, envolvem de
modo geral as seguintes variaveis:

Varidveis geométricas: didmetro da biomassa (d,), altura do leito (H) e diametro
do leito (D).

Propriedades fisicas: massa especifica da biomassa ( pp ), massa especifica do
liquido { p; ), viscosidade absoluta do liquido (y,),viscosidade absoluta do gas ( Hy)

e tensao superficial do liguido (o).

Varidveis de processo: Vazédo do gas (g4 ), vazao do liquido (g,) e diferenca de

pesos especificos g{pp - /).

Uma revisdo na lista de variaveis envolvidas numa possivel descricdo do
perfil da fragéo volumétrica de sélidos leva a adotar relagdes triviais que fornecem,
de pronto, alguns grupos adimensionais caracteristicos deste tipo de sistema
(ZLOKARNIK, 1991), como por exemplo: H/D, d/D, pi/pp, Hglw € dg/aq;.

Desta forma, a lista de variaveis relevantes, para a elaboragéo dos demais grupos
torna-se:
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f(D; pp. ty. 01; 9, Glop—p1) =0 4.1)

4.3 Grupos Adimensionais Caracteristicos

A partir da relagéo das seis variaveis relevantes que entram no problema e
do sistema de dimensdes fundamentais: MLT , chega-se, provaveimente a trés
grupos adimensionais n. Diz-se “provaveimente” porque a regra, ailgumas vezes,
da um nGmero diferente do calculado acima, tendo em vista a insuficiéncia de
dimensdes ou a consideracdo de algumas dimensbes derivadas como se fossem
fundamentais.

Elabora-se uma equac¢ac dimensional do tipo:
&7y, 72, 73)=0 (4.2)
onde qualquer grupo adimensional 7T, independentes entre si, depende ndo mais

do que o numero de dimensdes fundamentais mais uma. A Tabela 4.1, lista as
variaveis juntamente com as respectivas simbologia e dimensdes.
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Tabela 4.1 — Variaveis utilizadas para a modelagem matematica do holdup de
solidos em biorreator de leito fluidizado trifasico

Variavel Simbolo Dimensbes
Diametro do leito D L
Massa especifica do liquido o1 ML
Viscosidade dindmica o ML T
Tensao superficial do liquido o) MT2
Vazao do liquido g LoT
Diferenca entre pesos g(op — p1) ML2T2
especificos

A analise dimensional produziu trés nimeros adimensionais (nq, n, € n3)

0s quais precisam ser identificados junto agueles grupos considerados de grande
importancia, presentes na maioria dos modelos relacionados a descricdo de
fenémenos de escoamento. Ou seja:

i} O grupo my envolve varidveis presentes na descricdo do numero de

Reynolds, Re =v -D /v. Reescrevendo-se a vazao em fungao da velocidade,

o)

pr- = (DF v v.

=2 (Re) (4.3)
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i) O grupo 7, envolve variaveis presentes na descricéo do nimero de Weber,

We=p- vZ.D/ o . Substituindo mais uma vez a vazéo pelo produto da velocidade

pela area,

2
z 4 .2
.a? p:-(m]-D-V 2( 2 2
T SRAC. -(2) [_P_f_Q._.V__Jx(ﬁ) we)
o

D3.o D3 .o 4
(4.4)

iii) O grupo wzenvolve varidveis que auxiliam na descricdo do nimero de

Froude modificado, Fr*=vZ.p/[D-g-(pp - pj)]. Desta forma,

2
z 4 2
prel=| Dy

o -af (4)

D5 g-(op-p1) D°-g-(op-p1) (%)2 ‘[D-gﬁ?[(;of-p:ﬂ m[ﬁ—)z )

(4.5)

Desta forma, 0o modelo proposto obtido pela analise dimensional dos parametros
relevantes, para descrever o perfil de fraggo volumétrica de biomassa, € dado por:

cower (%) {2 ()7 (%) (2]
D D H q H

( j,?,!_JC? (Re)78 -(we)r -(Fr" f°

Pb

(4.6)
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4.4 Fragao Volumétrica de Biomassa e Intensidade Luminosa

Quando um feixe de radiacéo incide sobre um meio, ele pode ser refletido,
espalhado, absorvido, ou atravessar o mesmo sem sofrer alteragées. A forma de
interacao depende das naturezas da radiagdo e do meio, da distancia que o feixe
percorre no meio, do comprimento de onda dos fétons e da composicdo do meio.

A lei de Beer resume a afirmativa anterior para radiacbes monoenergéticas,
correlacionando os parametros envolvidos no fenémeno através da expresséo:

[ =lge™** (4.7)

Quando o meio é homogéneo, a espessura x do mesmo pode levar a
estimativa do coeficiente de absorgao linear do material, 1, ou vice-versa, através

de leituras das intensidades incidente, Iy, e emergente, /, do feixe da radiagéo.

Quando o meio absorvedor € heterogéneo, isto é, composto de uma mistura
contendo substancias de diferentes coeficientes de absorgdo (Figura 4.1), a
equacao (4.7) pode ser rescrita como:

—2Aj-X{
[=lge i (4.8)

Para o caso particular de um sistema, como um biorreator de leito fluidizado
trifasico, coexistem no meio trés fases distintas, a biomassa (fase sélida), o
substrato (fase liquida) e o gas produzido ou infroduzido no sistema (fase gasosa).
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Figura 4.2 - Esquema com a trajetoria da radiacéo através
de um meio trifasico

De acordo com o esquema apresentado pela Figura 4.2, a Equacéo 4.8,
para o biorreator pode ser escrita como:

I=1y- e”lﬂbxb +AYX|+AgXg +2(/1px p )+2~xala j (4.9)

Na auséncia das fases sdlida e gasosa, a Equacao (4.9), torna-se:

- x*+2/% Xpy H2-X
Iy =lp-e xi +2prph 2 e (4.10)
Dividindo-se entdo (4.10) por (4.9), obtém-se:
ApXp+Af x;mx;r +AgX
1‘,___,:6[ (3141 Jeagrg| (4.11)

!
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Duas consideragbes importantes podem ser feitas para simplificar a
Equacdo 4.11. Sao elas:

- Espera-se que o coeficiente de absorcéo linear da biomassa seja muito
maior que os coeficientes de absorgéo linear do substrato e do gas e;

- ostermos x; e x; possuem valores muito préximos.

Desse modo reescreve-se a Equagéo 4.11 da seguinte forma:

’—;’- = g*bXb (4.12)

ou

’”(ITV) - A X (4.13)

A Equacéo 4.13 leva a uma expresséo bem parecida com a Equacgéo
4.7 e, consequentemente, de aplicagGes semelhantes. Entretanto, o trabalho com
a Equagéo 4.13 permite a vantagem de se utilizar apenas medidas da intensidade
dos feixes luminosos emergentes, nas condicées de auséncia e presenca das
particulas sélidas, neste caso, de biomassa.
A Figura 4.2 permite observar a existéncia da seguinte correlagao:

Xp=&p-X (4.14)

O que permite introduzir a Equacéo 4.14 na 4.13 e obter:

In(%l} = Ap--Ep X (4.15)
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ou ainda,

(4.18)

Tem-se observado experimentalmente que a interagdo de um feixe de luz
visivel com um meio heterogéneo provoca uma atenuacao da intensidade deste
feixe. Desta forma, foram necessarias realizagbes de testes experimentais para
verificagdo da convergéncia entre a Equacéo 4.16 e alguns modelos matematicos
propostos na literatura com dados experimentais de intensidade luminosa, obtidos
ao longo do comprimento axial do biorreator, sem e com a presenca de biomassa
no leito.

4.5 Modelos de Calibragao Propostos pela Literatura

Toda técnica instrumental para analise quantitativa envolve a determinagéo
de um ou mais fatores que convertem o sinal de intensidade em composicéo ou
concentracdo, através de um processo denominadc calibragdo. Assim, a
calibragado correlaciona as intensidades das medidas a serem realizadas e a
concentragéo de um dos componentes de um sistema de composicdo conhecida.
Embora em muitos métodos instrumentais o fator de calibragdo seja dado
simplesmente pela razao entre a concentracéo e a intensidade, y; = ¢;/1;, a qual
implica em uma relagéo linear entre a intensidade e a concentragéo, uma analise

mais cuidadosa de qualquer fendmeno de turbidimetria ieva a admitir uma
constante de calibracdo expressa por:

_|_si
(%) )
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onde y; deve ser considerada como uma quantificacéo da sensibilidade, isto é,

concentrac&o por unidade do sinal corrigido. Se o termo M; n&o € incluido no
denominador, quando y; €& uma variavel, isto implica que y; varia de sistema
para sistema. Observe-se ainda na Equacgdo 4.17 que, para condigbes
experimentais fixas, quanto menor o valor da constante y;, maior a sensibilidade

do meétodo, isto &, maior a correspondéncia entre a medida de intensidade e
concentracao.

Uma revisdo na literatura sobre procedimentos de calibragdo para métodos
semethantes ao de determinagéo de transmitancia (LANCHANCE and CLAISSE,
1995), indica claramente a necessidade de se analisar a equacao:

g =yi-li-M; (4.18)

a qual possibilita a elaboracdo de modelos matematicos com comportamentos
diferenciados, tais como:

a) linear, passando pela origem

Com base em que as intensidades medidas sd@o fun¢des lineares das
concentracbes e que o fator de calibragdo pode ser calculado dos dados obtidos
para um simples material de referéncia.

w; = (1}?] (4.19)

Se a concentracgéo é colocada sobre 0 eixo das ordenadas e a intensidade sobre
o eixo das abscissas, a curva passa pela origem e pode-se estimar com auxilio do
método dos Minimos Quadrados que (SILVA, 1995):

[ Xef
i —-[m (4.20)
r
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b) linear, ndo passando pela origem
Quando existe a possibilidade de um pequenc residuo de intensidades
(background), fatalmente a reta de calibragdo nao passara pela origem, sendo
preferivel usar a expressao geral para uma reta teste

a,—=a+b-l,- (4.21)

onde,

A Equacéo 4.21 admite que as intensidades néo estdo sujeitas a erros mas que as
concentragdes estdo. Quando se admite que ambas estdo sujeitas a erros o valor
de b é dado por:

4+ 1/2
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¢) nao linear, interceptando a ordenada
Neste caso, frés modelos envolvendo trés coeficientes podem ser

considerados:
g=a+b-l;+c-I? (4.22)
b-I;
= 8 et 423
o " (1 +C- f,') ( )
& =a+bl1 —exp(~cl;)] (4.24)

quando se admite relagdes quadratica, hiperbélica ou exponencial entre ¢; e /;,

respectivamente.

4.6 Curva de Calibracao do Método

Para a elabora¢éo de uma curva de calibracdo, os modelos propostos pela
Equagado 4.16 e pelas Equacdes 4.19 a 4.24 foram ajustados aos dados
experimentais obtidos por amostragens (Apéndice C). Uma analise estatistica dos
respectivos ajustes forneceu valores das varidncias explicadas, utilizadas como
parametro de escolha do melhor modelo. A Tabela 4.2 relaciona os modelos
obtidos e respectivas variancias explicadas.

De acordo com os valores obtidos de varidncia explicada dos modelos
testados e constantes na Tabela 4.2, a correlagdo denominada de atenuacgio
exponencial foi a que apresentou melhor ajuste aos dados experimentais. Desta
forma, tal modelo matematico foi utilizado para a confec¢éo da curva de calibragéo
do método da atenuacéo de um feixe de luz visivel. A Figura 4.3 ilustra a curva de
calibracao obtida com auxilio da Equacao 4.16.
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Os valores gerados pelo modelo matematico da curva de calibragéo foram

utilizados, tanto para interpretacdo dos valores de intensidade luminosa que

atravessava o leito, quanto para planejamento dos experimentos em funcio de

valores minimos e maximos das fragbes volumétricas medidas (limites de
deteccéo) e escolha da escala de operagdo mais adequada para o luximetro.

Os limites de detecgido ou as concentragdes que podem ser detectadas sob
condicdes apropriadas, foram considerados como concentragbes de biomassa a
partir das quais a medida n3o seria mais considerada como tendo uma preciséo
satisfatoria. Do ponto de vista pratico, nossas dificuldades seriam maiores com a
ocorréncia de altas concentracées de biomassa, onde o valor de / pudesse ser
confundido com a prépria imprecisdo do equipamento.
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Tabela 4.2 - Modelos ajustados a dados experimentais obtidos

pelo método de amostragens

Denominacéao

Modelo R2 (% )
Linear, passando pela g = 0,000001-1;
origem -
Linear, néo passando g = 0,038 +0,00003 - I; 80,47
pela origem
Nao linear quadratico g =+b-l; +c- ,’,2 -
Nao linear hiperbélico = 00554+ 0,00003 -1; 87,30

e (1+0,01-1;)
Nao linear exponencial ; = 0,05 —0,04[1 — exp(- 0,0061; )] 97.57
in W!i,%

Atenuacao exponencial o 1822 99,92
(Lambert-Beer) “="1015
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0.03 ¢ r=0,9996
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Figura 4.3 — Curva de calibragéo do método para transformacéo de vaiores
de intensidade luminosa em fragéo volumétrica da biomassa

4.7 Erro ﬁa Medida

Da lei de Beer,
f = 1,6~ 5b%) (4.25)

a variagéo fracional da intensidade, d//, é dada por:
E[.’_m apd(ep-X) (4.26)

e para x constante, fica:

1 dif
den = — e 427
b Apx | ( )

ou para gp constante,

17 dl

ax =- -—
ApEp /

(4.28)
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A literatura (FERRAZ, 1974) tem adotado como impreciséo de uma medida
de quantificacio para este tipo de medida:

51.’_ O (4.29)

/ Iv ewlbsbx

Substituindo a Equacgédo 4.35 na 4.32,

1
- ApdepX ) = ————ee 4.30
b (b ) \/’I"m ( )
OU
_dlepx) _ 1 (4.31)
£pX ApEpX \/ fve—ibgbx
ou ainda:
ApepX
_dlgpx) _ e 2 (4.32)

eoX  ApspXyfly

E esta variacéo relativa pode ser considerada como o erro na determinagéo da
fragéo volumétrica ou holdup de sélidos:

ApepX

PO
E fy = e
b ﬁ,bé’bx,ﬁ;

(4.33)

uma vez que x € uma constante nos experimentos em questéo.

4.8 Limites de Detecgao

Uma expresséo para o limite superior de deteccéo foi obtida com base na
premissa de que uma medida teria validade apenas quando sua incerteza
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alcangasse valores menores que metade do seu valor. Reescrevendo a equagao
4.16 em termos de valores limites, fem-se:

In[%}
gy = ﬁ (4.34)

Neste caso, para as medidas de fragcGes de biomassa consideradas elevadas, o
luximetro foi ajustado para trabalhar na faixa de / + 0,7 lux . Teriamos entdo, para

uma concentracéo limite superior, ¢ 5, onde a impreciséo era considerada como

metade do valor da medida:

051l g=01lux (4.35)
ou seja,
ILS = 0,2 lux (4.36)

que introduzindo na Equacdo 4.34 e substituindo os valores dos demais
componentes pelos valores utilizados nesse trabalho, obteve-se:

(1822
in

——%j-:o,og (4.37)

LS~ 4515

No caso onde as medidas de fragdo voluméirica de biomassa fossem
consideradas minimas, teriamos entdo uma concentragédo limite inferior, sp;4,

estimada pela intensidade medida sem a presenca da biomassa menos o erro
maximo da medida, conforme a Equacéo 4.38.

I,; = ly — ERROpay =y —0,069-1 = 0,93l (4.38)
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Introduzindo o valor da Equacéo 4.38 na Equacgéo 4.34 e substituindo os valores
dos demais componentes pelos valores utilizados nesse trabalho, tem-se:

(1822
In

EpLS = m%?g:J =0,0007 (4.39)

Desta forma, as fragbes volumétricas de biomassa maxima e minima, previstas
com auxilio das condigdes operacionais do arranjo instrumental utilizado, dentro
desses critérios de avaliagbes, seriam de 9,0% e 0,07%, respectivamente .

4.9 Ajuste do Modelo da Fragao Volumétrica de Biomassa

A Equagdo 4.12, a qual explicita a fragéo volumétrica de biomassa, ¢, em

funcdo de grupos adimensionais caracteristicos, sugere uma constante de
proporcionalidade e nove outras constantes como expoentes dos grupos
adimensionais que compéem o modelo obtido. Preliminarmente foram realizados
ajustes do modelo a dados experimentais (Apéndices A e B), para diferentes
vazbes do substrato (5,0 mbl/min, 10,0 mU/min, 15,0 mL/min, 20,0 mL/min,
25,0 ml/min e 30,0 mL/min). As Figuras de 4.4 a 4.9 apresentam graficos

comparando os valores experimentais de g, aos valores calculados para

diferentes posi¢bes axiais no Dbiorreator: G;—) = 0,07 ; (—}—Z—) = 0,20,
7 2

[EJ ~0.33: (ﬁj =047 (5} =0ﬁ0;(£J =073; (fj =087 e
H3 H4 H5 H6 H7

[EJ ~097.
H /g

Para determinacao dos valores numéricos das constantes do modelo da
fracdo volumeétrica de biomassa, foi utilizado um método numérico do tipo
Quase-Newton (DENNIS and SCHNABEL, 1983), cujo algoritmo foi programado
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para fornecer os valores das constantes dentro de um intervalo de confianga de
95%.

Em todos os graficos dos valores calculados e experimentais de &,

observou-se valores satisfatorios para os coeficienies de correlagdo obtidos. As
constantes associadas ao modelo global de previséo para g5, na faixa de vazéo

de substrato entre 5,0 mL/min e 30,0 mL/min, foram obtidas através de médias
aritméticas dos coeficientes obtidos em cada vazdo. Os valores médios das
constantes de regressdo do modelo e respectivos desvios padroes percentuais
estdo listados na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 - Valores médios e respectivos desvios padrbes das
constantes de regressédo do modelo da Equacgédo 4.12

Desvio Padréo

Constante Valor médio (%)
Cy 0,11615 3,6
Co 0,08983 2,6
3 0,10500 1,5
Y -0,31600 8.4
Cs 0,08800 4,7
Cg 0,09100 1,7
c7 0,10000 0,0
Cg 0,10250 1,0
Co 0,04667 6,6
C10 0,06767 6,6
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de biomassa para uma vazao de substrato de 10 mL/min
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CAPITULO 5: ESTUDO DA SENSIBILIDADE
PARAMETRICA
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5.1 Introdugao

A modelagem matematica € um requisito fundamental para o projeto,
operacdo, otfimizagdo e controle de bioprocessos. Entretanto, os modelos
matematicos s&o fontes de incerteza porque nem sempre representam, com
preciséo suficiente, os fenomenos que se passam no interior dos equipamentos e
dos fluxos entre estes. Por exemplo, no caso de um biorreator, o emprego da
distribuicdo radial de fases constante constitui uma aproximacéo.

Os valores dos parametros de ajustes dos modelos sac incertos, pelos
seguintes motivos principais:

- Os valores de alguns parametros fisicos sao obtidos sob condigdes de
erro experimental, ou séo estimados a partir de dados conhecidos para condi¢des
que néo aquelas previstas durante os experimentos e;

- além de imprecisos, os valores desses pardmetros fisicos variam
durante a operagao do processo, devido a modificagdes na estrutura dos
equipamentos e a influéncias de outros equipamentos a montante e a
jusante (perturbagbes nas condi¢bes de fronteira). Esses sao os casos,
por exemplo, das vazdes, concentragbes e temperaturas de entrada.

Desta forma, uma importante etapa na elaboracdo de um modelo é a estimativa
precisa de seus paramefros, sem a qual, por mais realista, sofisticado e
abrangente que seja o modelo, 0 mesmo nédo tera aplicagio pratica satisfatéria.

Os modelos matematicos de bioprocessos geraimente coniém um elevado
namero de parametros, sendo uma tarefa dificil a estimativa simultdnea de todos
eles. Assim, a analise de sensibilidade paramétrica pode identificar quais
parametros tém maior influéncia sobre as previsdes do modelo. Os parametros
que provocam uma maior sensibilidade nas previsbes do modelo devem ser
estimados com maior precisdo por técnicas classicas de regressdo nao linear,
enquanto que os demais parametros podem ser obtidos a partir de dados da
literatura (STREMEL et al., 1996).
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5.2 Sensibilidade Paramétrica

A sensibilidade de um modelo com relagéo a um parametro € definida como
sendo a variagdo no valor da previsdo feita pelo modelo, causada por uma
pequena mudanca no valor do parametro (HIMMELBLAU, 1970). O efeito da
incerteza a um parametro £sobre uma previsdo do modelo, F, € medido pela
derivada OF(£)/9& calculada no ponto — base &, ou seja, com todos os
pardmefros e variaveis especificadas em seus valores — base. No entanto, para
que o resultado se torne independente das dimensdes de F e de &, utilizam-se os
valores de F e de & relativos aos seus valores — base F(é}" ) e Z . Define-se, entao,

a funcao sensibilidade de F em relagdo ao parametro & como:

a(/;;) i & r FE)

sE(F)- | AFQ)/FE) :[BF@)} £ 5.1)

Em algumas situacbes muito especiais, a derivada oF (%5 pode ser

obtida analiticamente, permitindo o calculo exato da sensibilidade. Entretanto, na
maioria dos casos, isso se mostra impraticavel, tendo-se que se recorrer a sua
aproximac¢ao numérica (PERLINGEIRO, 2000):

oF) _ F(E+a£)-F(E) (5.2)
EY: AE

onde AZ €& um incremento tomado a partir do ponto base. Nesse caso, a

sensibilidade pode ser estimada como:

S£(5)- F(3+i?—F(E), Fig - FE+a¢) 5.3)

- FE) a4
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Por exemplo, tomando-se um incremento de 1%, ou seja, %{’:— =0,01

sEE)=F (101-2)-F) 1594, (5.4)

Fig)

Os valores-base dos pardmetros do modelo empregados nesta analise séo
mostrados na Tabela 5.1.

Tabela 5.1 — Valores-base dos parametros do modelo

empregados na analise de sensibilidade

Parametro Valor-base
d/D 0,0067
H/D 30
h/H 0,5

dg/a | 0,0022

. 0,0136

P1/Ps 1,0079
Re 5,3360
We 103.10°
Fr' 347.107°

As sensibilidades paramétricas foram calculadas nas posicdes
correspondentes aos oito pontos de medidas experimentais da fragao volumétrica
de biomassa. As Figuras 5.1 e 5.2 ilustram os efeiios de uma varia¢do de +10% e
-10%, respectivamente, nos valores dos parametros selecionados sobre o valor
da fracdo volumétrica de biomassa, em fermos de variagbes percentuais. O
objetivo deste tipo de apresentacdo grafica é o de facilitar a visualizagédo
simultanea de todos os efeitos.
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Variagio de ~10% nos par@metros selecionados

akr

EWe

g Re

B Massa esp. lig/ Massa
28p. sol.

B Visc. gésiVisc. iiq. 1

C Yazéo gas/vazao 1.

£1hiH

BHD

= G

/ /

7 i ¥ ¥

-2 -1 0 1 2 3 4
Variago percentual da fraglo velumétrics de
sélidos

Figura 5.2 - Efeitos das variagdes individuais de - 10% nos valores dos
parametros selecionados sobre o valor da a fragao volumétrica de soélidos

em termos de variagdo percentual

Os resultados apresentados devido as variagées de +10% e —10% nos
valores selecionados, permite o estabelecimento de apenas dois grupos distintos
de parametros. O primeiro grupo, composto apenas por um Uunico parametro,
h/H, cuja variagdo provocou um efeito muito significativo sobre o valor da fragcao
volumétrica, acima de 3,0 %. No segundo grupo, encontra-se os demais



94
parametros: d/D, H/D, qg/q!, ug/mi. p1/ps. Re, We e Fr, cujas variagbes

provocam efeitos relativamente moderados, em torno de 1,0 %.

As constatagdes foram coerentes com o resultado esperado para o modeio
proposto, onde um dos principais objetivos de sua elaboracao foi a de mostrar a
importancia de um perfil axial ndo homogéneo para a concentracdo da biomassa,
em biorreatores deste tipo.

Devido a maioria e parametros presentes no modelo pertencer ao grupo
considerado de variagdes provocadoras de efeitos moderados, maiores
informacdes acerca desses efeitos tornaram-se de interesse para maiores
esclarecimentos sobre as caracteristicas do modelo, principalmente sobre os
efeitos das variagbes de seus parametros ao longo do comprimento axial do
biorreator. As Figuras de 5.3 a 5.11 ilustram os resultados desses efeitos,
novamente para variagdes de +10% e —-10%.

Nas figuras citadas acima ficou novamente clara a semelhanga de
comportamento para todos os pardmetros considerada pertencentes ao segundo
grupo — efeitos moderados. Sdo parametros cujos efeitos provocam variagdes
homogeneamente distribuidas por todo comprimento axial do biorreator. Divergem
do parédmetro h/H, apenas pela intensidade desses efeitos, mas conserva as
intensidades entre si razoaveimente proximas.
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CAPITULO 6: RESULTADOS E DISCUSSOES
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6.1 Perfil da Fragdao Volumeétrica de Biomassa

Com a indicagdo da andlise de sensibilidade paramétrica, sobre a
existéncia de caracteristicas semelhantes entre oito dos nove grupos
adimensionais existentes no modelo proposto, todos os grupos que compdéem o
referido modelo foram mantidos na composi¢cao do modelo final. Entretanto, em
virtude das condi¢des operacionais utilizadas permitirem a manutenc¢éo de valores
constantes para alguns desses grupos adimensionais, pode-se rescrever o modeio
proposto como:

0316 0,088

. 006767

gp = Q{)‘?TSBG-(%J [%&J - (Re)010250 _ (yg)P04667 ~ﬁ=r )0 676
|

(6.1)

A Figura 6.1 apresenta graficos dos perfis experimentais de distribuicdo
axial da biomassa, confeccionados com auxilio dos dados experimentais. As
curvas que descrevem tais perfis para diferentes vazdes, ou tempos de residéncia
distintos, mostram uma redugdo do “holdup” de biomassa em fungédo da disténcia
do distribuidor da fase liquida na base do leito. Percebe-se ainda que 0 aumento
da vazio provoca uma redugao na diferenga de concentracéo volumeétrica entre as
extremidades do biorreator ao mesmo tempo em que ocorre um aumento em
valores absolutos dessa concentragéo.

Como aplicagdao para 0 modelo matematico obtido pela Equacac 6.1 foi
elaborado um programa de simulagao computacional em Matlab - Versdo 5.3
(Apéndice F). Para isto foi necessario o desenvolvimento de uma correlagio entre
as vazdes das fases gasosa e liquida, levando-se em consideracio dados sobre a
conversdo do processo fermentativo. Foram obtidos seis diferentes perfis,
correspondentes as vazdes que caracterizaram os seis diferentes valores de
tempo de residéncia utilizados neste trabalho. A Figura 6.2 apresenta os perfis
com valores calculados pela simulac¢ao.
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O programa de simulagdo permitiu ainda a confecgao de um grafico

tridimensional, onde valores da fracdo volumeétrica de biomassa s&o colocados

como funcgdo simultdnea da altura relativa e da vaz&o de substrato (Figura 6.3);

permitindo uma melhor visualizagdo sobre a dependéncia simultanea da
distribuicdo de biomassa com esses importantes parametros do modelo.

0.05 .-
0.04..
0.03 | .-

0.02.|

Holdup de biomassa

001 .-

Vazao substrato, mL/min 0 o

ARura relativa, hiH

Figura 6.3 — Perfil da fragao volumétrica de biomassa em fungao
da altura relativa e da vazéo de substrato

O modelo proposto demonstrou consideravel concordéncia com os dados
experimentais, obtendo-se uma correlagéo minima de 0,96691 (Figuras 4.4 a 4.9).
Uma anélise comparativa dos resultados obtidos pela simulag&o (Figura 6.2) com
os resultados experimentais (Figura 6.1) mostra haver uma pequena divergéncia
com relacdo aos espagamentos entre as curvas tragadas. Para as vazdes entre 15
e 30 mL/min essas diferencas sdo facilmente notadas, havendo uma maior
regularidade de espagamentos apresentadas pelos resultados da simuiacéo e
superposigbes de pontos experimentais nestas mesmas condigdes operacionais.
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isto, contudo, pode ser utilizado como um indicativo da necessidade de medidas
experimentais de fragdo volumétrica de sélidos a partir de intervalos maiores de
vazao da fase liquida. Por outro lado, uma grande vantagem apresentada pelo
modelo proposto, observada a partir da simula¢&o, foram os altos valores de
fracdo volumétrica de biomassa para a regido proxima a base do biorreator.
Experimentalmente, estes resultados encontram dificuldades de serem obtidos
com auxilio da técnica de medida da atenuacdo de luz visivel (vazdes de 20 a
30 mL/min na Figura 6.1), devido ac fendmeno de sedimentacéo dos fléculos. Isto
pode ocorrer em processos onde a vazéo da fase gasosa é relativamente baixa,
ou seja, introduzida em pequenas quantidades ou quando a concentracdo do
substrato n&o permitir uma grande producao de gas por parte da biomassa.

6.2 Regimes de Fluxo e Distribuicdao de Biomassa

Em um leito fluidizado trifasico podem existir diferentes regimes de fluxo e,
a determinacio destes regimes esta relacionada as buscas de condigdes 6timas
para a operacdo dos equipamentos. Um, dois, ou frés regimes de fluxo podem
coexistir em um mesmo leito. O aparecimento de diferentes regimes de fluxo, com
a variacdo da velocidade do gas, pode ser observado visualmente com auxilio de
um leito de paredes transparentes. A distdncia axial onde os regimes de fluxo
variam e a velocidade de transicdo do gas em uma dada posicado axial do leito
podem ser determinadas por modelos matematicos {(CHEN, ZHENG, FENG,
1994). Para isso entretanto, as condi¢cdes operacionais do leito devem permitir um
determinado controle sobre a vazdo da fase gasosa, uma vez que é a intensidade
deste parametro que se atribui as possiveis variagdes do fluxo. Regime
Homogéneo, Regime de Transicdo e Regime Turbulento.

Em certos tipos de bioprocessos, quando a fase gasosa esta presente no
sistema, mas originada da prépria biorreagdo, o controle do regime de fluxo a
partir da intensidade da fase gasosa n3do é mais recomendado. Neste caso, a
definicao de condicbes operacionais, a partir de possiveis regimes de fluxo, fica a
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cargo das intensidades das demais fases. Apresenia-se entdo como uma opcéo
de controle das condigbes operacionais, as variagbes das fracées volumetricas
das fases sélida e liquida.

Observou-se visualmente, dentro das condigdes operacionais do arranjo
experimental deste trabalho, diferentes distribuicbes da biomassa em fungéo de
variagbes na vazao da fase liquida. Desta forma, investigou-se as condi¢des para
o estabelecimento de diferentes regimes de fluxo, com base na distribuicéo da
fase sélida. Essa investigacdo foi a determinacgédo da fragao volumétrica de soélidos
em diferentes pontos do biorreator, em curios espacos de tempo. O fator
pequenos intervalos de tempo foi considerado importante para evitar que o
crescimento do numero de células viesse a dificultar as observagoes relacionadas
a influéncia da variagdo da vazéo de substrato sobre a distribuicdo de biomassa.

Foram realizadas medidas simultdneas das fra¢des volumétricas de
biomassa no topo e na base do biorreator, mais precisamente nos pontos de
comprimentos relativos correspondentes a 0,02 e 0,89 (Apéndices C, D e E).
Evitou-se realizar medidas em pontos mais proximos a base e ao fopo do
biorreator, devido as ocorréncias de altissimas e baixissimas fragdes volumétricas
de biomassa nestes locais, respectivamente, durante 2 manutengdo das vazdes
menores dentro da faixa dos valores estudados; evitando-se assim maiores
dificuldades de identificacdo das condigdes de fluxo.

A Figura 6.4 ilustra ¢ gradiente de fragdo volumétrica entre os pontos de
medidas em funcdo da vazéo da fase liquida. Observa-se que com o aumento da
vazado da fase liquida, as fragbes volumétricas de sodlidos nos dois pontos
proximos das extremidades do biorreator tendem para valores muito préximos,
reduzindo consideravelmente este gradiente de concentracgio.
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Figura 6.4 — Valores experimentais da fracao volumétrica de biomassa
préximos a base e ao topo do biorreator como fungdes da vazéo

do substrato

Na Figura 6.5 o valor do gradiente de fracdo volumétrica entre pontos de
medidas préximos as extremidades do biorreator encontra-se como funcéo da
vazdo de substrato. A existéncia de varias regides de diferentes condicdes de
fluxo, que podem ser identificadas por métodos graficos como o tragado de
tangentes & curva ou linha de tendéncia, resultante da unido dos pontos
experimentais obtidos. Nos pontos mais alto e mais baixo da curva, observa-se
que as tangentes & linha de tendéncia coincidem com ftrechos desta linha,
definindo nas faixas de vazdes correspondentes duas espécies de regimes de
fluxo. Mais ao centro da curva obtida sdo necessarios tragcados de varias
tangentes & linha de tendéncia para acompanhar as freqlientes variagdes no
gradiente de fragdo volumétrica. Desta forma, parece haver nesta regido central
um numero grande de mudancas no gradiente de concentracdo volumétrica de
biomassa, estabelecendo a existéncia de uma espécie de regime de transicéo de
fluxo enire os dois regimes observados nas condigbes operacionais
correspondentes as extremidades da linha de tendéncia.
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Figura 6.5 - Gradiente da fragdo volumétrica de biomassa entre pontos de
medidas proximos as extremidades do biorreator como funcéo
da vazao de substrato

A suposicéo de irés distintos regimes de fluxo a partir de observagoes do
gradiente de fragdo volumétrica de biomassa, entre posi¢des axiais proximas as
extremidades do biorreator, sugere a possibilidade de ocorréncia de trés
denominagdes para os regimes de fiuxo estabelecidos: a) Regime de Distribuicdo
Heterogénea de Biomassa (RDHEB), b) Regime de Distribuicao Transitoria de
Biomassa (RDTB) e, c¢) Regime de Distribuicio Homogénea de Biomassa
(RDHOB). A Figura 6.6 ilustra a determinagao grafica desses diferentes regimes.
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Figura 6.6 - Identificacdo grafica das faixas de vazbes da fase liguida
no biorreator e correspondentes regimes de fluxo de distribuicao
axial da biomassa

Para estabelecer de forma quantitativa os diferentes regimes de fluxo que
definem diferentes distribuicbes axiais de biomassa, foram proposta correlacées
baseadas no numero adimensional de Reynolds. Os modelos matematicos
propostos, seguem em principio as bases utilizadas para a investigacéo deste tipo
de fendmeno, sendo obtido da correlagdo:

aep =alRe, (6.2)
onde:

_P -V -dp

Re
P £y

Os trés modelos obtidos por ajustes aos dados experimentais foram:
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para RDHEB:

Agp, = 0,00282(Re,, | 0486473 (6.3)
para RDTB:

Agp, = 0,00001(Re,, )-3-38457 (6.4)
e RDHOB:

Agp, = 0,000734(Re,, ) 0818651 (6.5)

As comparacdes entre os valores experimentais e calculados do gradiente
da fragdo volumétrica de biomassa, utilizando-se os modelos das Equagbes de 6.3
a 6.5, foram realizadas com auxilio das expressdes estatisticas (TANNOUS,
HEMATI, LAGUERIE, 1996):

Desvio relativo,

Es= {%iwil.mo (6.6)

i Xexp

Desvio relativo absoluto,

E, _[ ZMA} .100 (6.7)

i Xexp

e Desvio padréo,

1/2
[i (Xexp Xcai )} (6.8)
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Nas Equagdes de 6.6 a 6.8, Xoxp Tepresenta valores experimentais, x..,
valores calculados nas mesmas condicbes para ambas as correlagbes € n o

nimero de experimentos. A Tabela 6.1 relaciona os valores de desvios estatisticos
obtidos para os trés modelos:

Tabela 6.1 ~ Comparagéo entre os valores calculados por diferentes modelos
de eficiéncia de coleta e os resultados experimentais

Desvios
Modelo de Regime
Fluxo E;(%) E; (%) Ej
RDHEB -23,68 34,78 0,0031
RDTB 21,53 21,53 0,0004
RDHOB -213,39 213,39 0,0020
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CAPITULO 7: CONCLUSOES E SUGESTOES
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Por meio de adaptaces e posterior aplicagdo da técnica de atenuagéo de

luz visivel, foi possivel determinar, o perfil da fragdo volumétrica de biomassa em

um biorreator de leito fluidizado trifasico, de 5,0 cm de diametro por 150 cm de

altura, utilizado na producgdo de etanol e tendo como biocatalisador leveduras

floculanies. O método desenvolvido permitiu medidas diretas, as quais

carcterizaram-se por nao produzir perturbag¢des ao regime de escoamentio, dando
origem a dados experimentais adequados ao ajuste de modelos matematicos.

A curva de calibrag@o da aparelhagem instrumental utilizada na medida da
fragao volumétrica da biomassa, foi obtida de adaptagSes da lei de Lamberi-beer,
para atenuacfo de radiacbes monoenergéticas, desprezando-se os efeitos dos
pseudos coeficientes de atenuacgdo das demais fases.

Para determinar condigbes estacionarias de operagdoc no biorreator,
monitorou-se a concentracdao de etanol no efluente do sistema, tendo-se
estabelecido um periodo de aproximadamente trés tempos de residéncia para se
alcancar tais condi¢bes.

O modelo matematico obtido com auxilio de grupos adimensionais para
descrever o perfil axial da biomassa, ajustou-se satisfatoriamente aos dados
experimentais, dando origem a um modelo semi-empirico, cuja caracteristica
demonstra uma grande dependéncia entre o perfil de distribuicdo de biomassae a
altura relativa ou distancia da base do leito. O referido perfil também mostrou
importante dependéncia com a vazado da fase liquida, o que ficou demonstrado
claramente com auxilio de graficos obtidos com a simula¢do computacional do
modelo.

Aproveitou-se a dependéncia entre a distribuicdo de biomassa e a vazao da
fase liquida para definir condicdes operacionais indicativas dessa forma de
distribuicdo. Foram entido definidas as existéncias de trés regimes de fluxo,
RDHEB, RDTB e RDHOB, como identificadores da forma do perfil estabelecido.
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A realizacéo de experimentos semelhantes aos realizados neste trabalho,
utilizando métodos nucleares de medidas para a fragdo volumétrica das fases,
pode dar origem a uma importante ferramenta de controle das condigbes
operacionais para este tipo de biorreatores. E que, em escalas maiores, a
construgdo desse tipo de estrutura exige o uso de paredes metdlicas e
consequente impossibilidade de aplicagéo do método de atenuacdo de luz visivel.
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APENDICE A: VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA

PARA DIFERENTES CONDICOES OPERACIONAIS DO BIORREATOR

TABELA A1 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAQO DE 5 mL / min

Intensidade Luminosa, lux

Altura

Relativa

(h/H) 10 2° 3¢ 4¢ 5o
0,07 652 654 704 702 804
0,20 802 803 805 902 852
0,33 854 901 904 1002 1003
0,47 1004 1003 1053 1054 1106
0.60 1005 1055 1053 1004 1002
0,73 1104 1102 1106 1103 1152
0,87 1102 1104 1107 1156 1154
0,97 1103 1104 1108 1157 1154
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TABELA A2 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAQ DE 10 mL / min

Intensidade L.uminosa, lux

Altura

Relativa

(h/H) 10 2° 3° 4° 5°
0,07 403 402 405 406 404
0,20 534 532 564 604 602
0,33 653 656 704 702 754
0,47 752 754 802 804 805
0,60 803 806 854 904 Q02
0,73 802 903 952 1004 1002
0,87 1002 1004 1006 1007 1003
0,97 1003 1005 1004 1007 1002
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TABELA A3 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAO DE 15 mL/ min

Intensidade Luminosa, lux
Altura
Relativa
(h/H) 1@ 2° 3° 4° 5o
322 324 325 354 352
0,07
623 625 654 653 654
0,20
704 705 754 752 751
0,33
753 804 805 802 806
0,47
802 805 807 809 855
0,60
854 856 904 805 907
0,73
0,87 903 902 904 801 906
0.97 904 903 805 800 904
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TABELA A4 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAO DE 20 mL / min
intensidade Luminosa, lux
Altura

Reflativa
(h/H) 1° 2° 3° 40 5°

83 82 84 86 81
0,07

222 224 254 283 301
0,20

302 304 302 322 383
0,33

324 352 353 384 401
0,47

382 385 404 402 451
0,60

401 405 402 452 483
0,73
0,87 403 402 455 453 502
0,97 403 404 456 454 501
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TABELA A5 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAO DE 25 mL / min

Intensidade Luminosa, fux

Altura
Relativa
(h/H) 1° 2° 3° 4° 5°
0,07 - - - - -

252 251 252 253 254
0,20

304 306 324 322 325
0,33

332 354 353 364 362
0,47

365 382 403 404 401
0,60

402 403 405 454 456
0,73
0,87 452 457 455 503 506
0,87 452 456 455 502 507




TABELA A6 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
A UMA VAZAO DE 30 mL / min

Altura Intensidade Luminosa, lux
Relativa
(h/H) 1° 2° 3¢ 4° 5°
0,07 - - - - -
302 306 324 322 325
0,20
334 352 384 382 385
0,33
381 383 403 405 402
0,47
383 403 404 406 401
0,60
425 453 456 452 455
0,73
0,87 481 504 502 507 505
0,97 482 504 503 507 504
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APENDICE B: TABELAS COM VALORES EXPERIMENTAIS DE FRAGAO
VOLUMETRICA DA BIOMASSA PARA DIFERENTES CONDICOES
OPERACIONAIS DO BIORREATOR

TABELA B1 - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRACAO VOLUMETRICA
DE BIOMASSA A UMA VAZAQ DE 5 mL/ min

Fracao Volumétrica
Altura
Relativa
(h/H) 1° 2° 30 4° 5° g *o

0,07 0,0101 | 0,0102 | 0,0101 | 0,0099 {0,0102 |0,0101x0,0001

0,20 0,0082 | 0,0081 | 0,0081 | 0,0079 |0,0082 |0,0081+0,0001

0,33 0,0076 | 0,0075 | 0,0075 | 0,0073 | 0,0076 ' 0,0075x0,0001

0,47 0,0061 | 0,0052 | 0,0058 | 0,0058 |0,0058 |0,0059+0,0001

0,60 0,0061 | 0,0059 | 0,0059 | 0,0058 |0,0058 |0,0059+0,0001

0,73 0,0049 | 0,0050 | 0,0049 | 0,004S [0,0048 |0,0049+0,0001

0,87 0,0051 | 0,0050 | 0,0050 | 0,0049 |{0,0050 |0,0050+0,0001

0,97 0,0049 | 0,0050 | 0,0047 | 0,0049 [0,0050 |0,0049+0,0001
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TABELA B2 - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRAGAOC VOLUMETRICA
DE BIOMASSA A UMA VAZAQO DE 10 mL / min

Fragao Volumétrica
Altura
Relativa
(h/H) 1° 2° 3° 4° 5° E 0

0,07 0,0149 | 0,0148 | 0,0149 | 0,0150 |0,0148 |0,0149+0,0001

0,20 0,0121 | 0,0122 | 0,0121 | 0,0120 |0,0121 |0,0121+0,0001

0.33 0,0103 | 0,0101 | 0,0099 | 0,0101 |0,0101 [0,0101+0,0001

0,47 0,0088 | 0,0086 | 0,0088 | 0,0085 |0,0088 |0,0087+0,0001

0,60 0,0082 | 0,0082 | 0,0081 | 0,0079 {0,0081 }0,0081+0,0001

0,73 0,0071 | 0,0070 | 0,0069 | 0,0068 |0,0067 |0,0069+0,0001

0,87 0,0060 | 0,0059 | 0,005¢ | 0,0058 {0,0058 |0,0059+0,0001

0.97 0,0060 | 0,0058 | 0,0059 | 0,0058 |0,0059 |0,0059+0,0001
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TABELA B3 - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRACAQ VOLUMETRICA
DE BIOMASSA A UMA VAZAO DE 15 mL/ min

Frac@o Volumétrica
Altura
Relativa
(h/H) 1° 2° 3° 4° 5° T to

0,07 0,0169 | 0,0171 | 0,0168 | 0,0173 |0,0174 {0,0171+0,0002

0,20 0,0108 | 0,0107 | 0,0105 | 0,0103 |0,0107 | 0,0106+0,0002

0,33 0,0093 | 0,0091 | 0,0084 | 0,0096 |0,0086 ;0,0094+0,0002

0,47 0,0089 | 0,0087 | 0,0085 | 0,0086 |0,0088 0,0087+0,0002

0.60 0,0083 | 0,0081 | 0,0082 | 0,0079 {0,0080 {0,0081+0,0002

0,73 0,0077 | 0,0074 | 0,0076 | 0,0073 {0,0075 |0,0075+0,0002

0,87 0,0067 | 0,0068 | 0,0070 ; 0,0069 |0,0071 |0,0069+0,0002

0,97 0,0070 | 0,0069 | 0,0069 | 0,0065 {0,0072 |0,0069+0,0002
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TABELA B4 - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRACAO VOLUMETRICA

DE BIOMASSA A UMA VAZAO DE 20 mL / min

Fragao Volumetrica

Altura

Relativa

(hiH) | 1 20 30 4 50 5 to
0,07 - - - - - -
0,20 0,0208 | 0,0207 | 0,0208 | 0,0206 |0,0205 |0,0207+0,0002
0,33 0,0181 | 0,0178 | 0,0175 | 0,0177 10,0174 |0,0177+0,0002
0,47 0,0169 | 0,0169 | 0,0171 | 0,0169 {0,0172 |0,0170+0,0001
0,60 0,0157 | 0,0151 | 0,0154 | 0,0153 10,0155 10,0154+0,0002
0,73 0,0148 | 0,0151 | 0,0148 | 0,0150 |0,0148 |0,0149+0,0001
0,87 0,0147 | 0,0149 | 0,0151 | 0,0150 |0,0148 {0,0149+0,0002
0,97 0,0151 | 0,0146 | 0,0149 | 0,0147 |0,0152 10,0149+0,0002
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TABELA BS - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRAGAO VOLUMETRICA
DE BIOMASSA A UMA VAZAO DE 25 mL / min

Fracao Volumétrica
Altura
Relativa
(h/H) 10 2° 3° 4° 5° gt 0

0,07 - - . . . .

0,20 0,0182 | 0,0194 | 0,0196 | 0,0198 |0,0195 |0,0185x0,0002

0,33 0,0178 | 0,0174 | 0,0175 | 0,0176 |0,0177 |0,0176+0,0001

0,47 0,0171 | 0,0169 | 0,0165 | 0,0167 {0,0168 |0,0168+0,0002

0,60 0,0161 | 0,0156 | 0,0158 | 0,0155 {0,0160 |0,0158+0,0002

0,73 0,0148 | 0,0149 | 0,0148 | 0,0152 |0,0148 0,0149+0,0002

0.87 0,0138 | 0,0138 | 0,0137 | 0,0136 [0,0135 [0,01370,0002

0,97 0,0138 | 0,0135 | 0,013¢ | 0,0136 |0,0137 |0,0137+0,0002
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TABELA BS6 - VALORES EXPERIMENTAIS DE FRAGAQ VOLUMETRICA
DE BIOMASSA A UMA VAZAQ DE 30 mL / min

Fracao Volumétrica
Altura
Relativa
(h/H) 1¢ 2° 3° 4° 5° g to

0,07 - - - - ; ;

0,20 0,0179 | 0,0176 | 0,0175 | 0,0177 | 0,0178 |0,0177+0,0002

0,33 0,0171 | 0,0167 | 0,0168 | 0,0164 | 0,0165 |0,016710,0002

0,47 0,0156 | 0,0154 | 0,0153 | 0,0155 | 0,0152 |0,0154+0,0002

0,60 0,0151 | 0,0153 | 0,0158 | 0,0152 | 0,0156 |0,0154+0,0003

0,73 0,0145 | 0,0147 | 0.0143 | 0,0141 | 0,0139 |0,0143+0,0003

0,87 0,0129 | 0,0131 | 0,0133 | 0,0130 | 0,0132 {0,0131+0,0002

0,97 0,0133 | 0,0132 | 0,0129 | 0,0133 | 0,0128 |0,0131+£0,0002
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APENDICE C: TABELA COM VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE
LUMINOSA UTILIZADOS NA CONFECGAO DA CURVA DE CALIBRACAO

TABELA C - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA E
RESPECTIVOS VALORES MEDIOS DA FRACAO VOLUMETRICA DE
BIOMASSA OBTIDOS POR AMOSTRAGEM

Intensidade Luminosa, lux | Intensidade | £ obtido por| Erro da
1 " , Média, lux | Amostragem Me(a;;)da
1817 1825 1824 1822 0,0000 -
1208 1196 1203 1202 0,0041 6,93
1126 1131 1125 1127 0,0053 5,70
826 825 828 826 0,0082 4,27
674 679 679 677 0,0113 3,62
232 133 231 232 0,0198 3,18
79 78 80 79 0,0312 3,60
31 31 33 32 0,0433 4,80
12 11 13 12 0,0514 6,10
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APENDICE D: TABELAS COM VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE
LUMINOSA UTILIZADOS NA IDENTIFICACAO DO REGIME DE FLUXO

TABELA D1 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
NA BASE DO BIORREATOR PARA DIFERENTES VAZOES DE SUBSTRATO

intensidade Luminosa, lux

Vazao Valor Médio
mL/min 1 2 3 Jux
S 69 71 67 69
10 101 105 103 (';3
15 142 145 145 144
20 158 159 164 161
25 190 189 184 188
30 210 211 209 210
35 228 230 226 228
40 256 258 258 257
45 279 279 279 279
50 296 285 297 296
55 318 318 318 318
60 337 338 339 338
65 359 359 359 359
70 377 377 377 378
75 406 407 405 406
80 437 437 435 436




143

TABELA D2 - VALORES EXPERIMENTAIS DE INTENSIDADE LUMINOSA
NO TOPO DO BIORREATOR PARA DIFERENTES VAZOES DE SUBSTRATO

Intensidade Luminosa, fux

Vazao Valor Médio
mL/min 1 2 3 fux
5 812 608 610 610
10 746 746 748 747
15 678 680 682 680
20 590 588 592 580
25 545 543 543 544
30 371 372 369 370
35 358 360 359 359
40 329 328 327 328
45 338 337 339 338
50 344 345 343 344
55 355 353 356 355
60 360 358 359 359
65 375 375 375 375
70 388 389 387 388
75 412 413 414 413
80 444 444 444 444
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APENDICE E: TABELA COM VALORES EXPERIMENTAIS DAS FRACOES
VOLUMETRICAS DE BIOMASSA NA BASE, NO TOPO E GRADIENTE ENTRE
AS EXTREMIDADES DO BIORREATOR

TABELA E - VALORES EXPERIMENTAIS DE GRADIENTE DA FRACAO
VOLUMETRICA DE BIOMASSA PARA DIFERENTES
NUMEROS DE REYNOLDS

Re Fragao volumétrica de biomassa Agp,
Base Topo
0,01308 0,03230 0,01080 0,02150
0,026161 0,02830 0,00880 0,01950
0,039241 0,02500 0,00970 0,01530
0,052322 0,02390 0,01110 0,01280
0,065402 0,02240 0,01190 0,01050
0,078482 0,02130 0,01570 0,00560
0,091563 0,02050 0,01600 0,00450
0,104643 0,01930 0,01690 0,00240
0,117723 0,01850 0,01660 0,00180
0,130804 0,01790 0,01640 0,00150
0,143884 0,01720 0,01610 0,00110
0,156965 0,01660 0,01600 0,00060
0,170045 0,01600 0,01557 0,00043
0,183125 0,01550 0,01525 0,00025
0,196206 0,01480 0,01461 0,00018
0,209286 0,01410 0,01390 0,00020
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APENDICE F: PROGRAMA COMPUTACIONAL PARA SIMULACAO DO

PERFIL AXIAL DE BIOMASSA NO BIORREATOR — MATLAB VERSAO 5.3

clear
% Programa "S3PFBB" de Simulagio do Perfil da frag8o volumétrica de biomassa % em
um Biorreator de Leito Fluidizado Trifasico - 3PFBB

% Sistema de unidades utilizado: cgs

% Entrada de dados:

db=0.0335; % didmetro médio dos flocos de biomassa, cm
D=5.0; % didgmetro interno do biorreator, cm
1=150.0; % comprimento do biorreator, cm

V=6700; % volume do biorreator, cm3

rob=1.02; % massa especifica da biomassa, g/cm3
rosub=1.012; % massa especifica do substrato, g/cm3
mig=0.00015; % viscosidade do gas produzido (CO2), Poise
misub=0.011; % viscosidade do substrato, g/cm.s
sigma=663000; % tensdo superficial do substrato, dina/cm
g=980; % aceleracio da gravidade, cm/s2

% Definicdo das faixas para a vazio do substrato (qsub) e altura relativa (h=l/L).
gsub=5:5:30; h=0.05:0.05:1.0; [Q,H]=meshgrid(qsub,h);
% Vazio da fase gasosa (CO2)

Es=0.00376; % litros de etanol / litros de substrato
CO2E=426.8; % volume de CO2 / volume de etanol
tau=V./(1000*Q.*60); % tempo de residéncia, h

alfa=(-0.0233*(tan."2)+1.5492*tau+60.155)./100;
qg=Es.*(Q./60000).*CO2E.*alfa;

% Composicio de Re, We e Fr*;

Re=(Q./60).*rosub/(D*misub);

We=rosub*((Q./60).#2)/(D*3*sigma);
Fr=(((Q./60).”2)*rosub)./((D"5)*g*(rob-rosub));

% Grafico tridimensional da simulaggo

epsonb=0.071686*(H.A(-
0.316)).*((qg./(Q/60000)).°0.088).*(Re.0.1025).*(We.”0.04667).*(Fr."0.06767);
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surf(H,Q,epsonb), xlabel’ Altura relativa, h/H'), ylabel{'Vazo substrato, mL/min"),
zlabel('Holdup de biomassa’)
plot(H,epsonb), xlabel(’Altura relativa, /H'), ylabel('Fragio volumétrica de biomassa”)




