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No contexto atual de crescentes preocupacfes ambientais, necessidade de tecnologias
mais limpas e eficientes e a reducdo dos custos de producdo, a intensificacdo de processo
através da remocdo continua do etanol da fermentacdo representa um tema de grande
interesse. Foi realizado um extenso estudo de comparacdo entre as tecnologias de
pervaporacdo e destilacdo por membranas (DM), indicando a dificuldade nessa comparacao,
entre outros fatores, devido as diferentes condi¢des hidrodinamicas. Com base em modelos e
nos resultados experimentais a DM foi selecionada. Os resultados experimentais do processo
acoplado com remocédo do etanol pela membrana submersa demonstraram o aumento da
eficiéncia de conversdo de actcar em etanol. O médulo com membranas de PVDF operou por
mais de 360 horas, com excelente estabilidade de fluxo na remocdo do etanol. Foram
avaliados quatro diferentes cenarios na simulacdo de processo com uso do SuperPro
Designer. As avaliacdes demonstraram ser possivel aumentar a producdo de etanol em até
3,1% a em comparacdo com caso base, e reducdo na geracdo de vinhaga de 78%. Os
resultados indicaram ainda a tecnologia proposta de fermentacdo acoplada com o sistema de
DM na remocéo continua do etanol apresenta viabilidade econémica preliminar. Foi proposto
um novo conceito de processo “Membrane Distillation Bioreactor” (MDBR) com potencial

para a remocao de outros bioprodutos.
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This work aims the development a simultaneous ethanol production and removal by
membrane separation process. An extensive literature survey was carried out comparing
membrane distillation (MD) and pervaporation processes, for ethanol removal. And it was
concluded that there is a difficulty in this comparison, among other factors, due to the
different hydrodynamic experimental conditions. The present study proposed a reasonable
comparison between MD and pervaporation processes and experimental tests of separation
performance were compared under the same operational and hydrodynamic conditions. Based
on the models and experimental results, MD was selected. Experimental results of the process
coupled with membrane ethanol removal have demonstrated increased efficiency conversion
of sugar into ethanol. The module with PVDF membranes operates for more than 360 hours,
with excellent flux stability and no signs of fouling. Four different process scenarios were
evaluated in a simulation study with SuperPro Designer. Results demonstrate that increasing
ethanol production by up to 3.1% compared to base case, and a reduction in vinasse
generation of 78%. The results indicated a proposed a new concept of technology of
fermentation with the MD system “Membrane Distillation Bioreactor” in the continuous

removal of ethanol presents a preliminary economic viability.
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1 INTRODUCAO

Ao longo do século XX, os derivados do refino de petréleo tornaram-se a principal
forma de geracdo de energia e a base para o desenvolvimento da industria quimica no mundo.
Existe uma dependéncia global por esta matéria-prima fdssil que torna diversas nacoes
extremamente susceptiveis as variagdes do preco do petréleo no mercado internacional.
Sendo essa uma questdo estratégica e continua causando fortes impactos na geopolitica global
em pleno século XXI. Portanto, problemas relacionados a seguranca energética apresentam
um papel relevante, uma vez que poucos paises detém grande parte da producdo mundial de
petroleo. No ano de 1973, a guerra de Yom Kippur que, entre suas consequéncias, resultou no
primeiro choque do petréleo, devido a retaliacdo dos paises arabes da Organizacdo dos Paises
Exportadores de Petroleo (OPEP) frente ao apoio norte-americano a Israel. Foi um marco na
histéria do século XX e teve um papel central para o inicio de um colapso econémico
mundial. A partir desse momento, 0 mundo passou a refletir sobre a questdo energética e
medidas foram adotadas por diversos paises para conter a dependéncia da importacdo do
petroleo (PEREIRA, 2008).

Esta mudanca reacendeu o interesse mundial por outras fontes de energia e levou
diversos paises a buscarem solucdes mais adequadas, considerando as peculiaridades
nacionais (BERTELLI, 2007). Desta forma, o mercado de etanol combustivel ganhou nova
forca no Brasil. Como resposta a esta crise, 0 governo brasileiro comegou a promover o
etanol como combustivel. O Programa Nacional do Alcool (Proalcool), lancado em 1975, foi
um programa nacional financiado pelo governo para eliminar progressivamente 0s
combustiveis automotivos derivados de combustiveis fosseis, como a gasolina, em favor do
etanol produzido a partir de cana-de-aglcar. Este programa do governo permitiu a
agroindustria brasileira iniciar em uma trajetoria virtuosa de difusdo da inovacdo, com
aumentos de produtividade e reducao dos custos de producdo em ambos 0s estagios agricolas
e industriais (FURTADO et al., 2008).

No periodo de 1973 a 1985, a producdo saltou de 660 milhdes de litros de etanol por
ano para 11,9 bilhdes de litros, para abastecer a nova frota de mais de 2,4 milhdes de
automoveis projetados para utilizagdo de alcool hidratado e também para a sua mistura na
gasolina na forma de alcool anidro (SANTANA, 2007; MAPA, 2010). Até o final dos anos
1980, os veiculos leves movidos exclusivamente a alcool hidratado representavam 85 % dos

veiculos novos na frota nacional. No entanto, nessa época, problemas de logistica no
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abastecimento, a reducdo dos precos do petréleo e aumento da cotacdo internacional do
acucar, tornaram o etanol pouco competitivo, ocasionando uma escassez no abastecimento de
etanol combustivel no mercado local, que deixou milhares de veiculos em linha sem
combustivel, em meados de 1989. Nos anos 1990, ocorreu, ainda, a desregulamentacéao
estatal dos mercados de acUcar e alcool no pais, 0 que aumentou a incerteza sobre o uso do
etanol como combustivel (GOLDEMBERG et al., 2008). Como consequéncia ocorreu a
estagnacdo do Proalcool e a oferta ndo conseguiu manter o ritmo com a crescente demanda
exigida pela frota brasileira de carros movidos a etanol, e assim o governo brasileiro comegou

a importar etanol.

Em 2003, um fato marcou o surgimento de um novo impulso para o0 setor
sucroalcooleiro: a introducdo dos veiculos flexiveis em combustivel (flex fuel) no mercado
brasileiro, que deu inicio a uma nova onda de dinamismo no pais. Essa nova tecnologia
permitiu que os veiculos aceitassem uma mistura de combustiveis em qualquer proporcao
entre gasolina com cerca de 25% de etanol anidro e 100% etanol hidratado. Promovidos por
incentivos fiscais e combinados com os elevados precos do petroleo na primeira década do
século XXI, os veiculos flexiveis em combustivel levaram ao rapido crescimento na producgéo
de etanol de cana no Brasil. Além do positivo impacto sobre o aumento na producao de
etanol hidratado, o aumento na producao de etanol também se deve em parte ao aumento do
etanol anidro misturado a gasolina. Atualmente, o poder executivo fixa o percentual da
mistura de etanol anidro na gasolina no intervalo entre na faixa entre 18% e 27,5% (MDIC
2014).

O etanol segue como principal biocombustivel utilizado no mundo e o0 seu uso é cada
vez mais difundido, com perspectivas de expansdo da producdo e consumo no Brasil e no
mundo (BASTOS, 2007). Tecnologias de biocombustiveis, como o etanol, estdo baseadas em
uma fonte renovavel de energia e leva a reducéo significativa das emissdes de gases, como
aqueles responsaveis pelo efeito de estufa, quando comparada com a utilizacdo de

combustiveis foésseis.

A producdo de etanol no Brasil utiliza a cana-de-agucar como matéria-prima. Até o
ano de 2016, o Brasil seguia como o segundo maior produtor mundial, com uma producao
anual de 30,2 bilhdes de litros (UNICA, 2017). A tecnologia utilizada para produzir o etanol
é relativamente madura e envolve a fermentacdo de acucares, como sacarose e glicose,
provenientes da cana-de-aclcar, geralmente convertidos pela levedura Saccharomyces

cerevisiae. O maior produtor mundial de etanol segue, desde 2005, sendo os Estados Unidos,
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sendo o principal insumo para a sua producdo o milho. Esse programa de etanol é mais
recente e suas justificativas sdo a substituicdo de aditivos promotores de octanagem na

gasolina automotiva e a reducgéo das emissdes de gases do efeito estufa.

Entretanto, apesar de todos os beneficios, a producdo de etanol também levanta
preocupacOes sobre o uso excessivo de agua, poluicdo relacionada ao uso de fertilizantes
nitrogenados (emissdo de gases NOX) e impactos ambientais relacionados ao plantio de
grandes extensdes de monoculturas. Dentre 0s maiores desafios para esta industria podem ser
mencionados: o aumento de eficiéncia do processo, promovendo desta forma maior
rendimento na producdo de etanol e reducdo nos custos de producdo, conciliados com as
questdes ambientais. Existe uma série de debates sobre os principais riscos ambientais
resultantes dos métodos e processos de producdo utilizados, que envolve especialmente a
etapa agricola, tais como: as emissdes atmosféricas geradas pelo uso da queima e de
fertilizantes nos canaviais, a contaminacdo das aguas e do solo por efluentes, a expansdo
territorial para areas de protecdo ambiental, a contaminacdo por agrotdxicos e a erosao do
solo (SANTO e ALMEIDA, 2007). Hoje, por determinagéo do estado de Séo Paulo, o0 uso da
colheita manual atraves da queima tem diminuido consideravelmente, sendo substituida pela
colheita mecanizada, atingindo 85% neste estado em 2014 (NOVACANA, 2015).

Outro fator relevante esta associado com a grande geracdo de efluente liquido. A
vinhaca é o efluente gerado durante a etapa de destilacdo, sendo esta produzida em grandes
quantidades e apresenta um grande poder poluidor. Até os anos 1980 a vinhaga era lancada
diretamente em rios, poluindo a agua em cada época da colheita. Hoje em dia, tal disposicao
é proibida em todo o pais e a “fertirrigacdo”, que € o uso da vinhacga nos canaviais visando a
fertilizacdo do solo, se aplicada adequadamente, é hoje a principal forma de seu uso.
Entretanto os custos de disposicao sdo elevados devido ao grande volume de agua que deve
ser transportado até as areas de cultivo. Além disso, a prépria etapa de destilacdo que € uma
etapa altamente intensiva em energia, e desta forma, trabalhos de desenvolvimento de
fermentacdo tém sido dirigidos para uma producdo de etanol com meios liquidos mais
concentrados, buscando assim reduzir os custos de destilagéo.

Com relagdo a eficiéncia de processo, a utilizacdo de técnicas de extracdo do etanol
continuamente do meio fermentativo, melhora o desempenho do processo de fermentagéo. O
préprio produto da reagdo, o etanol, possui um efeito inibidor sobre a levedura, limitando
muitas vezes a eficiéncia do processo. Portanto, a utilizagdo de um processo acoplado de

remogdo continua do etanol produzido no meio fermentativo reduz significativamente o
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poder inibitorio na atividade metabolica do microrganismo. Existem diversas técnicas que
podem ser aplicadas com esta finalidade, dentre elas o0 uso de um sistema de separacdo por

membranas.

Os processos de separacdo por membranas apresentam um papel muito importante na
industria de separacdo e proporcionam uma extensa gama de possibilidades de aplicacao.
Esses processos diferem nos mecanismos de separacdo e no tamanho das particulas
separadas. Os processos com membranas amplamente utilizados incluem: a microfiltracéo,
ultrafiltracdo, nanofiltracdo, osmose inversa, eletrodidlise, didlise, separacdo de gases,

pervaporacdo, destilagdo por membranas, entre outros.

Desta forma, visando a separacdo do etanol da fermentacéo, torna-se necessario que a
membrana seja capaz de promover a separacao entre o etanol e dgua e, para tal, podem ser
consideradas duas técnicas: a pervaporacdo e a destilagdo por membranas (DM). Na
pervaporacdo, misturas liquidas sdo separadas pela interacdo seletiva dos compostos com a
membrana densa. Os componentes sdo transportados seletivamente de forma difusiva através
da membrana e vaporizados em seguida, em decorréncia do abaixamento de sua pressao
parcial com o uso de uma bomba de vacuo ou de uma corrente de gas inerte. O permeado é
entdo condensado e recolhido. A separacdo € conseguida pela permeabilidade relativa da
solucdo através da membrana, o que depende de aspectos termodinamicos (adsorcdo) e
cinéticos (difusdo). A DM apresenta grande semelhanca com o processo convencional de
destilacdo. Ambos os processos dependem do equilibrio liquido-vapor como um meio de
separacao de fase, a DM utiliza membranas microporosas hidrofobicas que ndo participam
diretamente da separacdo e mantém fixa a interface gas-liquido. A forca motriz € obtida pela

diferenca de pressao de vapor de determinado componente entre os lados da membrana.

Neste contexto, 0 presente trabalho busca analisar os atuais processos de producédo de
etanol no cenario brasileiro, com a finalidade de propor um processo de producdo de etanol a
partir da fermentacdo de cana-de-acUcar acoplado a processos de separa¢do por membranas
removendo continuamente o etanol produzido, visando: i) um aumento da eficiéncia de
conversdo de agucar em etanol, pela diminuicdo do efeito inibitério do acimulo deste produto

no meio; e ii) menor geragéo de efluentes no processo.

Para uma melhor compreensdo da estrutura de apresentacdo, este trabalho apresenta
no Capitulo 3 uma revisdo bibliografica geral do assunto, com um panorama sobre a industria

do etanol no Brasil, aspectos relevantes sobre a producdo de etanol de cana e fermentacao



alcoolica, e ainda as técnicas de remocdo do etanol; no Capitulo 4, é feita uma comparacao
entre dois processos de separacdo por membranas, DM e pervaporacdo, apresentando um
historico, fundamentos teoricos, aplicacfes, com uma discussdo de comparacdo sobre 0s
dados obtidos na literatura para esses dois processos, focado na separagéo do etanol. O
Capitulo 5 apresenta as metodologias utilizadas, tanto na parte experimental quanto de
simulacéo de processos. O Capitulo 6 apresenta os resultados e a discussdo da tese, e se inicia
com um valido questionamento se a forma como sdo comparados 0S processos de
pervaporacdo e DM para remoc¢do do etanol estd correta. Essa pergunta foi desenvolvida e
explicada ao longo da tese. Outro questionamento discutido nesse capitulo esta relacionado
com a possibilidade de aumentar o rendimento de conversdo de agucares em etanol, desta
forma foram realizados experimentos de fermentacao acoplados ao processo de membrana e a
andlise de viabilidade econdmica preliminar. Por fim, o Capitulo 7 apresenta as conclusfes

gerais e sugestdes para trabalhos futuros.



2 OBJETIVOS

Este trabalho teve como objetivo geral propor uma alternativa de melhoria no
processo de producdo de etanol a partir da fermentacdo de cana-de-acUcar, através do

acoplamento com processos de separa¢do por membrana.
Para tal, os objetivos especificos foram:

» Comparacdo criteriosa dos principais processos de separacdo etanol/dgua por

membranas visando a extracdo de etanol da fermentacao;

> ldentificacdo e selecdo da tecnologia de membrana mais promissora para remocéo de

etanol e determinacdo das melhores faixas de operagéo;

> Diminuir o efeito inibitério do etanol no meio por meio da utilizacdo de um sistema
acoplado de remocao continua deste visando o aumento da eficiéncia de conversao de

acucar em etanol durante a fermentacéo;

> Avaliagdo da solugdo dentro do contexto industrial, levando em consideragcdo o
impacto sobre as colunas convencionais de destilacdo, na producdo de etanol, e na
geracdo de vinhaca;

» Andlise econémica preliminar do processo para cada cenario proposto, com suporte

do uso de software de simulacao de processos;

> Propor uma nova configuracdo de processo de remoc¢do continua de etanol por meio

do uso de membrana.



3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo discute-se, inicialmente, uma visdo geral sobre o processo de producéo
de etanol no Brasil. Em uma segunda etapa, uma discussdo mais detalhada sobre o processo
de fermentacédo e alguns fatores que influenciam diretamente na eficiéncia desse processo é
apresentada. Em seguida, foram abordados topicos sobre os processos de separagdo por
membrana e outras tecnologias alternativas, que visam o aumento da eficiéncia de

fermentacao e a menor geracdo de efluentes.

3.1 A industria de etanol no Brasil

O Brasil ocupa uma posicdo destacada na producdo mundial de etanol, e muito se
deve a sua tradicdo na cultura de cana-de-agUcar. A cana é uma das principais culturas
mundiais, cultivada em mais de cem paises, principalmente nas na¢cdes em desenvolvimento,
embora cerca de trés quartos da producdo mundial esteja concentrada em oito paises. O Brasil
é o maior produtor mundial, seguido por india, China, Tailandia e Paquistdo (BASTOS,
2007).

Com a crise internacional de 1973 e a consequente elevacdo dos pregos do petrdleo
somada ao risco de superproducdo do agUcar, resultando no lancamento do Proélcool no
Brasil, houve uma intervencdo governamental substancial para aumentar a oferta e a demanda
por alcool. Desta forma o pais desenvolveu capacidades institucionais e tecnoldgicas para o
uso desta energia renovavel em larga escala (MUSSATTO et al., 2010). Consideragdes
econbmicas da indUstria do acUcar pesaram no estabelecimento deste programa, porém
preocupacOes de carater ambiental e social ndo tiveram um papel significativo na ocasido
(BNDES, 2008). No final da década de 1980, o alcool tornou-se pouco competitivo, 0 que,

dentre outros fatores, levou a estagnacdo do Proalcool.

A producéo de etanol combustivel em larga escala no Brasil trouxe a necessidade de
um grande desenvolvimento tecnoldgico para o setor agroindustrial da cana. Ainda, para
superar 0s baixos precos no mercado e os custos de producdo, as industrias sucroalcooleiras
tiveram que buscar melhorias em seus processos de fermentagdo (AMORIM et al., 2011).
Novas tecnologias foram desenvolvidas e transferidas para a industria, tais como: aumento da
produtividade agricola; melhoria nos sistemas de moagem e destilacdo; ganhos de
produtividade na fermentacdo; obtencdo de maior eficiéncia de conversdo; entre outras
(GOLDEMBERG et al., 2008). A Figura 3.1 mostra os ganhos no rendimento da fermentacao



ao longo dos anos 1970 até os anos 2000, se estabilizando em torno de 91% a partir de 1990,

e permanecendo com este valor maximo até os dias de hoje.
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Figura 3.1: Aumento do rendimento de fermentacdo ao longo dos anos na producéo de etanol no
Brasil. Fonte: (FINGUERUT, 2004).

Para muitos produtos e servigos, 0s custos unitarios diminuem com o aumento da
experiéncia, sendo este efeito muitas vezes referido como curva de aprendizagem. Em
consequéncia do desenvolvimento e incorporacdo dessas tecnologias, a curva de aprendizado
brasileira apresenta uma progressiva reducgéo dos custos, devido, principalmente, a0 aumento
da eficiéncia industrial com crescente evolucdo da produtividade (GOLDEMBERG et al.,
2004), havendo, ainda, a reducdo dos impactos ambientais provocados por essas usinas
(AMORIM et al., 2011).

No ano de 2003, um fato marcou o surgimento de um novo impulso para o setor
sucroalcooleiro: a introducdo dos motores “flex fuel” no mercado brasileiro, ou seja, veiculos
flexiveis em combustiveis. Promovidos por incentivos fiscais e combinados com os elevados
precos do petréleo, os veiculos flexiveis levaram ao rapido e novo crescimento na producao
de etanol de cana-de-acucar.

Com base nas informacdes expostas sobre a producdo de etanol combustivel no
Brasil, podem ser compreendidas as oscila¢cbes e mudancas na evolucdo de sua producdo ao

longo dos dltimos anos (Figura 3.2).
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Figura 3.2. Evolucdo da producdo de etanol no Brasil. Fonte: Elaborado a partir de dados MAPA
(2010) e UNICA (2017).

Pela analise da Figura 3.2 pode-se perceber o significativo aumento na producédo de
etanol no final da década de 1970 e inicio da década de 1980, impulsionado pelo Proalcool,
bem como uma queda no final dos anos 1990 e a nova fase iniciada em 2003, com 0s carros
flexiveis, chegando a mais de 27 bilhdes de litros produzidos na safra 2008/2009. Entretanto,
a tendéncia que havia nos ultimos anos ndo foi seguida nos seguintes, observando-se,
inclusive, uma estagnacdo na producdo nacional a partir de 2008. Desde o ano de 2010 o
setor sucroalcooleiro passa por essa grave crise, tendo sido marcado por um periodo em que
muitas usinas pararam a moagem ou até mesmo fecharam. Embora existam sinais positivos
de melhora no setor, uma possivel retomada desde 2015, como pode ser observado (Figura

3.2) pelo aumento consecutivo na producdo nas ultimas trés safras.

Vaérios fatores contribuiram para esta modificacdo significativa neste cenério recente,
especialmente devido ao desequilibrio criado entre oferta e demanda. Houve um aumento
significativo da demanda por etanol, impulsionada pelo setor automotivo com o0s carros
flexiveis em combustivel, enquanto que, por outro lado, a oferta de etanol foi bastante afetada
pela crise financeira mundial. Tal desequilibrio ainda foi agravado por algumas questdes, tais
como: elevacdo do preco do aglcar no mercado internacional, com consequente aumento da
destinacdo da cana para a producdo de agUcar, e condicdes climaticas ndo favoraveis, que
acarretaram problemas nas ultimas safras de cana-de-agucar (ALMEIDA e VIEGAS, 2011).

Outro fator agravante se deve aos pre¢os da gasolina, que foram mantidos para o consumidor




final como forma de controle da inflagdo. Desta forma, o etanol hidratado ficou desvantajoso
frente ao combustivel fossil em quase todo o pais, limitando os ganhos com etanol e deixando

0 setor com margens muito baixas de lucro.

Analisando, portanto, a atual conjuntura do mercado nacional de etanol combustivel,
ainda fica notdéria a necessidade do desenvolvimento de novos processos e de novas
tecnologias que continuem buscando melhorias, dentre as quais podem ser mencionadas:
eficiéncia energética, produtividade da cana, rendimento na fermentacdo, disposicdo de

residuos e efluentes, valorizacdo de coprodutos, entre outros.

Atualmente o nimero total de usinas em operacao esta abaixo dos anos anteriores por
conta, em parte, dessas dificuldades enfrentadas pelo setor. Estima-se que haja por volta de
400 usinas e destilarias com capacidade anual de moagem total de 665 milhGes de toneladas
de cana e uma producéo de etanol que em 2016 foi de 30,2 bilhdes de litros (UNICA 2017).
A producdo atual de cana-de-aclcar se concentra nas regides Centro-Sul e Nordeste do
Brasil. O estado de Sao Paulo é o estado lider na producdo de cana e € responsavel por dois
tercos da producdo total onde fica maioria das usinas. O mapa da Figura 3.3 mostra uma
distribuicdo espacial das areas onde se concentram as plantacfes e as usinas produtoras de

etanol.
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Figura 3.3. Distribui¢do de &reas onde se concentram as plantagdes e usinas de etanol. Fonte: UNICA
(2014).

No Brasil existem instaladas dois tipos de destilarias ou usinas de cana: destilarias de

cana autbnoma e as anexas. Na destilaria autbnoma, a cana processada é usada para fornecer
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acucar somente para a producdo de etanol. Em uma planta anexa uma fracéo da cana é usada
para producdo de acUcar, enquanto outra fracdo de acgucar restante e 0 melaco (solucdo
impura concentrada obtida ap6s a cristalizagdo do agucar) sdo enviados para 0 processo de
producdo de etanol. Esse mix de producdo permite certa flexibilidade para as usinas que
podem ter a op¢do de acordo com os valores no mercado de produzirem mais ou menos
etanol e aclcar. No final da safra 2013/2014 esse mix médio de producdo foi de 45% para
acucar e 55% para etanol (UNICA 2014).

3.2 Aproducao do etanol de cana-de-agucar

A maior parte do processo desta industria da cana é feita por meio de uma cadeia de
producdo integrada, permitindo o processamento industrial de agucar, a producédo de etanol e
geracdo de energia elétrica. As etapas para a producao em larga escala de acUcar e etanol sdo

apresentadas na Figura 3.4.
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Figura 3.4: Diagrama esquematico da producéo de etanol e derivados da cana-de-agUcar. Principais etapas estéo
numeradas de 1 a 7. Fonte: SANTA ELISA, 2005.
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A cana colhida € entregue para a usina, onde a matéria-prima € primeiramente pesada
e as amostras sdo tomadas para medir o teor de sacarose no caldo de cana (em um percentual
de 70 - 91%) e do teor de fibra (que varia de 8 a 14 %), os quais sdo entradas para 0 processo
de producdo de acucar e etanol (etapa 1). ApOs a coleta de amostras, a cana é lavada e
embebida (passo 2) e, em seguida, os caules sdo esmagados para extrair o caldo de cana-de-

acucar (passo 3).

O principal objetivo do processo de moagem é extrair a maior quantidade possivel de
sacarose da cana, e um objetivo secundario, porém também muito importante é a producéo do
bagaco, que serd usado como combustivel da caldeira, sendo assim queimado para a geracao
de energia elétrica e producéo de vapor de processo (etapa 4), permitindo que a planta seja
autossuficiente em energia. Algumas das usinas que possuem esse sistema de cogeracdo,
além de gerar eletricidade para a fabrica estdo integradas com a rede elétrica local, assim

exportando o excedente, ou seja, vendendo energia elétrica.

O caldo de cana passa por uma série de tratamentos (passo 5), resultando em caldo de
cana tratado e podendo assim seguir dois caminhos: producdo de agucar (etapa 6) e
fermentacdo e destilacdo para producéo do etanol (etapa 7).

ANDRIETTA et al. (2011) descreveram e compararam o0s diferentes processos de
fermentacdo usados no Brasil. Como em demais paises a secdo de fermentacdo é constituida
principalmente de um fermentador normalmente fechado, podendo haver uma agitagéo, por
recirculacdo ou promovido pela propria geracdo de CO,. Muitos fermentadores operam com
recirculacdo para o controle de temperatura, como o processo de fermentacdo € exotérmico,
existe necessidade de resfriamento, uma corrente € recirculada passando através de um

trocador de calor com agua.

A etapa de fermentacdo de etanol no Brasil pode ser classificada de duas formas
principais: batelada alimentada com reciclo de células, processo conhecido como Melle-
Boinot e o processo de fermentacdo continua. Sendo o processo em batelada largamente o
mais utilizado hoje, representando mais de 85% das usinas operando em batelada alimentada
e um valor inferior a 15% com fermentacgdo continua multiestagios (FINGUERUT, 2004).

No processo em batelada, ou Melle-Boinot, 0 mosto é alimentado ao reator, ou dorna
de fermentacéo, j& parcialmente preenchida com uma suspensdo de levedura, conhecida como
“pé-de-cuba”, que possui em torno de 30 % (vol/vol) de células, que ocupa aproximadamente
25 % do volume da dorna. O mosto (caldo de cana com ou sem melago) é entdo adicionado
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até completar o volume util da dorna. O tempo de enchimento leva cerca de 1 a 5 horas com
vazdo constante, desta forma, ao invés do agente de fermentacdo ser submetido a uma
elevada concentracdo de acucares no meio desde o inicio do processo, essa alimentacdo é
dosada de forma mais controlada. Uma concentracdo muito elevada dentro do reator pode
propiciar uma inibicdo pelo substrato, embora as cepas de levedura usadas no Brasil tenham
alta e tolerancia e desempenho mesmo com concentra¢fes mais elevadas de agucares. Assim,
a alimentacdo pode ser rapida, de forma que havera um rapido consumo dos aglcares sem
perdas no rendimento da fermentagdo em etanol (FERRREIRA, 2005). Por outro lado, uma
rapida alimentacdo leva uma alta taxa inicial de fermentacdo e consequente maior formacéo
de espuma e maior geracdo de calor, com aumento nos custos com antiespumante e
dispersantes, e maior area de troca térmica, desta forma, algumas usinas para mitigar essa
desvantagem, utilizam um método de alimentacdo de forma mais controlada e distribuida ao

longo do tempo total de fermentacéo.

O tempo total da fermentacédo varia de 8 h a 10 h dependendo também do tamanho da
dorna e da temperatura, ao final deste periodo praticamente todo aglcar é consumido. Apés o
término da fermentacdo o vinho passa pelas centrifugas, nas quais sdo recuperadas as células
de levedura. Este creme de levedura, antes de retornar para o processo de fermentacdo recebe
um tratamento com agua e acido sulfurico até pH de 2,5 para evitar contaminacao bacteriana
(ANA, 2009). A fermentagdo em batelada alimentada tem ao todo um ciclo de
aproximadamente 12 horas, entre alimentacdo e enchimento, esvaziamento e limpeza do

reator.

Diferentemente do processo em batelada, o processo de fermentacdo continuo é
normalmente realizado com fermentadores em série, esta foi uma tentativa adotada em
algumas usinas como uma forma de minimizar a inibicdo pelo etanol, se aproximando de
reatores tubulares, tipo pistdo, com um tempo total de residéncia de 8 h. Com a opera¢do em
estado estacionario atingida, os equipamentos tem uma taxa de utilizacdo de 100%. Podendo
levar para uma mesma vazdo e producdo de etanol uma menor area instalada com menor
volume de reator. Essa forma possui maior adequacgédo para maior controle e instrumentagéo
da operacdo. Por outro lado o procedimento de limpeza dos reatores é facilitado no processo
em batelada, em que o reator é esvaziado e parado para limpeza a cada ciclo, garantindo
maior eficiéncia na limpeza. No continuo nem toda levedura é reutilizada de volta para o
fermentador e este nunca é esvaziado, podendo aumentar os riscos de contaminagédo

bacteriana. Porém, com novos métodos de limpeza das tubulagdes, tanques e trocadores, além
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de antibidticos, é possivel manter a contaminacdo controlada sem perdas no rendimento em
etanol. Segundo ANDRIETTA (1994) o processo de fermentacdo segue a evolugdo dos
processos quimicos industriais, em evoluir para 0 processo continuo, com aumento da
produtividade, reduzindo tempo de processo, maior uniformidade e maior facilidade de
automacao, apesar de também descrever como maior desvantagem a maior dificuldade de

manter livre de contaminacao.

No processo continuo 0 mosto e o creme de levedura tratada sdo adicionados
simultaneamente, de uma maneira continua e controlada no primeiro fermentador do sistema.
Este controle é importante para manter a taxa de conversdo de cada estagio de fermentador,
caso seja em multiestagios. O meio de fermentacao parte de um fermentador para o outro até
0 ultimo estégio, em seguida é feita a separacdo por centrifugacao das células de levedura. A
partir desta etapa de fermentacgdo e separacao de células os dois processos seguem de forma

similar.

O vinho sem levedura normalmente possui concentracdo de etanol entre 5 e 10 %
(m/m), dependendo das condigdes do processo fermentativo. Este vinho é conduzido para a
destila¢do na coluna “A”, com trés correntes de saida: corrente de fundo, a vinhaga, corrente
de topo, o “dlcool de 2*” e o flegma, uma mistura hidroalcodlica com uma concentracao de
etanol em torno de 40% (m/m). Esta corrente € enviada para a coluna de retificacdo, ou
coluna “B”, onde ¢ produzido o etanol hidratado com teor alcodlico préoximo ao ponto
azeotropico, variando entre 92,6 e 93,8 % (m/m). Na corrente de fundo desta coluna sai a
flegmaca, um efluente normalmente incorporado a vinhaca ou ainda podendo ser utilizado na
limpeza de alguns equipamentos (ANA, 2009). O processo pode prosseguir para a producao
do etanol anidro — visando sua utilizagdo em mistura com a gasolina, o etanol deve ser

desidratado até um teor alcodlico superior a 99,3 % (m/m).

A vinhaca, também denominada vinhoto, € o principal efluente da producéao de etanol
a partir de cana. Este efluente é composto basicamente por 93% de agua e 7% de solidos,
apresenta coloracdo escura, com pH &cido, altos niveis de sais dissolvidos (TDS de até
45.000 mg/L) e altas taxas de DBO (demanda bioquimica de oxigénio) de até 75.000 mg/L
(SALOMON, 2007; ANA, 2009). Apresenta ainda temperatura elevada, alta corrosividade,
alto teor de potéssio, quantidades significativas de nitrogénio, fdésforo, sulfatos, cloreto,
calcio, magnésio e enxofre (SANTA CRUZ et al., 2013). A produgdo média de vinhaga na
destilaria de cana estd em uma faixa de 10 a 15 litros de vinhaga por litro de etanol

produzido, o que representa um enorme volume de efluente para tratamento ou descarte.
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Atualmente, a vinhaca é utilizada principalmente para a "fertirrigacdo”. Devido aos
seus conteudos minerais, a vinhaca apresenta valor como fertilizante e condicionador de solo.
No entanto, é necessaria uma distribuicdo racional sobre as areas de cultivo da cana, pois,
quando utilizada de forma indiscriminada, pode levar a um efeito cumulativo de certos
nutrientes no solo, trazendo reflexos negativos para as culturas e até para o lencol freatico
(SILVA, 2012). Também devem ser considerados os problemas logisticos, devido aos
grandes volumes que precisam ser transportados por grandes distancias a partir do ponto de
geracdo, havendo impacto econdmico importante para as usinas, devido aos custos dos

combustiveis utilizados para seu transporte.

Por estas raz0es, as usinas e setores de pesquisa e tecnologia buscam melhorar o
processo industrial e pesquisam por novas tecnologias, a fim de reduzir a producdo de
vinhacga. Exemplos dessas tecnologias seréo discutidos na segao 3.5.

3.3 Afermentacao alcodlica

A fermentacdo alcoodlica ocorre no interior de microrganismos capazes de converter
acucares assimilaveis em etanol, por meio de uma série de reacdes bioquimicas, catalisadas
por enzimas. A oxidagdo parcial do substrato, gerando um composto orgéanico reduzido,

garante um minimo de producdo de energia para manutencéo celular e equilibrio oxidativo.

Na producéo de etanol no Brasil, os microrganismos mais comummente utilizados na
fermentacdo alcodlica tém sido as leveduras do género Saccharomyces, dentre essas,
principalmente a espécie Saccharomyces cerevisiae. Entre os agucares fermentesciveis pelas
leveduras estdo os monossacarideos glicose, frutose, manose e galactose, bem como o0s
dissacarideos maltose e sacarose e o0s trissacarideos rafinose e maltotriose, sendo a sacarose o

principal aclcar presente no caldo de cana-de-acucar.

A principal via metabolica envolvida na producdo do etanol em leveduras é a via
glicolitica na qual, para cada molécula de glicose metabolizada, duas moléculas de piruvato
sdo produzidas no citoplasma da célula e, em condi¢cdes anaerdbias, o piruvato é ainda
reduzido até etanol com a liberacdo de CO, (Figura 3.5) (BAl et al., 2008).
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Figura 3.5: Via metabdlica da fermentagéo de etanol em S. cerevisiae. Fonte: BAI et al. (2008).

As leveduras sdo consideradas organismos anaerdbios facultativos, ou seja, s&o
capazes de crescer na presenca ou na auséncia de oxigénio. Quando o oxigénio é suficiente e
a concentracdo de substrato € baixa, pouco ou nenhum etanol é produzido e o piruvato segue
a via do ciclo do acido citrico e posterior fosforilagdo oxidativa (respiracdo aerébia), com o
oxigénio como aceptor final de elétrons. Os acglcares sdo utilizados para producao de energia
e crescimento celular. Entretanto, quando ha auséncia de oxigénio (anaerobiose) ou alta

concentracdo de glicose, o etanol é o principal produto final.

O atual processo de fermentacdo evoluiu nos ultimos 30 anos, permitindo as usinas
brasileiras alcancarem eficiéncia de fermentacdo de 90-92% em comparagdo com 75-80%
registrados no inicio da década de 1970 (AMORIM et al., 2011). Esta eficiéncia de producao
refere-se a conversdo tedrica de acucar para a producdo de etanol. Na pratica,
aproximadamente 47% do total de aglUcar metabolizado é realmente convertido em etanol
durante a fermentacdo, pois, na verdade, existe um maximo tedrico de 51,1% (em massa) de
glicose que pode ser convertida em etanol, com os 48,9% restantes sendo convertidos em
CO,. A diferenca entre a conversao tedrica e as obtidas na pratica se deve ao fato que uma
parte da glicose metabolizada serd destinada para o crescimento da levedura e para a
producdo de outros metabolitos (RUSSEL, 2003), tais como glicerol, &cido succinico e
acetico, entre outros acidos organicos produzidos durante a fermentacdo alcoolica. Por esta

razdo, 0s processos industriais de fermentagdo alcodlica podem atingir 90-93% do
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rendimento tedrico, enquanto que o restante dos agucares € direcionado para 0 metabolismo
celular (INGLEDEW, 1999).

Portanto, a producdo destes subprodutos, tais como glicerol, &cidos organicos e
alcoois superiores, que sdo produzidos em pequena quantidade em relagdo a quantidade de
etanol, bem como o crescimento e manutencdo celular, inevitavelmente, direciona
intermediarios da via glicolitica para as vias metabdlicas correspondentes, contribuindo para

a diminuicédo da producéo de etanol.

A producéo de glicerol por meio da fermentagdo por leveduras é conhecida desde as
investigacOes de Pasteur, em 1858. Em leveduras S. cerevisiae, o glicerol € um subproduto da
fermentacdo alcodlica, com o papel de manter o balango redox citossolico da célula,
especialmente em condicBes anaerdbias, compensando reacdes celulares que produzem
NADH (VAN DIJKEN e SCHEFFERS, 1986). O glicerol atua, ainda, na regulacdo da
pressdo osmotica do meio e seu acumulo é muito importante para a sobrevivéncia da levedura
durante o estresse osmotico. O aumento da temperatura, entre outros estresses, faz com que a
célula de levedura produza maiores quantidades de glicerol. Industrialmente, em uma
fermentagdo de etanol combustivel, os niveis de glicerol podem chegar a 15 g/L (RUSSEL,

2003), usualmente estdo um uma concentracao inferior a 5 g/L.

Entre os &cidos organicos, o acido succinico é o principal produto secundario final da
fermentacdo alcoodlica. Os &cidos, piruvico, mélico, fumarico, oxaloacético, citrico, a-
cetoglutérico, glutdmico, propiodnico, latico e acético também sdo produzidos durante a
fermentacdo alcoolica, mas em quantidades ainda menores. Alguns destes acidos organicos
sdo acumulados devido as enzimas que atuam por meio da operacdo limitada do ciclo do
acido citrico. Em bebidas fermentadas, muitos destes acidos podem afetar o sabor, podendo,
ainda, ser convertidos em ésteres (INGLEDEW, 1999). Muitos desses &cidos organicos sao
relativamente volateis e, assim, sdo destilados junto com etanol na etapa de destilacdo pela

coluna “A”.
3.4 Fatores que impactam na fermentac¢ao

As leveduras sdo capazes de crescer em ampla faixa de temperatura (entre 5°C e
43°C). Algumas cepas comerciais alcooleiras apresentam boa capacidade de fermentacdo em
temperaturas da ordem de 32-35°C. Em altas temperaturas, a eficiéncia do processo diminui

rapidamente, devido ao aumento de morte celular. As leveduras preferem pH &cido e seu pH
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ideal é 5,0-5,2. Entretanto, as cepas alcooleiras industriais sdo capazes de apresentar bom

crescimento na faixa de pH de aproximadamente 3,5 a 6,0 (RUSSEL, 2003).

Existem muitos fatores que influenciam o desempenho do processo de fermentacédo
alcodlica, tais como: temperatura; aeracao; pH; aditivos quimicos, tais como acidos, biocidas,
antibidticos, sais e nutrientes; contaminacdo microbiana; inibicdo por alguns componentes;
agindo de forma direta, ou indiretamente, sobre as propriedades da levedura. Alguns desses

fatores que influenciam a eficiéncia da producdo de etanol seréo discutidos a seguir.

3.4.1 Efeito da temperatura

A temperatura é um passo critico no processo de fermentacdo. Em geral, a levedura
tem a capacidade de crescer em ampla faixa de temperatura. Embora a taxa de formagéo
inicial de etanol é maior a temperaturas mais elevadas (35-40°C), as temperaturas mais
elevadas afetam o desempenho da levedura, resultando em menor teor de etanol no vinho, o
que aumenta o consumo de energia durante a fase de destilacdo e a razdo de volume de
vinhaca/volume de etanol produzido (RUSSEL, 2003). Por outro lado, as temperaturas mais
baixas promovem melhores condi¢Oes de fermentagdo, com menor inibicdo de etanol sobre a
levedura e menor contaminacdo bacteriana, embora impacte em uma diminuicdo da
produtividade de etanol, resultando em tempos mais longos de fermentacdo. A reacdo
bioguimica de conversdo do aglcar em etanol é uma reacdo exotérmica na qual, geralmente,
as usinas necessitam do uso de 4gua para controlar a temperatura de fermentacéo por meio de
trocadores de calor por placas, externos aos fermentadores, ou serpentinas internas. Portanto,
para fermentacdo a baixas temperaturas, maiores 0s custos com o sistema de resfriamento das

dornas.

3.4.2 Efeito do etanol

O etanol é um dos principais fatores de estresse que atuam sobre a levedura. A
acumulacdo de etanol no meio de fermentacdo, em Gltima analise, inibe o crescimento e a
viabilidade dos microrganismos produtores de etanol (STANLEY et al., 2010), causando um
efeito toxico na levedura. Segundo ALVES (1996) o etanol foi o primeiro fator a ser
reconhecido como um inibidor da fermentagéo alcodlica. Os fatores que mais influenciam na
sensibilidade do microrganismo ao etanol sdo: a temperatura, a aeracdo e a composicao do
meio, agindo direta ou indiretamente sobre as propriedades da membrana plasmatica
provocando modificacdes na membrana lipidica e nos sistemas de transporte de soluto e acdo
de algumas enzimas (ATALA, 2004).
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Portanto, na maioria das destilarias, o teor final de etanol no interior do fermentador é
limitado pela tolerancia ao etanol da cepa de fermentacdo. Alguns estudos mostram que uma
faixa de valores entre 87,5 — 140 g/L de etanol resulta em morte celular de leveduras,
verificando que o aumento da concentracdo de etanol no meio de fermentacdo resulta na
reducdo da viabilidade das células (MAIORELLA et al., 1983; PATERNINA, 2011).
Resultados experimentais de MAIORELLA et al. (1983) mostram o efeito bioguimico
inibitério do etanol como uma funcdo da concentracdo de etanol no meio, tal como

apresentado na Figura 3.6.

Produtividade Etanol

0 L L 1 |
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Concentracgdode Etanol (g/L)

Figura 3.6: Efeito inibitdrio do etanol sobre a Saccharomyces cerevisiae na produtividade especifica
de etanol. Fonte: Adaptado de MAIORELLA et al. (1983).

O estudo de ATALA (2004) mencionou que a capacidade de producdo de etanol pela
levedura foi completamente inibida com uma concentracdo de etanol de cerca de 110 g/L. No
entanto, o autor aponta que a analise de tais valores deve ser cuidadosa, uma vez que
dependem do tipo de microrganismo, do estado fisiolégico do meio de cultura e da

temperatura do processo.

Como consequéncia, os processos de fermentacdo utilizados na inddstria de etanol
estdo limitados pela concentracdo de acucares fornecida. Assim, requerem baixa
concentracdo de substrato e, para poder limitar o teor de etanol dentro dos fermentadores em
niveis abaixo da inibicdo — ao final de cada batelada cerca de 8,5 % (vol/vol), ou

aproximadamente 70 g/L sdo obtidos usualmente.

3.4.3 Efeito do substrato

A concentragdo inicial de substrato também exerce forte influéncia sobre a taxa

especifica de crescimento microbiano. A concentracdo inicial de agucar para as destilarias
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estd em uma faixa de 15 a 22 % (m/m) de acucares. Elevadas concentracdes de substrato
resultam em maior pressdo osmotica dentro da célula e, por conseguinte, resultando no

aumento de morte celular, limitando o crescimento microbiano (PATERNINA, 2011).

3.5 Tecnologias de remoc¢ao continua de etanol

As usinas estdo sempre interessadas em aumentar a producdo de etanol com a mesma
capacidade industrial instalada. Para elevar a concentracdo de etanol no vinho, para um
mesmo tempo de processo, seria necessario alimentar o processo com um teor superior de
acucares, tendo em vista que o etanol produzido durante o processo de fermentacdo é
diretamente proporcional a concentracdo de agucares no mosto na entrada do fermentador.
No entanto, o maior teor de etanol ndo € uma condicdo ideal para a fisiologia celular de

levedura, conforme descrito na se¢do 3.4.2.

Deste modo, uma forma de resolver o problema de inibicdo de etanol durante o
processo fermentativo € o desenvolvimento de uma tecnologia que utiliza a remocéao continua
do etanol, a fim de se manter a concentracdo de etanol no interior do fermentador abaixo da
concentracgdo critica para uma condi¢cdo étima de processo para 0 microrganismo. Esta secdo
ird descrever alguns processos usados para fazer a extragdo continua de etanol a partir do

fermentador e as suas vantagens e desvantagens.

A extracdo continua do etanol a partir do fermentador provoca a melhoria na
eficiéncia do processo de fermentacdo. Outra vantagem muito importante € a menor geracao

de efluente liquido, neste caso a vinhaga.

Existem diversas propostas cobrindo uma grande variedade de técnicas para a
remocdo do etanol, tais como: extracdo com solvente (CHANG et al., 1992; DAUGULIS et
al., 1994); gas stripping, como por exemplo, com uso do préprio CO, (TAYLOR et al.,
1995). Outro processo baseado em diferente técnica que ndo envolve a separacdo, mas busca
0 mesmo objetivo, pode-se mencionar o processo UHT de tratamento térmico para evitar a
contaminacgéo e melhorar a produtividade de etanol, outro processo com diferente abordagem,
seria a tecnologia de recirculacdo da vinhaca. Dentre esses processos ja implementados e
testados que visavam principalmente a reducdo da geracdo do efluente liquido, destaca-se o
processo BIOSTIL® desenvolvido na década de 80, pela empresa Alfa-Laval. Este processo
foi um sistema modificado integrando fermentagéo e destilacdo, no qual o etanol produzido
nos fermentadores é continuamente enviado para colunas de destilacdo e parte da vinhaca

gerada é continuamente recirculada para a fermentacdo (GARLICK, 1983).
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Outros processos alternativos relevantes que combinam a fermentacdo com um

sistema de separacédo e remocéo do etanol séo:

» Evaporador a vacuo em tanque tipo flash

» Separagdo por membranas

3.5.1 Evaporador a vacuo em tanque tipo flash

O evaporador flash equivale a um estagio de uma coluna de destilagdo. O sistema
opera em pressdes reduzidas (vacuo) facilitando a separacdo da mistura etanol-agua, em
temperaturas relativamente baixas (ATALA, 2004). O véacuo é feito por intermédio de uma
bomba de vacuo ou compressor. O tanque de evaporagdo flash deve estar sob presséo entre
90 e 150 mmHg e trabalhar com temperatura entre 28°C e 30°C (ATALA, 2004). Devido a
diferenca de volatilidade de um componente com relagdo ao outro, o etanol e parte da agua
do caldo de fermentacdo evaporam. O liquido remanescente no tanque de evaporacao rapida,
contendo o caldo de fermentagdo com baixa concentracdo de etanol, retorna para o
fermentador por meio de uma bomba (PATERNINA, 2011). Um ponto importante a destacar
para esta tecnologia € o impacto do custo operacional do consumo de energia devido ao

sistema de vacuo.

MAIORELLA et al. (1984) analisaram, além de remocéo continua do etanol através
de flash a vacuo, alternativas econdmicas no processo fermentativo comparando 11 diferentes
configurac@es, considerando como ponto principal o custo total para a producéo por litro de
etanol e a produtividade, levando em consideracdo o caso base o processo de batelada
simples (Tabela 3.1).

Tabela 3.1: Valores relativos de custos finais e produtividade no processo de producdo de etanol.

Fonte: MAIORELLA et al. (1984). Reator do tipo CSTR (do inglés continuous stirred tank reactor, ou reator

perfeitamente agitado).

Processos Custos Finais Produtividade
Batelada 1 1
CSTR 0,967 1,195
CSTR com reciclo 0,925 3,602
CSTR com reciclo parcial 0,938 3,042
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CSTR com 2 reatores em série 0,961 1,140

Colunas de pratos perfurados 0,987 0,763
Reator tubular 0,926 4,466
Torre 0,918 7,364
Membrana seletiva 0,891 8,339
Extracdo liquido - liquido 0,828 5,822
Flash a vacuo 0,838 10,423

De uma forma geral os processos de fermentacdo com remocdo de etanol seletiva
ofereceriam uma economia ainda maior, desde que fagcam uso de uma alimentagdo mais
concentrada em aguUcares. Visando atingir uma alta produtividade, 0s processos com remocao
do produto inibidor devem usar concentracGes mais elevadas de agucares na alimentacgéo.
MAIORELLA et al. (1984) mencionam que, apesar do excelente potencial dessas
tecnologias, os dispositivos de separacdo ainda apresentavam um custo elevado e muito

trabalho em pesquisa e desenvolvimento deveria continuar nesta area.

Trabalhos mais recentes, como ATALA (2004), utilizou este sistema flash e foi
possivel obter uma solucdo alcodlica no condensado com cerca de 40% (m/m). A
fermentacao operou com concentragdes de etanol de 5 % (vol/vol), mesmo com alimentacGes
concentradas de melaco, contendo até 330 g/L de acucar. A produtividade em etanol para a
concentragdo de substrato na alimentacdo de 180 e 230 g/L foi de 8,25 e 10 g/L/h
respectivamente. NGUYEN et al. (2011) também desenvolveram um processo de evaporacao
continua de etanol em tanque de fermentacdo acoplado a um sistema sob a pressao de vacuo.
Segundo os autores foi possivel minimizar o efeito de inibicdo, indicando que o processo de
fermentacdo e separacao integrado pode substituir o processo convencional para a producéo
de etanol, obtendo um destilado com 33,2% (m/m) de etanol a partir de um vinho com 4,4 %

(m/m).

3.5.2 Os processos de separa¢dao por membranas

Os processos de separacdo que utilizam membranas como barreira seletiva constituem

uma classe de operacGes unitarias de separacdo, com aplicacdes nos mais diferentes ramos da
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atividade econémica, abrangendo desde areas como a petroquimica, com grandes unidades
industriais de fracionamento de misturas gasosas, biotecnologia, na area médica, entre outras
(NOBREGA et al., 1991).

No periodo das décadas de 1960-1980 houve mudancas significativas no estado da
tecnologia de membranas. Com base na técnica de Loeb-Sourirajan, tornou-se possivel o
desenvolvimento de membranas de alto desempenho, além dos métodos de empacotamento
com grandes areas de membranas planas em espiral, fibras-ocas, capilares e médulos placa-e-
quadro, que também foram desenvolvidos neste periodo (BAKER, 2004). A partir desse
desenvolvimento, o interesse sobre o assunto aumentou consideravelmente, muito devido a
melhoria na seletividade, nas propriedades mecéanicas e reducdo da resisténcia ao transporte
das espécies permeantes, essas alteracdes suportaram a dissemina¢do dos processos com
membrana, e ndo somente para a dessalinizacdo de agua, mas para uma série de outras
aplicacdes, tornando-se mais competitivas do que outros processos tradicionais de separacao
(HABERT, 2006).

Em esséncia, uma membrana ndo é nada mais do que uma interface, fina, que
intermedia a permeacdo seletiva de espécies quimicas. Esta interface pode ser
molecularmente homogénea, isto é, completamente uniforme em composicéo e estrutura, ou
pode ser quimicamente ou fisicamente heterogénea, por exemplo, contendo poros de
dimensdes finitas ou consistindo de alguma forma de estrutura em camadas (BAKER, 2004).
De um modo geral, as membranas podem ser classificadas em duas grandes categorias:
densas e porosas. Tanto as membranas densas como as porosas podem ser isotropicas ou
anisotrdpicas, ou seja, podem ou ndo apresentar as mesmas caracteristicas morfolégicas ao
longo de sua espessura (HABERT, 2006).

Segundo HABERT (2006) as membranas podem ser caracterizadas através de dois
tipos de parametros que sdo normalmente utilizados, sendo estes os parametros de natureza
morfolégica e os parametros relativos as suas propriedades de transporte. No caso de
membranas porosas, as principais caracteristicas sao: distribuicdo de tamanho dos poros,
porosidade e espessura. Para membranas do tipo densas sdo: as caracteristicas fisico-quimicas
do material polimérico; as espécies a serem separadas; bem como a sua espessura.
Independentemente do tipo de membrana, as propriedades de transporte como
permeabilidade, e sua capacidade seletiva séo utilizadas como parametros caracteristicos dos

processos.
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Os processos de separacdo por membranas (PSM) tém como principais caracteristicas
uma elevada seletividade, possibilidade de operacdo em temperaturas moderadas e,
normalmente, apresentam maiores vantagens energéticas. Dentre suas vantagens, 0s
equipamentos com membranas sdo normalmente mais compactos que 0s convencionais e sua
estrutura de forma modular conferem maior flexibilidade operacional e de projeto. Dentre os
processos de membrana amplamente utilizados, destacam-se: microfiltracdo, ultrafiltracao,
nanofiltracdo, osmose inversa, osmose direta, eletrdlise, diélise, separacdo de gases,
pervaporagéo, entre outros. Os PSM tém sido complementares, ou mesmo substituindo
diversos processos convencionais. Alguns exemplos podem ser mencionados na éarea
biotecnologica, como através da utilizacdo de osmose inversa para pequenas moléculas
bioldgicas; membranas de ultrafiltracdo para concentracdo de proteinas; e microfiltracdo para
separacao de biomassa celular, por exemplo (DI LUCCIO, 2001).

Outra aplicacdo para as membranas em processos biotecnol6gicos estd na remocgao
seletiva de produtos gerados durante a fermentacdo. As tentativas para utilizar membranas
para remover o etanol a partir da fermentacdo ndo séo novas. Existem alguns exemplos de
trabalhos e projetos que visam este tipo de aplicacdo utilizando extracdo através do uso de
membranas, para a separacdo do etanol da agua e, especificamente, para remover o alcool do
sistema de fermentacdo. Essencialmente, existem hoje descritos na literatura duas diferentes
possibilidades, utilizando a pervaporagdo (GROOT et al., 1993; O'BRIEN e CRAIG, 1996) e
a destilacdo por membrana (UDRIOT et al., 1989; GRYTA et al., 2000; LEWANDOWICZ
etal., 2011).

Na pervaporacdo, a mistura liquida é separada pela vaporizacdo parcial através de
uma membrana densa, ou seja, ndo porosa. Inicialmente ocorre uma solubiliza¢do ou sorcéo
na matriz polimérica; seguida de uma difusdo pela matriz polimérica; dessor¢do; e por fim
sua vaporizacdo (baixa pressao parcial). Tudo isso acontece pela for¢ca motriz criada pela
remocdo de todo o material existente do lado do permeado pela aplicacdo de vacuo (ou
passagem do gas inerte). O permeado pode entdo ser condensado e recolhido. A separacdo é
conseguida devido a permeabilidade relativa dos componentes da solucdo através da
membrana, o material polimérico apresenta um papel fundamental na influéncia de
seletividade, o que depende de ambos de pardmetros termodindmicos (de sorcao) e cinéticos
(difusdo). Dentre as desvantagens incluem a necessidade dos condensadores com baixa

temperatura para obtencdo do permeado (O’BRIEN et al., 2000), além dos baixos fluxos que
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acabam demandando areas muito grandes de membrana e impactando diretamente nos custos

de investimento fixo.

A destilacdo por membrana é similar ao processo de pervaporagdo e acaba por muitas
vezes ser confundida com este. A principal diferenca entre os dois processos estd na funcao
da membrana: no processo de pervaporacdo, 0 principio de separacdo se baseia na
solubilidade e difusividade dos solutos no material polimérico que constitui a membrana,
enquanto a DM utiliza uma membrana microporosa que atua somente como um suporte da
interface liquido-vapor e ndo distingue quimicamente os componentes da solugdo (DI
LUCCIO, 2001). Na DM a membrana é colocada em contato com uma solucdo de
alimentacdo aquosa, com pressao menor gque a pressdo minima para a entrada de liquido nos
poros, e 0 permeado € mantido sob uma pressdo menor que a pressdo de vapor dos
componentes na alimentacdo (SARTI et al., 1993).

Os estudos sobre remocdo de etanol de meios de fermentacdo utilizando a
pervaporacdo e a DM, bem como os fundamentos destes dois processos, serdo discutidos com

mais detalhes no Capitulo 4.
3.6 Moddulos de membrana submersos e intensificacao de processos

3.6.1 Aintensificacdo de processos

De forma geral, 0s processos de separacdo sdo custosos e desafiadores na area de
processo quimicos, especialmente em bioprocessos. E necessério o desenvolvimento de uma
configuracéo ideal a fim de separar e purificar os produtos de interesse de uma fermentacao,
garantindo boa relacdo custo-beneficio dos bioprocessos. A intensificacdo de processos
oferece uma possivel solu¢do que aumenta a competitividade das industrias, tornando o0s
processos industriais mais eficientes, com maior produtividade, mais rapidos e

ambientalmente amigaveis (DRIOLI et al., 2011).

A recuperacdo de produtos in situ € uma forma de integracdo de processos em que a
formacdo e a separacdo do produto ocorrem em um mesmo reator, através de uma
combinacdo de remocdo do produto e retencdo de células, levando a produtividades e
rendimentos mais elevados, possibilitando ainda o funcionamento continuo do processo
(CARSTENSEN et al., 2012). Distingue-se entre os métodos de separa¢do dentro do reator

(interno ou ainda denominado de submerso); e fora do reator (externo), no qual o sistema de
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separacao e recuperacdo € localizado em um circuito externo, que é o processo mais usual e

atualmente empregado para a producéo de etanol.

Os processos de separagdo por membranas estdo de acordo com os requerimentos de
intensificagdo de processos devido ao seu potencial de substituir técnicas convencionais
intensivas em energia, visando uma separacdo mais especifica dos componentes e
melhorando o desempenho do processo. Assim, neste caso, 0 processo de fermentacdo e
producdo do etanol integrado com o processo de separacdo por membranas submersas,
apresenta um excelente potencial para intensificacdo de processo.

Mais ainda, com a integracéo e imersdo do sistema de separacdo dentro do reator de
producdo de etanol, tem-se como consequéncia inerente uma minimizacdo na geracdo de
efluente liquido. O principal efluente gerado por essa indlstria, a vinhaca, sera
potencialmente gerada em menores quantidades, tendo em vista que esta € gerada durante a
separacdo convencional por destilacdo. Neste caso com o processo modificado, o etanol
estaria sendo removido de dentro do reator através da membrana seletiva e a agua presente no

efluente é parcialmente conservada no sistema, minimizando esta geracéo.

Segundo o conceito de “hierarquia na gestdo de residuos e efluentes” proposto por
WILLIAMS (2013) busca-se direcionar e incentivar primeiramente a reducao na geracado dos
residuos e efluentes em uma escala hierarquica; em seguida de reutilizacdo ou reuso; reciclo;

recuperacdo; tratamento; e com a disposi¢do, como a opcao menos desejavel (Figura 3.7).

Mais Favoravel

d

Menos Favoravel

Figura 3.7. Hierarquia de gerenciamento de residuos e efluentes. Adaptado de WILLIAMS (2013) e
ZEROWASTE (2015).
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O mais alto nivel nesta hierarquia, ou seja, 0 mais favoravel é a estratégia em que a
geracdo de efluentes e residuos de processos industriais de fabricacdo deve ser reduzida. A
reducdo da geracdo de efluentes na fonte deve ser alcancada através do desenvolvimento de
tecnologias limpas, podendo envolver o desenvolvimento de novas tecnologias ou de
adaptacdes de processos existentes. A reducdo de efluentes tem o incentivo de fazer
economias significativas em matérias-primas, consumo de energia e custos de producéo e de
disposicdo de residuos e efluentes (WILLIAMS, 2013). A minimizagcdo na geracdo de
efluentes liquidos ainda esta alinhada com uma nova tendéncia global, denominada de “zero
liquid discharge” ou ZLD. Este € um conceito de processo que busca trazer beneficios tanto
para as inddstrias e érgdos municipais, bem como para 0 meio ambiente, trazendo ganhos
econdmicos e sem a geracao de efluente para disposigédo. Os sistemas ZLD buscam empregar
as mais avancadas tecnologias de tratamento de efluentes para purificar e reciclar
praticamente todo o efluente produzido, ainda visa atender aos requisitos de disposicdo e

reuso de agua.

Portanto, no presente processo proposto existe a utilizacdo de uma tecnologia de
membranas para modificar um processo j& existente, visando ganhos no rendimento e na
eficiéncia na producdo do etanol promovendo vantagens econdmicas, mas também
apresentando vantagens sob o ponto de vista ambiental, com a intensificacdo de processo,

potencial reducdo de consumo de &gua e reducdo na geracao de efluentes.

3.6.2 O paralelo com os BRM

Os biorreatores com membranas (BRM) foram introduzidos no final dos anos 1960,
apos a disseminagdo das membranas comerciais de microfiltracdo e ultrafiltragdo no mercado.
Segundo LE-CLECH et al. (2006), o projeto original foi introduzido pela Dorr-Oliver Inc. e
combinou o0 uso de reatores de lodo ativado, com membranas com operacdo em fluxo
tangencial, entretanto ndo foi amplamente aceito devido ao alto custo de fabricacdo das
membranas, bem como o baixo valor econémico do produto e o baixo desempenho devido as
altas taxas de incrustacfes. No entanto, esses primeiros sistemas conseguiram estabelecer o
principio de acoplamento de um processo de lodo ativado com uma membrana para se
concentrar biomassa, gerando um produto clarificado desinfetado. O seu desenvolvimento
veio a ser comercializado no Japéo sob licenca para a Sanki Engineering (JUDD, 2006). Por
volta desta epoca, desde o final da década de 1980 até o inicio da década de 1990, outros

desenvolvimentos comerciais importantes estavam ocorrendo. A Zenon Environmental, uma
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empresa canadense formada em 1980, estava desenvolvendo um sistema de BRM que,
eventualmente, levou a introducdo do primeiro processo de BRM submerso, no inicio dos
anos 1990. Estes foram sucedidos no inicio da série pelo lancamento do produto comercial
ZW500 em 1997. A empresa apresentou 0s médulos ZW500b, ¢ e d em 1999, 2001 e 2003,
respectivamente, mudando o design para aumentar a eficiéncia geral do processo e mais
compactos (ZENON 2005). No mesmo periodo, no Japdo, a Kubota também desenvolveu
produtos com alta eficiéncia energética e dominava o mercado nacional. Estes dois sistemas
dominam o mercado BRM, com um grande nimero de sistemas Kubota em pequena escala e
0s maiores sistemas BRM que tendem a ser Zenon (antiga GE Water Process and

Technologies, hoje SUEZ Environment).

O BRM pode ser definido como um processo hibrido que combina um reator
bioldgico a tecnologia de membrana, sendo sistemas, em que os modulos de microfiltracdo
ou ultrafiltracdo funcionam como uma barreira, retendo a biomassa e removendo a agua
(FLORIDO 2011). A utilizacdo de uma membrana como processo de separacdo permite
aumentar a concentracdo dos microrganismos no biorreator e melhorar a qualidade da agua
tratada (COTE et al., 1997). Os mddulos de BRM apresentam membranas planas, de fibras
ocas, ou tubulares, e os tipos de biorreatores com membranas podem ser internos ou externos

ao tanque bioldgico.

Em geral os biorreatores de membranas externas apresentam maior facilidade de
manutencdo e interrupcdao da linha, menores gastos com limpeza, maior vida atil e maior
flexibilidade operacional (VISVANATHAN, 2001). Dentre as desvantagens os biorreatores
com membranas externas consomem mais energia, demandam bombeamento a maiores
pressdao de operacdo, outro ponto segundo SILVA (2009), € o elevado cisalhamento
produzido na circulacdo do lodo bioldgico que pode, por sua vez, provocar liberacdo de
macromoléculas intracelulares para a solugdo, aumentando a concentracdo de compostos que
podem ser adsorvidos nos poros das membranas, aumentando risco de biofouling e assim

reduzindo o fluxo.

Enquanto que nos sistemas BRM com membranas submersas dentre suas principais
vantagens estdo que, operam em baixas pressOes; apresentam uma menor incrustacao
irreversivel; menor frequéncia de limpeza quimica, possibilidade do uso de borbulhamento de
ar que reduz a incrustacdo de membrana; e devido a intensificagdo de processo leva a uma
economia de area. A energia especifica necessaria por volume de permeado é inferior a um

décimo da filtracdo de fluxo lateral de fluxo cruzado dos sistemas externos. Um interessante
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artigo com amplo levantamento do mercado de BRM na Europa foi feito por LESJEAN E
HUISJES (2008), este estudo mostrou que a predominancia dos sistemas internos é
incontestavel, ja que mais de 99% do total dos sistemas instalados de BRM na Europa no
periodo de 2003-2005 foram membranas submersas.

O paralelo de comparacao do sistema em desenvolvimento proposto neste trabalho
com os BRM ¢é inevitavel. Ambos os processos se configuram como um reator biolégico com
0 agente de conversdo bioquimica dentro, e com membrana submersa fazendo a remocao
continua de parte da fase liquida. Os objetivos de cada membrana sdo diferentes, bem como o
papel da membrana e o processo de separacdo também sdo bem distintos. Mas todo o
desenvolvimento realizado para BRM nos ultimos 30 anos pode e deve ser aproveitado para
esse novo conceito de DM submerso em dornas de fermentacéo. Especialmente com relagéo a
configuracdo dos modulos, empacotamento, propriedades mecéanicas e até mesmo com
relacdo as membranas em si, jd que alguns sistemas de BRM utilizam membranas com
mesmo material polimérico, o PVDF, com diferencial que para DM, busca-se manter a
hidrofobicidade do material, e assim as fibras ndo precisariam passar por um processo de
adicdo de filme para que figuem mais hidrofilicas como ocorre para as membranas dos
sistemas BRM ZW500.

3.7 Simulacio de processos

Existem diversos trabalhos na literatura relacionados a simulacdo de biorrefinarias e
processos de producdo de etanol baseados no software SuperPro Designer. KLEIN-
MARCUSCHAMER (2010) desenvolveram um modelo de avaliagdo técnico econdmico com
o simulador SuperPro Designer, que inclui todas as operagdes unitarias presentes no processo
de conversdo de palha de milho em etanol, além de dados de custos e investimento em
equipamentos. O estudo de DIAS et al. (2012) de desenvolvimento e otimizacdo de processos
de producéo de etanol de primeira e segunda geracdo e eletricidade a partir da cana-de-agucar
também utilizou o simulador SuperPro como ferramenta auxiliar. O trabalho comparou
diferentes tecnologias para producdo de etanol de segunda geracdo como diferentes tipos de
pretratamento e condigdes de hidrdlise enzimatica, incluindo ainda uma comparagao entre

fermentacdo a baixa temperatura e extrativa a vacuo.

Outros trabalhos baseados em simulagcbes usando SuperPro Designer estdo
disponiveis na literatura; grande parte é relacionada a processos biotecnoldgicos, como a
producédo de farmacos (BIWER e HEINZLE, 2004) e tratamento de residuos (KOTOUPAS et
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al., 2007). O simulador SuperPro Designer é um simulador de rapido aprendizado que realiza
balangos de massa e energia de processo, além de dimensionamento de equipamentos e
estimativas de investimentos, de forma préatica, apresentando também capacidade de lidar
com componentes sélidos e unidades em batelada. O simulador SuperPro Designer é
adequado para fazer estimativas iniciais de rendimento de processos e dimensionamento de
equipamentos; alem disso, apresenta geralmente rapida convergéncia, exigindo menor tempo

do que simuladores como Aspen Plus.
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4 ESTUDO DE COMPARACAO PERVAPORACAO X DM

4.1 Historico de Pervaporacao e destilacio por membranas

A tecnologia de destilacdo por membranas foi patenteada pela primeira vez em 1963,
enquanto o primeiro artigo de DM publicado em uma revista cientifica apareceu quatro anos
mais tarde, no ano de 1967 (EL-BOURAWI et al., 2006). Naquela época, o interesse por este
processo desapareceu e rapidamente acabou perdendo seu brilho, em parte devido a producao
de DM menor em comparagdo com a técnica de osmose inversa. Nas décadas de 1980 e 1990
novas membranas e mddulos tornaram-se disponiveis e o interesse em DM foi renovado.
Houve esforcos no desenvolvimento desta tecnologia e, especialmente ap6s o ano 2000, 0s

trabalhos publicados aumentaram consideravelmente (Figura 4.1).

350

300

250

200

150

100

Niamero de Publicacées

1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010 2015

Ano

Figura 4.1: Publicacdo ao longo dos anos de destilagdo por membranas (¢) e pervaporacdo (¢), DM e
etanol (“Membrane Distillation” and Etanol) (m) e pervaporacdo e etanol (Pervaporation and Ethanol) (o)
mencionados em titulo, palavras-chave e abstract, na base de dados do Scopus.

Diferentemente da DM, a pervaporagdo apresentou um crescimento no numero de
publicacBes ao longo da década de 1980. Portanto, trata-se de uma tecnologia estudada ha
mais tempo e que ainda apresenta maior nimero total de publicagdes do que DM, embora
esta ja tenha alcancado valores de 244 publicacdes para 0 ano de 2015 e 284 em 2016,
valores ja até superiores aos 243 trabalhos de pervaporacdo publicados para 0 mesmo ano.

Nota-se que a curva de publicacdes de DM apresenta uma elevada taxa de crescimento ano a
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ano, enquanto a curva de publicacdes de pervaporacdo apresenta uma relativa estagnacéo nos
ultimos anos, de 2007 a 2016.

Outro ponto importante de ser mencionado na Figura 4.1, é com relagdo ao nimero de
publicacbes dessas duas tecnologias mencionadas junto com etanol. Na pesquisa foi
adicionado, além de destilacdo por membranas ou pervaporacgéo, o algoritmo booleano “and”
e a palavra etanol. O objetivo foi de buscar entender o atual estado dessas duas tecnologias
visando sua aplicacdo na separagdo de etanol. Neste caso, fica notdrio que as publicacdes de
DM e etanol ainda sdo quase insignificantes com apenas 4-5 por ano em média, enquanto
pervaporacgdo apresenta um ndmero proximo a 100 por ano. Assim, é importante ressaltar que
o conhecimento adquirido com a DM pode ser aplicado para a remocéo de etanol, existindo

hoje enorme potencial de crescimento nesta area ainda inexplorada.

Evidentemente que a palavra etanol pode estar citada no titulo, resumo ou palavra-
chave, mas ndo ser o foco do estudo. Assim, como € sabido que muitos dos trabalhos
publicados em pervaporacdo aplicados a separacdo do etanol, na verdade se referem a

desidratagéo do etanol, diferentemente da abordagem proposta neste trabalho.
4.2 Pervaporacao

4.2.1 Historico e fundamentos

Desde o inicio do século XX o processo de pervaporacdo € conhecido. No entanto,
somente ao longo da década de 80 este processo obteve aceitacdo da indUstria quimica, sendo
reconhecido como alternativa viavel para separacdo e recuperacdo de misturas liquidas
(FLEMING, 1992).

No Brasil, a primeira planta de pervaporacdo foi instalada em 1984, pela alema GFT
(Sulzer Chemtech, Membrane Systems), para a desidratacdo de etanol hidratado, sendo que
esta foi uma das unidades pioneiras na aplicacdo industrial de membranas na separacdo de
liquidos (HABERT, 2006). Nesta forma de aplicacdo, os problemas da destilacdo azeotrdpica
sdo evitados. Mais de 100 plantas ja foram instaladas pela Sulzer e suas licenciadas para esse
tipo de aplicagdo. A maior fabrica foi instalada na Bethenville, Franga, em 1988; esta unidade
contém 2400 m® de membranas e capacidade de processar 5000 kg/h de etanol (BAKER,
2004).

A pervaporagdo € um processo em que dada corrente de liquido, que contenha dois ou

mais componentes misciveis, é colocada em contato com um lado de uma membrana
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polimérica densa, enquanto normalmente é aplicado vacuo do outro lado. Os componentes da
corrente de liquido se sorvem e se difundem, permeando através da membrana, e mudando
para a fase vapor logo apds a dessorcao, e por isso o termo “pervaporagdo” (VANE, 2005). O
vapor resultante, permeado, é entdo condensado e recuperado. Devido as diferentes espécies
presentes na mistura de alimentacdo, que tém diferentes afinidades pelo material da
membrana e diferentes taxas de difusdo, mesmo um componente em baixa concentracdao na

alimentacéo, pode ser altamente enriquecido no permeado.

Na pervaporacdo o fendmeno da polarizagdo de concentracdo se caracteriza pelo
desenvolvimento de uma camada limite, devido a uma diminui¢do de concentracdo de um
componente mais diluido proximo a superficie da membrana. Em alguns casos, quando esse
componente ao qual a membrana é mais seletiva se encontra em baixas concentragdes, esse
fenbmeno pode ser muito significativo. Assim, além da resisténcia da membrana, existe a
resisténcia a transferéncia de massa devido a difusdo do componente mais diluido na camada
limite, impactando na eficiéncia de separacdo e levando a diminuicao dos fluxos de permeado
e seletividade (DI LUCCIO, 2001).

O mecanismo de transporte através da membrana proposto por BINNING et al.
(1961) considera que o transporte do componente permeante ocorre em trés etapas
sucessivas: sorcdo seletiva dos componentes da alimentacdo na camada superficial da
membrana; difusdo seletiva das moléculas penetrantes através de um filme inchado; e

dessorcdo dos componentes no lado permeado.

Os efeitos de ndo idealidade estdo relacionados principalmente com a concentracao
total das espécies permeantes pela membrana. A resisténcia ao transporte nas fases fluidas
(alimentagdo e permeado) proximas & superficie da membrana também podem afetar
acentuadamente a pervaporacdo e contribuem para a complexidade do processo. Na
pervaporacdo, admite-se que a etapa limitante € a difusdo das espécies permeantes através da
membrana. Admite-se ainda, que a composicdo do componente que estd sorvido na

membrana é equivalente ao valor de equilibrio termodinamico (HABERT, 2006).

A forca motriz para o transporte através da membrana de pervaporacdo € dada pela
diferenca de potencial quimico das espécies no liquido de alimentacdo e no vapor de
permeado. A Equacédo 4.1 descreve o fluxo através da membrana.

. prv
]i = ki [CiL — CiV] = kiCT [Xl — V;] Equacdo 4.1
l

Plsat
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Em que, J; é o fluxo de espécies i (mol/m2.s); ki o coeficiente global de transferéncia
de massa (m/s), que é o inverso da resisténcia a transferéncia de massa global; o C4 a
concentracdo de espécies i na alimentagdo de liquido (mol/m®); CY; a concentracdo de
espécies i em equilibrio com vapor de permeado contendo espécies i a uma pressao parcial
PY, (Pa); xi a fragdo molar de i na alimentacdo liquida, Cr a densidade total molar do liquido
de alimentacdo (mol/m®); vi é o coeficiente de atividade do componente i no na alimentagéo,

e P* a pressdo de saturacdo do vapor do componente i numa dada temperatura.

O coeficiente global de transferéncia de massa, ki, € uma soma dos coeficientes de
transferéncia de massa da camada limite do componente i no liquido, membrana e vapor.
Assim, esse coeficiente depende do coeficiente de permeabilidade na membrana e da

espessura da membrana.

De acordo com a Equacdo 4.1, maiores fluxos através da membrana s&o obtidos
quando a concentracdo de alimentacdo for elevada, a pressdo parcial do permeado de
determinada espécie for reduzida, e a temperatura do liquido de alimentacdo for alta.
Obviamente, ha limites para cada uma destas variaveis. Por exemplo, a concentracdo de
alimentacédo € determinada pelo processo a montante e geralmente néo é controlada de forma
independente. Enquanto a pressao parcial do permeado é teoricamente limitada a pressao
absoluta zero, mas na pratica esta limitada pelos custos de capital e de operacdo associados
com a producgdo de um determinado nivel de vacuo. Processos com pressdo total do permeado
com valores inferiores a 10 torr (1,3 kPa) sdo geralmente pouco econémicos quando se
utilizam bombas mecanicas de vacuo, enquanto que valores de pressdo entre 30 a 100 torr (4
a 13 kPa) sdo mais usuais industrialmente (VANE, 2005).

A temperatura da alimentacdo também é limitada por alguns fatores, como ponto
ebulicdo da mistura, sensibilidade de alguns dos componentes e, evidentemente, pelo impacto
na economicidade do processo. As vantagens associadas ao uso de temperaturas mais
elevadas se devem principalmente a reducdo da area de membrana requerida para alcancar
uma separagdo desejada, devido aos fluxos mais elevados; e entre as desvantagens estdo: a
perda de seletividade da separacédo; e 0 aumento de custo associado com o aquecimento.

4.2.2 Caracteristicas e materiais da membrana

Diversos materiais de membrana foram estudados com o objetivo de recuperar
compostos organicos da agua através do processo de pervaporagdo. O principal material de

referéncia para separacdo de etanol € o poli (dimetilsiloxano), ou PDMS, muitas vezes

34



referido como "borracha de silicone”. O PDMS € um material elastico que pode ser fabricado
na forma de fibra oca; tubular; plana sem suporte; ou em camadas finas suportadas. Varias
empresas tém fabricado membranas finas e PDMS com suporte ao longo dos anos (VANE,
2005).

Como ja foi anteriormente mencionado, 0 sucesso da separacdo na pervaporacdo
depende da membrana utilizada. Segundo DI LUCCIO (2001), a seletividade e o fluxo
permeado sdo controlados essencialmente pela membrana. A diferenca de afinidade entre o
polimero que constitui a camada seletiva e os solutos seré responsavel pela seletividade da
membrana. O fluxo depende da mobilidade dos solutos no material polimérico. Desta forma,

quanto mais fina for a camada seletiva, maior sera o fluxo de permeado.

Visando a desidratacdo de solventes organicos, como o etanol, usualmente se utiliza
um polimero hidrofilico, mais rigido, como o &lcool polivinilico (PVA). Entretanto, para a
remocdo de organicos de solugbes aquosas, o ideal é utilizar uma membrana com camada
seletiva constituida de um polimero hidrofébico mais elastomérico, como o mencionado
PDMS. Diversos tipos de polimeros vém sendo investigados para diferentes separacdes
utilizando pervaporacdo. No caso da remogdo de etanol de solugdes aquosas, algumas
alternativas de utilizacdo além do PDMS tém sido propostas, como por exemplo, membranas
de poliuretano, de copolimero de PDMS e poli(trimetilsililpropino) (PTMSP) e de
copolimero de estireno e fluoroalquilacrilato (FAA) (DI LUCCIO, 2001).

A pervaporagdo pode utilizar tanto membranas isotropicas densas, como anisotropicas
composta com pele densa. Especialmente as membranas isotropicas densas apresentam boa
seletividade, mas tém como 6nus os baixos fluxos. Para que 0s processos de membrana sejam
economicamente competitivos com 0s processos de separa¢do convencionais, Sa0 necessarias
membranas com alto fluxo e alta seletividade, devido a alta eficiéncia dos processos
tradicionais (VANE et al., 2008). A remocdo seletiva do etanol da fermentacdo é um desafio
que se beneficiaria muito de materiais de membrana mais robustos com maiores seletividades
e permeabilidades. Justamente visando superar essas limitagdes, como os de baixos fluxos,
foram introduzidas as membranas de matriz mista (MMM), originalmente no campo da
separagdo de gas. O uso de polimeros como PDMS com particulas inorganicas busca
combinar as vantagens de cada material como a flexibilidade, seletividade e estabilidade. A
interacdo entre o segmento polimérico e as particulas inorganicas, contribui no aumento de
espagos vazios da cadeia polimeérica, com o potencial de melhorar significativamente a

difusdo e consequentemente obtencdo de maiores fluxos (NAIK et al., 2016).
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De acordo com MOERMANS et al. (2000) a incorporacao de ze6litas em membranas
densas melhora o desempenho (fluxo e seletividade) das membranas tanto na separacdo de
gases como nha pervaporacdo para varios tipos de alimentacdo. Os autores relataram a
incorporacdo de zeolitas de tamanho nanométrico em membranas de PDMS com silicato
coloidal na pervaporacdo de misturas etanol / &gua. VANE et al. (2008) também avaliaram o

uso de membranas de matriz mista constituidas por particulas de silicato dispersas em PDMS.

4.2.3 Aplicagoes

As trés principais aplicacOes atuais de pervaporacdo sdo: desidratacdo de solventes;
purificacdo de agua; e as separagdes de compostos organicos, como uma alternativa para o
processo de destilacdo. A desidratacdo de solventes, em particular etanol e isopropanol, é o
Unico processo instalado em larga escala (BAKER, 2004). No entanto, como a tecnologia se

desenvolve, as outras aplicacGes devem crescer.

As outras duas aplicagOes existentes para pervaporacdo estdo focados na remogao ou
recuperacdo de compostos organicos volateis da &gua, remocdo de aroma e ainda na
separacao entre mistura organico/organico, por exemplo, éter metil-terc-butilico (MTBE) /
metanol, dimetil carbonato (DMC) / metanol (SHAO e HUANG, 2007).

Durante os 10 anos apds instalagdo da Sulzer, houve uma onda de interesse em todos
os tipos de pervaporagdo. Grande parte deste interesse ja diminuiu, € 0 nimero de empresas
envolvidas no desenvolvimento de unidades de pervaporacdo diminuiu consideravelmente.
As companhias de petréleo Texaco, BP e Exxon, todas as que tiveram grandes grupos de
pesquisa trabalhando em problemas de pervaporacdo na década de 1980, com a excecdo da
Sulzer, parecem ter abandonado esta abordagem. O principal problema parece ser econdmico.
A pervaporacdo é uma tecnologia competitiva em pequena escala, mas as membranas e
modulos atuais ainda ndo sdo suficientemente seletivos e econémicos para competir com a

destilacdo ou extracdo por solventes em plantas maiores (BAKER, 2004).
4.3 Destilacao por membranas

4.3.1 Historico e fundamentos

A origem do termo destilagdo por membrana encontra-se na semelhancga essencial
entre 0 processo convencional de destilacdo e a sua variante através de uma membrana.

Ambos os processos dependem do equilibrio liquido-vapor como um meio de separacdo de
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fases, em que o calor latente de evaporacdo conduz a alteracGes na fase de liquido para vapor.
A DM utiliza uma membrana microporosa que age somente como suporte da interface

liquido-vapor e ndo distingue quimicamente os componentes da solugéo.

A forgca motriz para a destilagdo por membranas é obtida pela diferenca de pressédo de
vapor de determinado componente entre os lados da membrana. A DM € um processo
conduzido termicamente através do uso de uma membrana porosa. E constituida por um lado
de alimentacdo quente, uma membrana microporosa hidrofébica e um lado do permeado mais
frio (também denominada de contato direto), ou mantido sob uma pressdo menor que a
pressdo de vapor dos componentes na alimentacao, através de uso de uma bomba de vacuo ou

um gas de arraste, por exemplo.

A corrente liquida deve estar em contato com um lado da membrana, porém ndo
penetra dentro dos poros da membrana. A natureza hidrofébica da membrana evita que as
solugdes liquidas entrem seus poros devido as forcas de tensdo superficial. Em virtude da
diferenca de pressdo de vapor, as interfaces liquido-vapor sdo formadas nas entradas de cada
poro da membrana e apenas as moléculas de vapor sdo transportadas através da membrana.
Em seguida, o vapor de permeado pode ser condensado e entdo o permeado destilado é
produzido.

Para que a destilacdo por membrana possa ocorrer, é essencial que a agua liquida seja
excluida dos poros. Neste sentido, o papel das membranas €é diferente do desempenhado em
outros processos de membrana, uma vez que esta atua como um suporte fisico para a
interface liquido-vapor. Uma representacdo esquematica do processo no poro da destilacdo

por membrana a vacuo e sua comparagdo com a pervaporacao é mostrada na Figura 4.2.

T, Py T, Py
T T, P, 2 Fase Vapor T, P,
/ - ] !
<) _—
0
fas.e Fase Fase
Liquida Vapor Liquida

Figura 4.2: Representacdo esquematica do processo de Pervaporagdo (esquerda) e DM (direita). Sendo T4, Py
temperatura e pressdo no lado da alimentacdo; To, Potemperatura e pressdo no lado do permeado; J o fluxo.
Fonte: Adaptada de DRIOLI e CRISCUOLI (2013).
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A membrana de DM ¢ hidrofdbica e a entrada de liquido atraveés dos microporos da
membrana deve ser evitada, fendmeno conhecido como “molhamento” dos poros. A pressao
de ruptura, de acordo com a equacdo de Young-Laplace, pode ser expressa como (Equacao
4.2):

20 y cos b
r

AP =

Equacdo 4.2

Em que y é a tensdo interfacial; ® o fator geométrico relacionado com a estrutura de poro
(igual a 1 para poros cilindricos); € o angulo de contato sélido-liquido; e r é o tamanho do

raio dos poros.

Valores AP variam entre 100 e 500 kPa na maior parte dos casos considerados descritos
na literatura. Para que ndo haja entrada de liquido nos poros, o tamanho de poro da membrana
deve ser pequeno (escala de micrometros), a tensao superficial do liquido deve ser elevada e a
energia de superficie do material da membrana baixa (maior angulo de contato). A pressao de
ruptura é drasticamente reduzida na presenca, mesmo em pequenas concentragdes, de
surfactantes ou solventes que possam exibir o mesmo comportamento (CURCIO e DRIOLI,
2005). Por isso deve-se ter uma atencdo com a tensdo superficial da fase liquida na

alimentacéo.

Um dos parametros essenciais na destilacdo por membranas é a espessura da
membrana. A membrana, quanto mais espessa, diminui tanto a transferéncia de calor quanto a
transferéncia de massa, o que se torna obviamente uma desvantagem para o0 processo. H4 uma
espessura de membrana que maximiza o fluxo de massa através dos poros e esta espessura
depende das condicGes de operacdo e do material polimérico da membrana (CAMACHO et
al., 2013). NENE et al. (2009) reportaram valores tipicos de espessura para diversos tipos de
configuracbes de DM em uma faixa entre 25 e 250 pm, segundo LAGANA et al. (2000) essa
espessura 6tima para a DM foi estimada em uma faixa entre 30-60 um. Membranas muito
finas, com valores de espessura inferiores a 30 um, podem permitir o transporte de liquido
através da membrana (CAMACHO et al., 2013).

A diferenca de pressdo de vapor através da membrana é a forca motriz do processo de
DM, assim como o fluxo aumenta exponencialmente com o aumento da temperatura de
alimentacdo, devido uma relagdo de dependéncia tipo de Arrhenius (MENGUAL et al.,

2004), quanto maior a temperatura, maior sera a forca motriz. Os coeficientes de difuséo e

38



fluxo de massa também sdo maiores quanto mais elevadas forem as temperaturas de
alimentacdo. Portanto, quanto maior a temperatura da alimentacdo, maior serd o fluxo obtido

através da membrana.
A dependéncia da pressdo de vapor de substancias puras com a temperatura pode ser
descrita através da equacao Antoine (Equacéo 4.3).

log. P° = A— D
080t = AT T

Equacdo 4.3

Em que: A, B e C sdo pardmetros empiricos ajustados de dados experimentais de
pressdo de vapor; T é a temperatura e P° é a pressdo de vapor na temperatura T. Essa presséo
de vapor se aplica para superficies planas, em superficies curvas, como nos meniscos
formados na interface dos poros, existe um aumento da pressdo de vapor dado pela equacao
de Kelvin que sera melhor abordado mais adiante.

Diferentemente do que acontece com membranas densas de pervaporacdo, em que 0S
fluxos obtidos sdo bem menores devido ao mecanismo do processo difusivo, a resisténcia ao
transporte é muito inferior na membrana de DM e, assim, fluxos muito superiores s&o obtidos
por esses processos. Em muitos casos, exatamente devido ao elevado fluxo das moléculas
permeantes, torna-se mais comum o fendmeno de polarizacdo da concentracdo. A
concentracdo da molécula de interesse serd sempre menor na interface dos poros do que no
seio da alimentacdo, assim podendo formar uma camada limite, resultando em maior

resisténcia ao transporte.

A polarizacdo da concentracdo pode apresentar influéncia sobre o fluxo, mas
principalmente afeta drasticamente a seletividade. BANDINI et al. (1992) investigaram DM
para remoc¢do de etanol usando membranas de PTFE e PP e descobriram que a seletividade
era limitada pela polarizacdo da concentracdo, e BANAT et al. (1999) concluem que a
polarizacdo ocorre de forma significativa e a versao do modelo que negligencia esses efeitos
ndo prevé adequadamente os dados experimentais. Outro efeito de polarizacdo existente € a
polarizacdo da temperatura. A polarizagdo da temperatura ocorre quando a temperatura na
superficie da membrana € menor do que no meio da solugéo de alimentacéo, principalmente
devido a evaporacdo que ocorre na interface da membrana com a remogéo do calor latente
(NAKAO et al. 1987).
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No entanto, a polarizacdo de temperatura em sistemas a vacuo, é consideravelmente
menor em comparacdo com a configuracdo com contato direto (SHI et al., 2013).
IZQUIERDO-GIL e JONSSON (2003) indicam que os efeitos da polarizagdo da temperatura
sob suas condicBGes operacionais de vacuo testadas ndo foram significativos e podem ser
negligenciados. Importante ressaltar que a polarizacdo da temperatura, dependendo do
sistema, afeta tanto DM e a pervaporacdo em termos de fluxo total, mas praticamente nédo

afeta a seletividade.

Diversos trabalhos na literatura buscaram avaliar os parametros operacionais que mais
influenciam o fluxo e a seletividade da DM (BANDINI et al., 1992; TOMASZEWSKA et al.,
1994; IZQUIERDO-GIL e JONSSON, 2003; GRYTA, 2013). Independentemente da
configuracdo de sistema de membrana estudado, existe uma convergéncia em suas
conclusdes, observando que os fatores que mais afetam o processo sdo: a temperatura de

operacdo; a pressdo do permeado; a concentracdo dos solutos; e a vazdo de alimentacéo.

Como ja foi apresentado, o aumento da temperatura de operacdo, assim como ha
pervaporagéo, leva ao aumento de fluxo do permeado, entretanto, resultando em alguns casos,
na queda da seletividade. O aumento da pressdo do lado do permeado até certo ponto pode
ser positivo, pois diminui o fluxo de agua de maneira mais acentuada que de um componente
organico, devido a diferenca de pressdo parcial dos solutos, levando ao aumento na

seletividade.

O aumento da concentragédo do soluto na alimentagdo resulta na queda significativa no
fluxo, devido a diminuicdo da pressdao de vapor e maior o efeito de polarizacdo de
temperatura. TOMASZEWSKA et al. (1995) estudaram a influéncia da concentracdo de
acidos inorganicos no fluxo de permeado e reportaram que a diminuicdo no fluxo de

permeado quando houve aumento da concentracéo de acido.

O aumento da vazdo de alimentacdo tem um efeito positivo sobre o fluxo de
permeado, uma vez que a camada limite é diminuida com o aumento do nimero de Reynolds,
tendo sido reportado a diminuigdo nos efeitos de polarizagdo da concentracdo e de
temperatura quanto maior a vazdo de alimentacdo. Desta forma, encontrar as condigGes
Otimas de operacdo certamente ndo é um problema simples de ser resolvido, pois deve haver
um balango sobre os pontos positivos e negativos, tendo vista que os fatores muitas vezes

possuem efeito opostos sobre a seletividade ou o fluxo.
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4.3.2 Caracteristicas e materiais da membrana

Uma grande variedade de membranas, incluindo as membranas poliméricas e
inorganicas, desde que de natureza hidrofobica, podem ser usadas no processo de DM. No
entanto, os materiais poliméricos tém atraido muito mais atencéo devido as suas propriedades

intrinsecas e a facilidade do manuseio destas membranas.

O Politetrafluoretileno (PTFE), o polipropileno (PP) e o fluoreto de polivinilideno
(PVDF) séo os materiais poliméricos mais comumente utilizados, devido aos seus valores
baixos de tensdo superficial, como podem ser observados na Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Valores criticos de tensao superficial de materiais poliméricos. Fonte: Adaptado de
ONSEKIZOGLU (2012).

Polimero Energia de Superficie (mN/m)

Politetrafluoretileno (PTFE) 19
Fluoreto de polivinilideno (PVDF) 25
Polipropileno (PP) 29
Polietileno (PE) 31
Polipropileno (PP) 34
Alcool polivinilico (PVA) 37
Polissulfona (PSU) 41
Policarbonato (PC) 45
Poliuretano (PU) 45

Os materiais devem ser selecionados de acordo com critérios que incluem a
compatibilidade com os liquidos envolvidos, custo, facilidade de fabricacdo e montagem dos
modulos, temperaturas de operacdo e condutividade térmica (LIU et al., 2011). Entre os
materiais de membrana listados na Tabela 4.1, a membrana de PTFE possui a menor energia
livre de superficie, portanto maior hidrofobicidade e menor probabilidade de molhamento,
excelente estabilidade térmica e resisténcia a oxidacdo dentre outras propriedades de
resisténcia quimica. De acordo com WANG e CHUNG (2015), atualmente, as membranas de
PTFE dominam as aplicacbes nos modulos comerciais e piloto de DM devido a sua alta
hidrofobicidade e excelente resisténcia as duras condicfes de operagdo. O PP exibe
excelentes propriedades de resisténcia ao solvente e cristalinidade elevada, é hidrofobico e
pode ser facilmente produzido a baixo custo, porém apresentam baixa resisténcia a oxidacao
e mais propenso a incrustagdes, sendo geralmente fabricadas por estiramento ou inverséo
térmica de fases (ONSEKIZOGLU, 2012). As membranas de PVDF tem excelente
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hidrofobicidade, exibem boa resisténcia quimica e térmica. No entanto, este polimero se
dissolve facilmente a temperatura ambiente em uma variedade de solventes, incluindo a
dimetilformamida (DMF) e fosfato de trietilo (TEP) e, por isso, apesar das vantagens, pode
ter sua aplicacdo limitada. As membranas de PVDF sdo geralmente preparadas por inversao
de fase (CURCIO e DRIOLI, 2005).

Recentemente, novos materiais de membrana, tais como nanotubos de carbono
(PENG et al., 2007), que apresentam alta porosidade e hidrofobicidade, estdo sendo usados
como materiais de membranas para melhorar o desempenho de DM, mas estéo ainda em fase

inicial de desenvolvimento para o uso e aplicacdes de baixo custo.

Atualmente, um grande numero de membranas tem sido utilizado na destilacdo por
membrana e, como ja mencionado, os materiais comerciais mais comumente utilizados na
DM séo o PTFE, PVDF e PP. De acordo com as atuais membranas comerciais usualmente
utilizadas em DM, alguns valores tipicos de caracteristicas morfoldgicas podem ser citados,
tais como a porosidade da membrana, que estd em uma faixa de 60% até 95%, o tamanho de
poro, na faixa de 0,2 até 1,0 um, e espessura de membrana entre 60 a 250 um (NENE et al.,
2009; DRIOLI e CRISCUOLLI, 2013).

4.3.3 Configuracoes de modulos

A forca motriz para o transporte em processos de DM é mantida pela diferenca de
pressdo de vapor de determinado componente entre os lados da membrana, que pode resultar
de uma diferenca de temperatura imposta. A baixa pressdo de vapor do lado do permeado
pode ser configurada de véarias maneiras: (1) DM por contato direto (DCMD, do inglés
“direct contact membrane distillation”); (2) DM com “air gap” (AGMD); (3) DM com géas
de arraste (SGMD, do inglés “sweep gas membrane distillation”); e (4) DM a vécuo (VMD,
“vacuum membrane distillation”). As representacfes esquematicas sdo mostradas na Figura
4.3.
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Figura 4.3: Representac6es esquematicas das configuracdes de DM. Fonte: Adaptado de
ONSEKIZOGLU (2012).

Em DCMD, o liquido em ambos os lados da membrana esta em contato direto com a
membrana microporosa hidrofébica. Nesta configuracdo, normalmente se utiliza agua, com
temperatura mais baixa do que o liquido no lado de alimentacdo, como fluido de condensacéo
no lado do permeado. DCMD ¢é a configuracdo mais comumente utilizada, devido a sua
praticidade de uso em laboratério. No entanto, o contato direto com a membrana do lado frio
e a condutividade térmica do material polimérico resulta em perdas de calor ao longo da
membrana. Portanto, a eficiéncia térmica em DCMD, gue pode ser definida como a fracdo de
energia utilizada apenas para a evaporacdo, € relativamente inferior do que as outras trés
configuragbes (ALKLAIBI e LIOR, 2005). Importante ressaltar que esta é a Unica
configuracdo que o permeado é misturado a corrente de extragdo, sendo assim diluido,

enquanto que nas outras 3 configuracGes, o permeado é recolhido puro.

Em AGMD, o “air gap”, ou espaco de ar, € geralmente o fator de controle para o
transporte de massa e calor devido & sua maior resisténcia de transferéncia térmica e de
massa. Em comparacdo com a espessura (40-250 um) e condutividade da membrana, o air

gap é muito mais espesso (em geral 2000-10000 um) e tem baixa condutividade térmica.
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Portanto, mais energia térmica é utilizada em AGMD para a evaporacdo da agua, por
exemplo, do que para DCMD. Ainda, a AGMD tipicamente tem fluxos baixos, devido a
baixa diferenca de temperatura através da membrana e, por conseguinte, torna-se necessaria
uma maior area de membrana (CAMACHO et al., 2013).

Na configuracdo SGMD, o vapor é extraido a partir da alimentacdo quente por uma
corrente de gas de arraste e, em seguida, condensado externamente. Apresenta taxas de
transferéncia de massa mais elevadas do que AGMD, devido a maior forca motriz
proveniente da menor presséo de vapor no lado do permeado da membrana, e tem uma menor
perda de calor através da membrana do que DCMD. No entanto, um condensador externo e
um ventilador de ar ou ar comprimido sdo necessarios para manter a operacdo desta
configuragao, representando aumento nos custos de investimento e com energia (CAMACHO
etal., 2013).

Na configuracdo de VMD, a forca motriz € mantida por aplicacdo de vacuo no lado do
permeado. Assim, o vapor de permeado é removido continuamente da camara de vacuo, de
modo a formar uma diferenca de pressdo de vapor através da membrana. Teoricamente, esta
configuragcdo pode proporcionar a maior forga motriz, para uma mesma temperatura de
processo, porgue a pressdo de vapor no lado frio pode ser reduzida a quase zero. Portanto, a
condensacdo ocorre fora do médulo de membrana e o permeado é condensado em um
dispositivo separado. A pressdo de vacuo aplicada e inferior a pressdo de saturagdo dos
componentes de interesse da corrente de alimentacdo (EL-BOURAWI et al., 2006). Esta
configuracéo € especialmente Util quando o objetivo estd na remoc¢édo de compostos volateis a

partir de uma solucdo aquosa.

GUAN et al. (2014) avaliaram comparativamente DCMD e VMD e os resultados
mostraram que o0 DCMD apresentou eficiéncia inferior do que o processo VMD em termos de
fluxo e consumo especifico de energia por kg de destilado gerado. Com as mesmas
especificacbes do mddulo e condicdes de operacdo, a configuracdo VMD demonstrou ter
mais caracteristicas competitivas, em termos de consumo especifico de energia e maior fluxo
de permeado, no minimo 2,5 vezes superior, quando comparado com DCMD. O estudo
revelou que a diferenga fundamental entre as duas configurac@es pode ser observada atraves
de anéalises de transferéncia de massa e de calor, com base nos perfis de temperatura
simulada. Verificou-se ainda, que a configuracdo VMD apresentava uma for¢a motriz mais

elevada e menores perdas de calor por condu¢do na membrana.
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4.3.4 Aplicacoes

A destilacdo por membrana é uma tecnologia promissora e com potencial para
substituir outros processos de separacdo. A DM ganhou muito interesse pela sua menor
necessidade de energia em comparacdo com a destilacdo convencional, menores pressdes
operacionais e mais elevados fatores de rejeicdo do que em processos de membrana movidos

por pressdo, como nanofiltracdo e osmose inversa (ONSEKIZOGLU, 2012).

Entretanto, trata-se de uma tecnologia em desenvolvimento, que ainda ndo é
comercializada, e estudada principalmente em escala de laboratério, embora j& existam

muitos projetos em escala piloto para a dessaliniza¢do de &gua (CAMACHO et al., 2013).

Em comparacdo com outros métodos de dessalinizacdo, a DM proporciona vantagens
distintas com relacdo ao processo de osmose inversa (Ol), tais como: menor pressdo de
operacdo; menor sensibilidade a salinidade; recuperacao de &gua superior; menor necessidade
de pré-tratamento; possibilidade de utilizacdo de calor residual; e maior rejeicdo. Comparado
aos processos convencionais de destilacdo em multiestagios, pode-se mencionar a menor

temperatura necessaria e menor custo de material.

Estas caracteristicas tornam a DM uma técnica promissora para a dessalinizagdo onde
exista disponibilidade de calor, como em instalagBes industriais. Além disso, os efluentes
com alta salinidade tal como a corrente de concentrado de processos de Ol, com elevada
pressdo osmatica, podem ser processados por DM para a recuperacdo adicional de dgua. Um
recente trabalho de reviséo sobre uso de DM (ABU-ZEID et al., 2015) aponta ainda que o
processo de DM ¢é potencialmente uma tecnologia competitiva em termos de custo e com
economia de energia, com alta capacidade de aproveitar fontes de energia renovaveis, em

especial 0 aproveitamento da energia solar, para aquecer a solucao de alimentacéo.
Desta forma, os principais campos de aplicagdo possiveis para DM:

o Corrente de concentrado proveniente da Ol;
o Alta recuperacdo na dessalinizacdo da &gua do mar;
o Tratamento de efluentes;

o Separacdo de compostos de alto valor, por exemplo, na industria de alimentos.

A dessalinizagdo de dgua do mar por osmose inversa é uma solugéo interessante para
a producdo de agua potavel. No entanto, por causa da limitacdo da pressdo osmotica, existe
uma limitacdo de recuperagdo. Consequentemente, grandes volumes de salmouras sdo

despejados no mar e a vazdo produzida de permeado é limitada. MERICQ et al. (2010)
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estudaram o processo de VMD como um processo complementar para Ol para concentrar

ainda mais as correntes concentradas de Ol e aumentar a recuperacdo global do processo.

Devido ao uso de relativas baixas temperaturas de alimentacdo, a DM também pode
ser utilizada para concentrar solugdes na industria de alimentos. A concentragdo e a remocao
de agua de misturas liquidas sdo algumas das principais operac@es unitarias encontradas no
processamento de alimentos, especialmente para bebidas. Assim, a DM tem sido utilizada na
concentracdo de diversos sucos, como laranja e macd, além de leite, soro de leite e extratos
vegetais, entre outros (NENE et al., 2009).

Industrialmente, no entanto, a DM ganhou ainda pouca aceitacéo e esta em fase inicial
de implementacdo. De forma geral, as principais barreiras para a comercializacdo da DM
incluem: falta de uma configuracdo de médulo de membranas especifica para DM; problemas
com molhamento e entrada de 4gua nos poros (perda de hidrofobicidade); perda de fluxo ao
longo do tempo (problemas de incrustacdes); necessidade de uma fonte calor; eficiéncia

energética global ainda ndo comprovada.

4.4 Dados de separacao de etanol por DM e Pervaporacao

Com a finalidade de avaliar os processos de separacdo de etanol por DM e
pervaporagdo, as Tabelas 4.2 e 4.3 apresentam uma revisdo sobre resultados, alguns
parametros de operacdo e respostas obtidas na literatura. E importante ressaltar que foi
realizada uma busca sistematica dos trabalhos da literatura para este levantamento, de
trabalhos que buscaram a separacdo do etanol da agua ou de meio de fermentacdo, que
apresentavam concentracdes de etanol préximas a 5% (m/m), similar aos valores tipicos de
etanol em meios de fermentacdo. Além das respostas, em termos de fluxo de etanol e
seletividade, sdo mostradas: tipo de configuracdo; a temperatura da alimentacdo; diferenca de
temperatura (AT) para os processos de contato direto; e algumas informagdes adicionais
sobre a membrana e a operacdo, como o material polimérico, &rea de membrana efetiva,
tamanho médio de poro e a pressdo quando em processo de vacuo. Para 0s casos que 0S
valores experimentais de trabalhos reportados na literatura ndo estivessem expressos, estes
foram estimados a partir de grafico com o auxilio do software Pega Ponto (Pega Ponto
Version 1.0).
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Tabela 4.2: Levantamento da literatura sobre 0s processos de separacdo de etanol por destilacdo por membrana.

Condicéo Fluxo Total | Fluxo Etanol | Seletividade N.o':a, Referéncia
Experimental | (kg/m%h) (kg/m?.h) (0) (mati:c')fc;)area'
Contato direto 50 02 L6 P'g”jsde;za UDRIOT et al.
1 ’ 1 y %8
37 °C (AT=19°C) o010 (1989)
Contato direto PP, membranas
0,94 0,16 4,6 capilares, 490 | GRYTA et al. (2000)
36 °C (AT=16°C) om?.
Contato direto PP. 370 cm? | BARANCEWICZ &
0,67 0,11 6,6 ; :
37°C (AT=17°C) 0,2 pm. GRYTA, 2012
Contato direto 0.78 0,08 2.9 PP,0,0183m°, | TOMASZEWSKA e
37°C (AT=17°C) NR. BIALONCZYK (2013)
Contato direto
28 0,38 5,5 PP.OOIOM, | GRvTA (2013)
50°C (AT=30°C) NR.
Contato direto 0,64 0,04 43 PP, 366 cm’, | TOMASZEWSKAe
320C (AT=17°C) 0,2 pm. BIALONCZYK (2016)
Vacuo PTFE/PP, 200
57 1,27 6,3 ol NAKAO et al. (1987)
T:30 oC cm®. 5 mbar.
VACUO PTFE, 0,2 um
18 0.39 53 de poro, 66 BANDINI et al.
T=35°C mbar. (1992)
Véacuo PP, 0,5 m2
1.2 0,23 5,6 72| KESENO et al. (1998)
T=30 °C 0,02 um, NA.
VMD PTFE, 20 e,
2,9 0,83 1,7 0,22 pm, 80 SHI et al. (2014)
T=45°C mbar
Véacuo PP, 0,1 m?, 0,2
3,6 0,38 5,4 um de poro, 50 | ROM et al. (2014)
T=50 °C mbar.
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VMD PP, 389 cm?,
0,30 0,04 4,4 0,2 um, 40 DIBAN et al. (2009)
T=23°C mbar
VMD PTFE, 266
0,91 0,11 2,9 cm? 02 um, | ZHANG et al. (2017)
T=23°C NR.
Vacuo PVDF, 37,05 i
17,1 0,27 70 em?, 0.2 um de IZQUIERDO-GIL e
T=30°C poro. JONSSON (2003)
Vécuo, T=32 °C, PP, 400 cm?,
5% etanol 0,17 0,04 59 0,46 um de DI LUCCIO (2001)
poro.
Gas de arraste PTFE, 189
0,23 0,07 91 cm’, 2umde | CALIBO et al. (1987)
T=30°C poro.
Air Ga PTFE, 160
P 2,2 0,29 30 | ont, 045 um BANAT e
50°C (AT=30°C) de poro. SIMANDL (1999)
Air Gap 43 103 20 PTFE, 259,6 GARCIA-PAYO et
35°C (AT=15°C) cm? NR. al. (2000)
AGMD 29 0.12 16 PTFE 139 | KUJAWSKA etal.
41°C (AT=35°C) cm?, 0,45 pum. (2015)

NR = dado ndo reportado.

Tabela 4.3: Levantamento da literatura sobre 0s processos de separacdo de etanol por pervaporagao.

Condicao Fluxo Total | Fluxo Etanol | Seletividade , NtOtf"‘l Referéncia
H 2 2 material,
Experimental (kg/m<.h) (kg/m<.h) (o) érea, pressio)
T=30°C 0,02 0,01 10.8 PDMS, NR, 1 ISHIHARA e
’ ’ mbar. MATSUI (1987)
T=30°C 0,06 0,02 8.1 PDMS, 200 |\ AK AO et al. (1987)
cm®, 5 mbar
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T=30°C 0,39 0,10 6,3 PDMS. 0171 5| UME et al. (1990)
m*, 27 mbar
PDMS com
T=22°C 0,34 0,15 10,0 silicato, NR, 3 JIA et al. (1992)
mbar.
PDMS com
T=35°C 0,05 0,02 105 | zeolita NR,2 | VANKELECOMetal
(1995)
mbar.
T=35°C 0.37 0.08 41 PDMS, 0,1 O'BRIEN e CRAIG
’ ’ ’ m?, 5 mbar. (1996)
—oc o PDMS, 55 SCHMIDT et al.
T=25°C 0,15 0,06 9,9 e, 4 mbar (1997)
PDMS com
T=50°C 0,13 0,05 13,4 zedlita28 cm?, | CHEN et al. (1998)
0,3 mbar.
T=34°C 0.15 0.06 103 PDMS, 0,22 O'BRIAN et al.
’ ’ ’ m?, 5 mbar. (2000)
PDMS com
mbar. (2000)
T=32°C 0,01 0,004 9,4 PDMS. 566 | b Lucclo (2001)
cm, NR.
MFI com
T=25°C 0,02 0,01 10,0 silicato, 5.2 TUAN et. al., (2002)
cm?, 3 mbar
T=35°C 0,09 0,01 8,2 PDMS, 0.22 1 5 BRIAN et al. (2004)
m*, 5 mbar.
T =40°C 0.25 0.04 10.0 PDMS, 100 AROUJALIAN et al.
’ ’ ’ cm?, 13 mbar. (2006)
— o PDMS, 170
T=65°C 1.6 0,31 8 e 1mpar. | LEWANDOWSKA e
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KUJAWSKI (2007)

T=43°C 052 0.10 91 POMS, 170 GARCIA et al.
’ ’ ’ cm?, 1 mbar. (2009)
PDMS com
T=28°C 0,39 0,09 6,4 PA, 0,08 m?, DING et al., (2010)
50 mbar.
T = 41°C 0,17 0,04 5’5 PDZMS, 8,81 DOBRAK et al.
cm®, 1 mbar. (2010)
T=40°C 0,50 0,15 8,3 PDMS, 224 1 AN et al. (2011)
cm®, 10 mbar.
T — 30 oC 0155 0117 8’4 PI?MS, 20 CHOVAU et al
cm?. 3 mbar. (2011)
PDMS/PEI,
T=40°C 0,23 0,06 6,8 0.9m 7 LEE et al. (2012)
mbar.
T=27°C 0,004 0,001 10,6 POMS. 49 1 BELLO etal. (2014)
cm®, 7 mbar.
PDMS com
T=40°C 0,10 0,05 14,9 silicato, 15,9 NAIK et al. (2016)
cm?, 1 mbar.
T=35°C 0,40 0,06 8,5 PDMS, 016 | £ AN et al. (2016)
m*, 46 mbar.
PDMS/ PEl,
T=35°C 0,21 0,07 7,2 19,6 cm?, 40 SUN et al. (2017)
mbar.

PDMS = Polydimethylsiloxane; PTMSP = poly[(1-trimethylsilyl)-l-propyne]; POMS = Polyoctylmethyl siloxane; PA =
polyamide; PEI = polyethyleneimine.

O levantamento de dados da literatura sobre separacdo do etanol por membrana

mostra resultados de DM e pervaporacdo desde as primeiras citacdes, no final da década de
1980, até alguns dos mais recentes (ISHIHARA e MATSUI, 1987; KORELSKIY et al.,

2013; ROM et al., 2014; ZHANG et al., 2017). Avaliando os dados da Tabela 4.2 e 4.3, fica

evidente que a DM apresenta fluxos muito mais elevados do que a pervaporacdo. Os valores

relatados de fluxo total de DM estdo em uma faixa de 0,17 a 17,1 kg/(m®.h) com 2,9
kg/(m2.h) em média, o fluxo de etanol estava entre 0,04 e 1,27 kg/(m?.h) com 0,34 kg/(m?.h)

em média e seletividade, entre 1,6 e 7,7, com um valor médio de 4,7. Enquanto que, na
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pervaporacgdo, os valores de seletividade estavam no intervalo entre 4,1 e 14,9, com 8,9 em
média e fluxos muito menores foram observados em comparacdo com a DM, variando de
0,004 a 1,6 kg/(m?.h) uma média de 0,27 kg/(m%h) e um fluxo de etanol de 0,001 a 0,31
kg/(m?.h) e média de 0,07 kg/(m?.h).

Dentre os trabalhos compilados nesta revisao da literatura, pode-se destacar o trabalho
de GRYTA et al. (2000), que buscou promover a remoc¢ao do etanol da fermentacao visando
0 aumento da produtividade e da taxa de conversdo de agucar em etanol. Com o processo de
fermentacdo combinada com a DM, houve um aumento no rendimento da fermentagéo. O
fluxo obtido de etanol foi de 0,17 kg/(m?.h) e foi dependente da temperatura e da composico

de alimentacdo, enquanto a seletividade obtida de 4,6.

LEWANDOWICZ et al. (2011) aplicaram DM por contato direto para a recuperagédo
de etanol durante a fermentacdo, utilizando membranas de PP com poros de 0,2 um acopladas
a um fermentador de bancada na fermentacdo de melagco. Segundo os autores, os fluxos
méximos de etanol alcancaram 1,6 kg/(m®.h) e a seletividade da membrana segundo os
autores foi alta e permaneceu inalterada durante os experimentos, porém o valor ndo foi
reportado. 1IZQUIERDO et al. (2003) investigam a influéncia da polariza¢do da concentracao
na seletividade e fluxo de etanol usando VMD e obtiveram uma seletividade na faixa de 5,2 e
7,9. Enquanto BANDINI et al. (1992) relataram para VMD e 5% (m/m) de misturas etanol-
agua a 35 °C, uma seletividade entre 5,3 e 8,8. De acordo com UDRIOT et al. (1989), a
seletividade da membrana varia pouco com o AT empregado em DM por contato direto.
Neste trabalho, os autores utilizaram membranas planas de PTFE e obtiveram um fluxo de
etanol de 0,22 kg/(m?.h), e uma seletividade de 1,6.

NAKAO et al. (1987) estudaram o efeito da remocdo de etanol do meio de
fermentacdo, fazendo uma comparacdo do desempenho de DM a vacuo e ainda de
pervaporagédo, utilizando membranas planas integrais de PDMS (espessura 120 um), e
microporosas (DM) de polipropileno (PP) e de politetrafluoretileno (PTFE). A concentracdo
de etanol no permeado em todos os casos ficou em torno de 30% (m/m), enquanto os fluxos
de etanol foram em torno de 1,5, 0,56 e 0,05 kg/(m?.h) para as membranas de PTFE, PP e
PDMS respectivamente. Os fluxos obtidos com a membrana de PDMS foram inferiores,
devido ao mecanismo do processo de pervaporacdo, além de que a espessura da membrana
influencia bastante essa variavel. Segundo os autores, a remocao de etanol do meio levou a

melhoria global do desempenho do processo, diminuindo a inibi¢do causada pelo acimulo do
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produto, aumentando o consumo de glicose, e as produtividades volumeétrica e especifica de

etanol, quando comparado com o processo continuo convencional.

O trabalho de LEE et al. (2012) utilizou membranas na forma de fibras ocas, com uma
fina camada de PDMS sobre um suporte macroporoso de polieterimida (PEI), para a
separacdo de etanol produzido por S. cerevisiae a partir da fermentacdo de glicose. O
desempenho da pervaporacdo da mistura binaria etanol/agua em misturas binarias era
fortemente dependente da concentracdo da alimentagdo e da temperatura de operacao para as
concentracdes de 1 até 10% de etanol. A fibra oca composta foi estavel por um longo prazo
(cerca de 160 dias) com fluxo de permeacdo de etanol de 0,06 kg/(m*h) e seletividade de
aproximadamente 7. DI LUCCIO (2001) utilizou membranas densas de PDMS em maodulo de
forma plana, de fibras-ocas (Medicone) e uma comercial PERVAP 1060 (Sulzer), densa com
suporte microporoso, para testes de pervaporacdo com solucdo 4% de etanol e &gua, obtendo
um fluxo de etanol de 32 g/(m?.h) e seletividade de 9,4. CHOVAU et al. (2011) estudaram os
efeitos dos subprodutos da fermentacao de etanol na pervaporacdo. Foi utilizado um sistema
com 3 mbar de vacuo e membranas planas de PDMS e os autores reportaram, para um meio
de fermentacdo com 5% de etanol e T=30°C, um fluxo de etanol de 0,17 kg/(m®h) e
seletividade de 8,4. O’BRIEN et al. (2000) reportaram resultados de laboratorio para
pervaporacdo, com fluxo total de 0,15 kg/(m2.h), sendo 0,06 kg/(m%h) de etanol, e
seletividade de 10,3.

HAN et al. (2011), investigaram uma série de membranas de borracha de silicone
composta com pervaporacdo de 5% de etanol e agua e os valores experimentais de
seletividade variam de 7,9 a 9,4. Enquanto GARCIA et al. (2009) em seu estudo de
pervaporacgédo avaliam diferentes composi¢des de etanol de 1 a 11% (m/m) com seletividade
variando de 7,2 a 10,7 a trés diferentes temperaturas de alimentagéo (30 °C, 43 °C, 53 °C).

KUJAWSKA et al. (2015) comparam a eficiéncia de DM com gas de arraste com a
pervaporacdo com PDMS comercial e, para o caso da mistura etanol-agua, descobriu que a
DM parece ser a mais adequada principalmente devido ao maior fluxo do que a
pervaporacdo, quase 5 vezes maior. Os autores também ressaltaram que, essa comparacao
ndo permite discutir a eficiéncia geral dos processos na remog¢do de compostos organicos da
agua. No caso da remocdo de butanol, a pervaporacdo apresentou um desempenho superior

do que a DM.
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De fato, 0 processo de DM apresentou maiores fluxos de etanol em comparacdo com a
pervaporagdo, mas mais do que isso, mostrou um desempenho comparavel a pervaporacao
com membranas seletivas poliméricas, mesmo em termos de seletividade do etanol em alguns
casos. Existe uma regido nebulosa com resultados sobrepostos entre DM e pervaporagao.
Assim, ndo sendo possivel apontar claramente qual o melhor método para a remocdo de
etanol e fazer uma comparagdo justa, devido a diversidade de condi¢bes em que cada

experimento foi realizado.

Com base nesses dados, pode-se concluir parcialmente que hd uma dificuldade nesta
comparacdo, entre outros fatores, especialmente devido as diferentes condicbes
hidrodinamicas. Deve notar-se que os valores de seletividade da pervaporagdo ndo foram tao
altos quanto o esperado. Assim, uma andlise critica foi realizada sobre esses dados coletados
da revisdo da literatura, comparando a pervaporacdo com DM e calculando os efeitos da
polarizacdo de concentracdo em diferentes configuracbes de DM, avaliando o efeito de

condicdes hidrodindmicas e fenémenos de polarizacdo em cada caso.

4.5 Teoria para calculo de equilibrio termodinamico e seletividades reais

Foram avaliados os efeitos de polarizacdo de concentracdo, sobre as diferentes
configuragcbes de DM, comparando as seletividades reais reportadas e as seletividades
tedricas do equilibrio termodindmico. Assim, para os célculos qualitativos e quantitativos,
buscando identificar quao préximo os resultados reportados de DM estavam de seu maximo
tedrico, foram avaliados os efeitos das condi¢des hidrodindmicas e os efeitos de polarizagédo
da concentracdo em cada caso da literatura compilado. Com esta finalidade, foi considerado
que essas diferencas nos valores de seletividade foram resultantes apenas devido a
polarizacdo de concentracdo no lado da alimentacdo. O efeito da polarizacdo da temperatura
foi negligenciado, embora possa ser expressivo, mas dificil de estimar sem ter pleno
conhecimento do sistema em cada caso. Além disso, nenhuma polarizacdo da concentracao
interna foi considerada, uma vez que 0s poros estdo cheios de vapor, menos suscetiveis a esse

fendbmeno.

Para tal, os seguintes modelos e equagbes foram utilizados para calcular o equilibrio
termodinamico das condicgdes reportadas na literatura em cada mistura etanol e agua, em que

foi utilizada a destilagdo por membrana.
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A relacdo termodindmica entre uma mistura liquida binaria ndo ideal pode ser
representada pela lei de Raoult modificada (POLING et al., 2004), a qual inclui o coeficiente

de atividade, levando em conta as ndo idealidades na fase liquida (Equag&o 4.4).

Yi P = Pisat XiVi Equacdo 4.4

Sendo y; e X; as fracbes molares na fase vapor e liquida dos componentes i,
respectivamente, P a presséo de vapor total e y; o coeficiente de atividade de componente i na

solugdo. Enquanto que Pi*™*

¢ a pressdo de saturacdo do componente i puro que pode ser
estimada pela equacdo de Antoine. Assumindo o etanol como componente 1 e a agua como

componente 2, pode ser obtida a Equagéo 4.5.

y1P= P1sat X1V1 y, P = stat X2 V2 Equagéo 4.5

No caso de solucdes ideais, o coeficiente de atividade € igual a 1, mas para a maioria
dos sistemas quimicos ndo € possivel fazer essa aproximacdo. Componentes de estruturas
diferentes apresentam grandes desvios em relacéo a solugdes ideais em funcdo da composicéo
da mistura. Os modelos de célculo de coeficiente de atividade foram desenvolvidos para
predizer os coeficientes de mistura na fase liquida sdo baseados no conceito da energia livre
de Gibbs em excesso. Neste trabalho, os coeficientes de atividade (y) foram estimados pelo
modelo de atividade de Margules (GMEHLING et al., 1991; HRISTOVA et al., 2010),

conforme descrito pela Equacéo 4.6.
Iny; = [A1; + 2(Ay1 — A1) x4 ]x%, Iny, = [Az1 + 2(A1; — Az1)x,]x%
Equacéo 4.6
Em que Az; and A,y S0 0s parametros de interagdo binaria de Margules para o sistema
etanol (1), agua (2).
A equacdo de Antoine foi utilizada para estimar os valores de pressdo de vapor, dada
pela Equacdo 4.7.

Bj
T+C;

log Pisat =A; — Equagdo 4.7

Sendo P em bar e T expresso em °C: A;, Bj e C; sd0 constantes para cada componente
de acordo com POLING et al., (2004).

e Parao etanol: A=5,33675; B=1648,2; C=230,92;
e E paradgua: A=5,11564; B=1687,5; C=230,17.

54



Para os calculos dos resultados experimentais foi possivel aplicar um maior
detalhamento sobre o calculo da pressdo de vapor real na interface. Com as informacgdes
sobre o sistema, para um dado tamanho médio de raio dos poros, foi utilizada a equacédo de
Kelvin para corrigir valores de pressdo de vapor no menisco formado na entrada dos poros
micrometricos. Para uma interface plana, as pressdes nas fases, liquida e vapor, sdo iguais,
mas a medida que a curvatura da interface varia a pressdo muda na fase de vapor de acordo

com a Equagéo 4.8.

2
AP:PL—PV=Ty

Equacdo 4.8

Sendo AP a diferenca da pressdo entre as pressdes fase vapor e liquida; y a tenséo

superficial da mistura liquida; e r o raio de curvatura.

Partindo das condi¢des de equilibrio liquido-vapor, considerando a fase vapor gas
ideal, o efeito de uma variagdo na pressdo mecanica, considerando o volume molar (V)
constante para uma dada temperatura, considerando os limites de integracdo a pressdo de
vapor é a pressdo de vapor normal do liquido (P°) quando o raio de curvatura da interface for
muito grande a e que a pressdo de vapor (P) para uma superficie curva depende de r, tem-se a
equacéo integrada (Eqg. 4.9) conhecida como equacéo de Kelvin.

2YVm
P = PO RTr

Equacdo 4.9

Assim, aplicando a correcdo da equacdo de Kelvin (Eq. 4.9) para o ajuste da pressédo
de vapor no menisco na Equacédo 4.4, tem-se a Equacdo 4.10 para uma mistura liquida binaria

ndo ideal, considerando a fase vapor gas ideal e uma curvatura de raio r.

2YVmi
v P = x; y;P;** e RTr

Equacdo 4.10

Para os célculos dos resultados experimentais r foi considerado um raio médio de 0,05
um e os valores de volume molar do etanol e da dgua para cada temperatura, bem como o0s
valores de tensdo superficial da mistura etanol e agua para cada temperatura foi obtidos de
KHATTAB et al. (2012). Importante mencionar que esse efeito & dependente do raio de

curvatura, ou seja, do raio médio dos poros, nesse caso para esse valor de poro o fator de
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correcdo foi inferior a 6% de desvio na curva de equilibrio considerando superficie plana.
Para os valores dos dados da literatura, os valores quando mencionados estavam na faixa de

0,1 a 2 pm. Para essa faixa o efeito pdde ser negligenciado.

A transferéncia de massa entre a camada limite, ou camada de polarizacdo de
concentracdo, podem exercer um papel importante no desempenho de um sistema de DM.
Essa diferenca de concentracdo na superficie da membrana em relacdo a concentracdo da
alimentacéo, ocasionada pela polarizagcdo por concentragédo, pode ser descrita pelo modelo de
filme polarizado, ou teoria de filme. As camadas limites podem aumentar a resisténcia global
ao transporte de massa. Essa transferéncia de massa através da fase liquida pode ser

adequadamente descrita pelo modelo de filme descrito pela Equacédo 4.11 (BANDINI et al.,

1992; BAKER, 2004).
Cm — Cp
=k In|——
/ s <Cb - Cp)

Onde J € o fluxo total de massa, Cm, Cp, € Cp, as concentragdes em fragdo massica na

Equacéo 4.11

interface da membrana, na alimentagdo “bulk” e no permeado, respectivamente, € ki € 0
coeficiente de massa da camada limite e pode ser escrito como (Equagéo 4.12):
D;

Equacéo 4.12

em que & ¢ a espessura da camada de polarizagdo de concentracdo € D; 0 coeficiente de
difusdo da espécie permeante, que pode ser predito a partir da correlacdo de Wilke-Chang
(WILKE e CHANG, 1952) que resulta no coeficiente de difusdo para o componente i em
diluico infinita, ajustada pela viscosidade real da mistura (Equagéo 4.13).
0
1 - 5 T
Dl = T]—m 7,4‘ X 10 8 <((pMa)0' —.,6

i NaVi

Equacdo 4.13

Onde nio a viscosidade do componente i (etanol) puro, n;" viscosidade do componente
etanol na mistura, ¢ o parametro de associac¢ao do etanol na agua, M, a massa molar da &gua,

vi 0 volume molar do etanol em seu ponto de ebuli¢ao, 1, a viscosidade da aguaem cP e T a
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temperatura em K. A viscosidade real da mistura pode estimada pelo modelo descrito por
KHATTAB et al. (2012) (Equacéo 4.14).

I = x, Inyd +In7Q + 724,652 [22] + 729,357 [2X182=0)] 1 976 050 [0

Equacdo 4.14

Sendo x; a fragdo molar do componente 1 etanol e X, a fragdo molar da agua; % e
n% as viscosidades do etanol e da 4gua puros para uma dada temperatura expressos em Pa.s, e

temperatura T em K.

Os valores de coeficiente de difusividade do etanol em &gua variaram, desta forma,
para cada caso em funcdo da temperatura e composicdo de etanol na mistura. Ficando na
faixa entre 0,8 x 10°a 1,6 x 10”° cm?/s, de acordo com valores encontrados em (TYRRELL e
HARRIS, 1984).

Para todos os dados experimentais, a seguinte correlagdo de Sherwood (Eq 4.15) foi
utilizada para estimar os coeficientes de transferéncia de massa da camada limite dos testes

de DM submerso.

1/3

Sh=1 4(8V°)
-14(3

Equacdo 4.15

Sendo Sh o nimero Sherwood e v, é velocidade superficial, conforme proposto por
NOBLE e STERN (1995).

Com todos os dados calculados pelas equacdes anteriores, mais as informacdes de X;
(Cp) que é fornecida em todos os trabalhos revisados, pode-se entdo calcular yi¥-Y, ou seja, a
concentracdo de etanol na fase vapor em equilibrio liquido-vapor. Assumindo que esta
concentracdo na fase vapor serd& a mesma concentracdo no permeado, pode entdo ser

calculada a seletividade teérica, ou seletividade do equilibrio liquido-vapor (a=-"

ELV

). Para todos
0s casos, esta diferenga (o/a~ ") € Y, @ concentracdo de etanol na fase tedrica de vapor, foram
calculadas. Desprezando a resisténcia no lado do permeado e com a consideracao de que esta
diferenca de seletividade foi apenas devido a polarizacdo de concentragdo na alimentacao, a
concentragdo "real™ na interface dos poros da membrana pode ser calculada, estimando assim

os valores de C,y.
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A diminuicdo da concentracdo de etanol na superficie da membrana Cp, em
comparagdo com a concentracdo na alimentacdo Cy, a razdo de C,/Cy, é chamada de modulo
de polarizacdo da concentracdo e € uma medida Util da extensdo da polarizacdo da
concentragdo (BAKER, 2004). Portanto, com todos os dados coletados e resolvendo as
equacOes 4.4 — 4.15, a espessura da camada limite e 0 médulo de polarizacdo de concentracao

podem ser estimados.

A Figura 4.4 representa uma ilustracdo sobre dois sistemas hipotéticos com boa
agitacdo (sistema 1) e uma agitacdo ruim (sistema 2) e o efeito sobre a camada limite. Em que
pode ser notado que um sistema com condi¢des hidrodinamicas desfavoraveis, pode
apresentar polarizacdo por concentracdo, com uma maior resisténcia a transferéncia de massa

devido a difusdo do etanol na camada limite, afetando drasticamente a eficiéncia do processo.

Camada limite Interface
PO assi Membrana
Liquido massu:aI Vapor
(Alimentagdo) | - (Permeado)
1 1 ‘
. ! L
b N
/ C,, Sistema com
- agitacdo boa

'm2

C,, Sistema com
agitagdo ruim

[e2)
~
Q

(=)
N

Figura 4.4: Tlustracdo sobre dois sistemas hipotéticos com diferentes condigdes de agitagdo. 6 a espessura da
camada polarizada, Cn, C, € Cj, as concentragdes em fragédo massica na interface da membrana, na alimentagéo e
no permeado, respectivamente.

Portanto, pode-se enfatizar o fato de que a concentracdo normalmente medida (bulk) é
a usada para o célculo da seletividade reportado em todos os trabalhos, entretanto, essa nao
seria a seletividade “méaxima” da membrana, visto que a concentra¢do “real” na membrana
(Cr) pode ser bem inferior. O objetivo deste tipo de abordagem foi de justamente buscar
melhor comparacdo entre os diferentes testes com DM eliminando os efeitos de escoamento,

avaliando melhor o real potencial dos processos.
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Devido a dificuldade nesta comparacéo especialmente devido as diferentes condicdes
hidrodindmicas. Foi realizada uma analise critica sobre esses dados coletados da revisdo da
literatura, comparando a pervapora¢cdo com DM e calculando os efeitos da polarizacdo de
concentracdo em diferentes configuracdes de DM. Foi feito um valido questionamento se a
forma como sdo comparados 0s processos de pervaporacdo e DM para remocéo do etanol esta
correta. Os resultados de comparacdo entre as seletividades reais reportadas em cada caso

identificado e as seletividades tedricas serdo discutidos no capitulo 6.

5 MATERIAIS E METODOS

5.1 Sistema de pervaporacao

A montagem do sistema de pervaporacao foi feita por meio de um modulo submerso
com membranas de fibras ocas de PDMS (Medicone®) na forma de alcas. As fibras possuem
didmetros interno de 0,59 mm e externo de 0,99 mm. O médulo foi construido com 32 fibras
com um comprimento médio de fibras de 20 cm, de modo a garantir area util total de 200

cm?.

A Figura 5.1 mostra o diagrama esquematico do sistema de bancada de pervaporacao.
O sistema conta com 0 modulo de membrana de pervaporacao submerso dentro do reator, ou
tanque de alimentacdo, um medidor de temperatura, a bomba de vacuo; o condensador onde o

permeado é recolhido; e um mandmetro para controle da pressdo de vacuo.

Mandmetmo
-
@ Parmsado
Condensador

\ / J_I
{ |5 Médulo de ____
N /" Meambrana Bomba d=

Vacuo
[ =] Placa de agitagio
Reator de Alimentagio

Figura 5.1: Diagrama esquematico da unidade de bancada de Pervaporacéo.

A Figura 5.2 ilustra com uma foto o sistema de bancada utilizado para os testes de

pervaporacdo em laboratorio. O mddulo com membranas em alga de PDMS se encontra
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dentro de um reator de baldo de fundo redondo com um volume de 0,3L. A solugéo foi
mantida dentro deste baldo parcialmente imerso em um banho com &gua para controle da
temperatura, sob uma placa de aquecimento e agitagdo. Uma bomba de vacuo foi conectada
na saida do permeado, a jusante do processo. A pressdo de vacuo foi mantida constante em 10
mbar para todos os testes. O cristalizador onde é recolhido o permeado na fase vapor fica
inserido dentro de um banho de nitrogénio liquido em um recipiente isolado termicamente.
Desta forma ocorre a condensacdo do permeado, sendo este recolhido, pesado e armazenado
para posteriores analises. O sistema passava por uma hora operando sem recolhimento de
amostra, para fins de estabilizacdo, quando depois desse tempo se iniciava cada experimento.
As solucgbes de alimentacgdo utilizadas foram misturas entre etanol e 4gua de 5 ou 10% (m/m).
O termOmetro ficava posicionado dentro da solucdo no baldo a fim de garantir melhor

precisdo na medicdo da temperatura real da alimentacao.

Figura 5.2: Foto do sistema de bancada de pervaporacao.

5.2 Sistema de destilagdo por membranas

O sistema de DM foi preparado através de um mddulo submerso de PVDF com fibras
ocas. A membrana foi preparada no laboratério de Processos de Separacdo com Membranas
(PAM/COPPE). As fibras da membrana microporosas de fibra oca de PVDF possuem um
didmetro interno de 0,54 mm e didmetro externo de 0,93 mm. A membrana de PVDF foi
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caracterizada por permeacdo de gas, utilizando nitrogénio puro. O coeficiente de
permeabilidade foi determinado através de medidas da quantidade de gas permeado por
unidade de &rea e tempo. A permeabilidade gasosa em nitrogénio calculada foi de 1,51 x 107
cm®/cm?.s.cmHg. As fibras apresentaram poros entre 10 nm e 100 nm, e uma porosidade total
das fibras medida por picnometria de Hélio, em torno de 60% de porosidade. A espessura da

membrana calculada foi de 188 um.

As fotomicrografias do corte transversal das fibras de PVDF estdo apresentadas na
Figura 5.3.

a)

Figura 5.3: Fotomicrografias da secdo transversal da fibra de PVDF em (a) com magnificacdo de 200x
e (b) 1000x.

As fibras usadas para a construgdo do moédulo foram utilizadas com um comprimento
médio de fibras de 22,4 cm. Foram utilizadas 22 fibras resultando em um médulo com uma
area (til total de 155 cm?® Um valor de &rea préximo ao utilizado para o médulo de
pervaporacao.

O sistema de bancada de DM foi montado de forma idéntica ao de pervaporacao

descrito no item 5.1.

Assim como para a pervaporagdo, as solucdes de alimentacdo utilizadas foram
misturas entre etanol e agua de 5 ou 10% (m/m). Em um caso, para o teste de vazamento e
molhabilidade, foi também adicionado um corante liquido azul (Sherwin Williams), soltvel

em base agua e ndo volatil.
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5.3 Experimento de separacao com solucoes sintéticas

Os experimentos de separacdo de solugdes sintéticas foram realizados inicialmente a
partir de mistura etanol e 4gua, com duas diferentes concentracées, 5% (m/m) e 10% (m/m),
tanto para pervaporagéo, quanto para DM.

Os experimentos foram realizados em diferentes temperaturas, 25°C, 30°C, 35°C,
40°C e 50°C, e com agitador magnético com a finalidade de manter a homogeneidade da
alimentacdo. O vacuo aplicado no lado do permeado foi dado pela poténcia da bomba de

vacuo e monitorada pelo visor do manémetro.

Os experimentos de pervaporacdo ou DM tiveram inicio ap6s um tempo de 1 hora de
estabilizacdo do sistema e uma duracao efetiva de operagdo de coleta do permeado entre 75 e
120 minutos. Apos esse tempo, a massa do permeado foi determinada a fim de permitir o
célculo do fluxo permeado através da membrana pela Equacéo 5.1.

Massa de permeado (g)

Fluxo Permeado () = =
Area de membrana (m?) x tempo (h)

Equacdo 5.1

As correntes de alimentacdo e de permeado foram analisadas por cromatografia
gasosa para determinacdo da composi¢do. Com as concentracdes de etanol na alimentacdo e

no permeado, tona-se possivel calcular a seletividade da membrana, conforme a Equacéo 5.2.

(yE/ yA)
CE/xa)

Em que: ye corresponde a composicao de etanol no permeado; ya a composicao de

a = Equagdo 5.2

agua no permeado; Xg a composicdo de etanol na alimentacédo; e xa a composicao de dgua na

alimentacdo.
5.4 Fermentacao

5.4.1 Matéria-prima

A analise de caracterizacdo do melaco, relativo aos teores de sacarose, glicose e
frutose, foi realizada em HPLC no Laboratério de Biotecnologia Microbiana (LaBiM). O
somatoério dos agucares fermentesciveis foi denominado de agucares totais (AT). A diluigdo
foi realizada com agua de acordo com a necessidade do processo fermentativo e atingir a

concentragdo de AT desejada.
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5.4.2 Microrganismos

O microrganismo utilizado neste trabalho, visando a etapa de fermentacdo, foi uma
cepa de levedura (Saccharomyces cerevisiae) de alta capacidade de fermentacdo, proveniente
da usina Japungu (Santa Rita, PB), denominada de JP1 (SILVA-FILHO et al., 2005). Esta
linhagem industrial demonstra ser mais resistente as contaminagdes e aos estresses

ambientais encontrados na industria sucroalcooleira.

5.4.3 Manutencdo, propagac¢ao e composiciao dos meios

Para manutencdo dos microrganismos, a cepa levedura JP1 foi inoculada em meio
YPD é&gar em placas de petri contendo: 10 g/L de extrato de levedura (Himedia), 20 g/L
peptona (Himedia), 20 g/L glicose (Vetec), 20 g/L agar (Vetec). O pH do meio YPD foi
ajustado até pH=5,0 com &cido sulfurico. As placas foram incubadas a 30 °C por 48 h e ap6s
verificacdo do crescimento celular foram estocadas a 4 °C. Todos 0s meios apds seu preparo

foram esterilizados a 121 °C por 15 minutos.

5.4.4 Meios e condi¢des de propagacao

O cultivo de células para propagacdo do inoculo de levedura JP1 foi realizado em
frascos conicos de 500 mL com 100 mL de meio liquido, garantindo assim uma maior
possibilidade de aeracdo. Meio de propagacdo: YPD (10 g/L extrato de levedura, 20 g/L
peptona, 20 g¢/L glicose). As células de levedura foram transferidas das placas com
crescimento (item 5.4.3) para este meio de forma a garantir uma partida sempre da mesma
concentracdo inicial de indculo (0,15 g/L em base de massa seca). O pH foi ajustado para 5,0
com é&cido sulfarico, mantidos a temperatura de 32 °C e uma agitacao orbital de 250 rpm em
frascos agitados (shaker). O tempo de propagacdo do cultivo foi determinado com base na

duracdo da fase exponencial de crescimento dos experimentos de propagacao realizados.

5.4.5 Ensaios fermentativos

A cepa industrial de levedura JP1, ap0s ser propagada por um tempo definido de 20 h,
foi transferida para diferentes meios de fermentacdo em 10 % em relagdo ao volume final de
reacdo. Primeiramente, foram utilizados meios com uma composicdo de: 35 g/L de glicose;
15 g/L peptona; e 15 g/L extrato de levedura (YPD 35) e 50 g/L de glicose; 15 g/L peptona; e
15 g/L extrato de levedura (YPD 50), ou em meio de melaco diluido de forma a atingir 50

g/L de agUcares totais. As composi¢es dos meios variaram em relacao a diluicdo do melago,
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no primeiro momento foi utilizado o melaco diluido 10 vezes, posteriormente foi utilizada
uma diluicdo de 5 e 4 vezes. A fermentacdo foi assim conduzida a 32 °C em incubadora com

agitacdo orbital, 150 rpm por um tempo total de 24 horas.

5.4.6 Producao de etanol acoplada ao processo de membrana

O modulo de membrana foi acoplado junto ao sistema de fermentacao, assim este foi
inserido dentro do reator. A cepa industrial JP1, apds ser propagada por 20 h, era transferida
para o seu respectivo meio de fermentacdo em 10 % em relacdo ao volume final de reacdo.
As fermentagOes acopladas com sistema de membrana foram realizadas em diferentes
configuracbes, como em batelada simples (experimento acoplado 1), batelada alimentada
(experimento acoplado Il) e em semicontinuo (experimento acoplado Il1). Todos os testes
foram realizados em paralelo com um experimento controle sem a membrana para remocao

do etanol.

A Figura 5.4 ilustra com uma foto o sistema de bancada utilizado para o experimento
acoplado I, os reatores com e sem a membrana. O médulo com membranas em al¢ca de PVDF
foi inserido dentro de um reator de baldo de fundo redondo com um volume de 0,3L. O meio
reacional foi mantido dentro deste baldo parcialmente imerso em um banho com agua para
controle da temperatura, sob uma placa de aquecimento e agitagdo promovida por meio de

um agitador magnético.

Figura 5.4: Fotografia dos experimentos em paralelo do experimento acoplado com a DM e o controle sem a

membrana.
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Os experimentos foram sempre realizados com temperatura e agitagdo controlada com
ou sem adicdo de mosto, melaco diluido, com alta concentracdo de agucares. O fator de
diluicdo do melaco para alimentacdo variou para cada experimento e foi descriminado para
cada teste. Os experimentos | e Il foram realizados com uma diluicdo de 4,5 e 4 vezes,
respectivamente. A tabela 5.1 exibe as concentracfes de cada mosto em termos de sacarose,

glicose e frutose.

Tabela 5.1: Concentracdo dos aclicares no mosto em termos de sacarose, glicose e frutose para os experimentos

lell

Amostra Sacarose (g/L) Glicose (g/L) Frutose (g/L)
Mosto (Exp I) 78,5 32,0 27,8
Mosto (Exp I1) 95,1 34,9 30,2

O modulo de membrana de DM foi entdo submergido dentro do reator, e para inicio
da remocdo do etanol, a bomba de vacuo era acionada. Na saida do modulo, uma Unica
corrente conectada com a grade de vidro, foi mantida sob vacuo e conectada com 0s

cristalizadores para coleta do permeado.

O processo ndo foi esterilizado por processo térmico. O objetivo foi encontrar uma
forma rapida e préatica de assepsia quimica de toda vidraria utilizada, incluindo o reator. Para
tal, foi utilizado um produto comercial de sanitizacdo a base de iodo, o Kalyclean S390
(Kalykim Inddstria e Comércio Ltda). Sua aplicacdo permite uma sanitizacdo com
confiabilidade dos produtos utilizados, sendo este muito utilizado em cervejarias artesanais.
Foi utilizado com um tempo de exposi¢do de 5 minutos, com uma concentragdo da solugéo
final de 15 ppm de iodo. Esse método foi utilizado em todos os testes e se mostrou uma
técnica simples e eficiente, ja que em nenhum experimento foi observado qualquer sinal de

contaminagé&o.

Diferentemente dos experimentos | e Il, para o experimento acoplado Il o biorreator

foi confeccionado especificamente para esse teste, e consistiu de um vaso de vidro cilindrico
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com volume total de 0,8 L com trés bocas de entrada. Uma entrada era usada para
monitoramento da temperatura, uma segunda era usada para as alimentacdes, caso houvesse,
caso contrario, era mantida fechada, e a terceira, ficava o air lock, ou por onde era inserido o
modulo de membrana. Até que o sistema atingisse a concentracdo de etanol desejada dentro
do reator e o sistema de DM fosse acionado, o reator era mantido fechado com air lock, para
evitar entrada de ar. Na verdade, esta foi uma precaucdo de forma a ficar mais proximo das

condicdes reais adotadas na industria com reatores fechados.

A Figura 5.5 mostra o reator com modulo submerso em meio de melago. O controle
da temperatura era feito manualmente como nos testes anteriores, mas dessa vez com dois
termdmetros, um dentro do reator e um no banho externo ao reator. Dessa foram forma foi
possivel obter um maior controle da temperatura dentro do reator, que ficou todo o tempo de
observacdo entre 29°C e 32°C. A agitacdo, equivalente aos testes anteriores, também foi

realizada por meio de um agitador magnético.

Figura 5.5: Fotografia do reator em operag¢do o modulo de DM submerso inserido na entrada central do vaso.

O mosto utilizado no experimento 11l foi melago diluido 5 vezes e o meio de
alimentacdo foi melago diluido 2,5 vezes (Tabela 5.2). A intencdo era a realizacdo de

alimentacOes periodicas com meios mais concentrados em AT.

Tabela 5.2: Composic¢éo do mosto usado no experimento I11 e 0 meio de alimenta¢do mais concentrado.

Amostra Sacarose (g/L) Glicose (g/L) Frutose (g/L) AT (g/L)
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Mosto (Melago dil 5x) 71,3 21,4 26,4 119,1

Meio Alimentacéo

) 157,2 38,0 37,4 232,6
(Melaco dil 2,5x)

O experimento 111 de fermentacdo acoplada foi conduzido por 9 dias (215 horas) em
um modo de operagdo semicontinuo. A estratégia de alimentacdo adotada foi com um mosto
de melaco diluido com uma concentracéo inicial de AT de 105 g/L, devido a diluicdo com o
inoculo e as alimentacbes com meio de melagco mais concentrado (232,6 g/L), sendo essas
adicdes distribuidas ao longo de 11 alimentacdes. Diariamente, apds o 1° dia, durante o 2°
dia, 3°, 6°, 7° e 8° dia.

5.5 Procedimento de limpeza e recuperacao da membrana

A limpeza quimica e recuperacéo do fluxo da membrana de PVDF foi realizada com
base no desenvolvimento de um procedimento de imersdo em solucdo alcalina (NaOH)
pH=10,5, aquecida com temperatura de 40°C por 2 h, seguida de imersdo em solucdo acida
(HCI) pH=3, 40°C por 1h, e posteriormente a secagem com ar. N&o foi realizado qualquer

procedimento de limpeza periddica da membrana, mas sim de recuperacao.
5.6 Métodos Analiticos

5.6.1 Quantificacoes por cromatografia gasosa (CG)

As correntes de alimentacdo e de permeado foram analisadas por cromatografia
gasosa com detector de ionizagdo de chama (FID) (modelo Clarus 500, Perkin Elmer) para
determinacdo da concentracdo de etanol. Foi utilizada uma coluna capilar de 30 m de
comprimento e diametro interno de 0,32 mm. As condi¢Oes de operacdo foram: Temperatura
do forno de 220 °C; Temperatura do detector de 250 °C; Temperatura do injetor 250 °C. O
volume de amostra aplicado foi de 0,3 pL; A vazdo do gas de arraste nitrogénio foi de 20

mL/min como gas de arraste. As analises foram realizadas em triplicata.

5.6.2 Medicgao da tensao superficial

A tensdo superficial de amostras de meio de fermentagdo, que foram utilizadas na
alimentacéo dos testes de DM, foi medida através do método da gota séssil, ou gota pendente.

Para essas medicGes foi utilizado um goniémetro SCA versdo 2.0, da marca Dataphysics,
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medindo o angulo de avanco de formacdo da gota. O aparato experimental é composto de
uma base mdvel, uma microcdmera, uma micropipeta de volume reguldvel e uma fonte

intensa de luz. Os testes foram realizados com a amostra liquida a uma temperatura de 25°C.

5.6.3 Quantificacdao de levedura

A quantificacdo de células de levedura foi realizada com a retirada de aliquotas do
sistema reacional, sendo centrifugadas a 10.000 g por 10 minutos. As quantificacbes de
biomassa foram realizadas em espectrofotdbmetro, com absorbancia em 600 nm de
comprimento de onda. A relacdo entre absorbancia e concentracdo celular foi obtida através

de uma curva de massa seca das células.

A curva de massa seca de células foi realizada, apés a remoc¢do de um volume de
10 mL de meio com células e filtracdo em membranas de acetato de celulose (Millipore) de
0,45 um. A biomassa celular retida na membrana passou por secagem a 105 °C e medida sua

massa seca em balanca de infravermelho (MX-50, AND).

5.6.4 Quantificacdes por cromatografia liquida (HPLC)

Posteriormente as analises em CG utilizadas nos primeiras analises, os perfis de
carboidratos, metabolitos e etanol provenientes dos ensaios de fermentacdo foram analisados
usando cromatografia liquida de alta eficiéncia (Agilent Technologies) (HPLC — High
Performance Liquid Chromatograph). Para esses experimentos de producdo de etanol, as
andlises foram realizadas na coluna HPX-87H (BioRad®), que tem a capacidade de separar e
quantificar carboidratos, acidos organicos além de etanol e glicerol. Foi utilizado uma fase
movel de 0,005 M de acido sulfurico em agua ultrapura com vazdo de 0,6 mL/min e
temperatura do forno de 65 °C. Foi utilizado o detector de indice de refracdo. As analises

foram realizadas em duplicata ou em triplicata.

Foram utilizadas solucbes padrdes de glicose, frutose, sacarose (Sigma-Aldrich),
além de glicerol grau HPLC (Tedia) e etanol grau HPLC (Merck).

5.7 Calculo das variaveis de resposta
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5.7.1 Produtividade

A produtividade de etanol, durante os experimentos de fermentacéo, foi calculada pela

Equacao 5.3, apresentada a seguir:

Qp =1 —Po
tr (Eq.5.3)
Em que: Qp: produtividade volumétrica (g/L.h); Ps: concentragdo do produto (g/L) no
tempo t; de reacdo; Po: concentracdo do produto (g/L) no inicio da reacdo; i tempo de

fermentacdo (horas).

5.7.2 Rendimento

O célculo do rendimento de substrato em produto sera efetuado utilizando-se a

Equacdo 5.4, mostrada a seguir.

Ps — Po (Eq.5.4)
So- St

Yp/s =

Em que: Ypss: fator de rendimento do produto (g/g); Ps. concentracdo de produto ao
final da reacdo (g/L); Po: concentracdo de produto no inicio da reacdo (g/L); St. concentracdo

de substrato ao final da reacdo (g/L); So: concentracdo de substrato no inicio da reacao (g/L).

5.7.3 Eficiéncia de fermentacao

A eficiéncia de fermentacdo alcodlica pode ser obtida pelo rendimento de glicose em
etanol sobre o rendimento estequiométrico méximo (0,511). Conforme mostrado pela
Equacéo 5.5.

(Etanolfing — Etanolipiciq;) X 100
(Agucares;pjciqr — Agucaresysing;) X 0,511

Eficiéncia de Fermentacdo (%) =

(Eq. 5.5)

Em que, etanol e agUcares estdo expressos em g/L. Para o calculo do valor de acUcares
nessa equacdo, foi somado a concentragdo de glicose, frutose e concentragdo de sacarose
vezes (360/342). Esse fator se deve ao fato que cada molecula de sacarose reage com uma de

agua para gerar uma molécula de frutose e uma de glicose.

69



5.7.4 Testes estatisticos

Para o calculo dos desvios-padrdo das médias dos dados obtidos experimentalmente, a

Equacao 5.6 foi utilizada.

(Eq. 5.6)
Em que: o representa desvio padrao (na mesma unidade do valor médio); x: cada

valor de réplica da anélise; x : valor médio das analises; n: nimero de réplicas da anélise.
5.8 Metodologia de simula¢ao do processo

5.8.1 O simulador SuperPro Designer

A ferramenta utilizada para suportar o desenvolvimento de um novo desenho de
processo de fermentacdo acoplado com membranas submersas, foi o SuperPro Designer® v
8.5 (Intelligen Inc.). Este software possui um grande nimero de operacGes Uteis e comuns na
industria de bioprocessos. O simulador foi de grande utilidade para desenhar o processo como
um todo, com todos os balangos de massa e energia, na avaliacdo de diferentes cenarios, e por

fim, foi utilizado como suporte para a analise econdmica.

5.8.2 Definicao dos cenarios

Primeiramente foi estipulado um cenario de caso base referente a uma planta
industrial sucroalcooleira convencional. O balan¢o de massa e energia ao longo do processo
de fermentacdo e de destilacdo foi realizado para uma dada capacidade de moagem industrial
de cana-de-acucar e um mix de producdo entre etanol e aclcar. Foi definido para o caso base
e para todos os demais cenarios avaliados para esta analise, uma planta industrial tipica de
acucar e alcool, com capacidade de moagem de 2.000.000 toneladas por ano de cana-de-
aclcar e uma mistura de producdo de 55% para o aglcar 45% para etanol. Foi ainda
considerada uma operacdo de 180 dias de moagem efetiva para cada ano safra que tem uma
duracdo média de 210 dias. Essas condi¢es sdo importantes para estabelecer uma mesma
base de comparacgéo e dimensionar toda a planta industrial, vale ressaltar que essa representa

um tamanho médio de usina de agucar e alcool.

Apos a definicdo do cenéario do caso base, foram avaliados quatro cenarios com

diferentes configuragdes de membrana dentro do processo.
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Ao todo foram avaliados 4 diferentes cenarios com DM acoplado ao processo de

fermentacao, sendo estes:

Cenario 1) Caso membrana com modulo submerso interno em operagdo semicontinua (C1)
Cenario 2) Caso membrana com modulo externo em operagdo semicontinua (C2)

Cenario 3) Caso membrana com modulo submerso interno em operagéo continua (C3)
Cenério 4) Caso membrana com mddulo externo em operacao continua (C4)

As principais consideracOes e premissas estabelecidas foram: o desempenho da
membrana baseada em testes experimentais realizados, como fluxo e seletividade; e outros
parametros experimentais como tempo de operacdo da batelada estendida, ou em
semicontinuo; concentragdo maxima, ou taxa de acumulo de solidos, sais e subprodutos no
meio de fermentacdo. Outros parametros relevantes foram a concentracdo de caldo de cana e

o0 valor de purga do processo para 0s cenarios em continuo.

5.9 Ferramentas da avalia¢do economica

Os impactos econdmicos sobre esta nova proposta de processo, foram calculados em
decorréncia dos efeitos sobre investimento fixo investido para cada cenério e, os beneficios
principalmente em termos do potencial aumento da eficiéncia e produtividade em etanol e
ainda reducdo na geracdo de efluentes. As principais respostas da analise econdmica
utilizadas foram a taxa interna de retorno (TIR) comparando com a taxa de minima de

atratividade de cada cendrio proposto e o valor presente liquido (VPL).

Aléem da comparacdo de taxas internas de retornos, uma forma muito Gtil de se
analisar a viabilidade econémica preliminar de um projeto é através da andlise do VPL,
método que determina o valor presente de pagamentos futuros. Este consiste em uma férmula
matematico-financeira em que o valor dos investimentos e do fluxo de caixa atual e futuro
sdo convertidos para um valor equivalente na data atual, por meio de uma taxa de desconto.
Esta conversdo € devida ao fato do poder aquisitivo do dinheiro sofrer alteragdes com o
passar do tempo. A taxa de conversdo utilizada neste método é a taxa de desconto. A seguir

temos a Equacdo 5.8 para o calculo do VPL.

VPL = FCL:
=y
] 1+

(Eq.5.8)
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Sendo t o periodo em anos, n o tempo total do projeto, i a taxa de desconto ou a taxa

de minima atratividade e FCL o fluxo de caixa livre.

A TIR é obtida a partir da férmula usada para o VPL, onde este sera considerado igual
a0eaTIR serd o i da equacdo. Os dois parametros de resposta foram calculados através de
funcbes existentes no Microsoft Excel® 2010. Outro parametro de resposta utilizado para
avaliar a atratividade de investimento foi o Payback simples que é o periodo de tempo
necessario para recuperar o investimento inicial do projeto, e ainda o Payback descontado é o
tempo de retorno do investimento a partir do fluxo de caixa descontado pela taxa de desconto.

6 RESULTADOS E DISCUSSAO
Este capitulo foi dividido em quatro se¢fes principais:

l. Primeiro, foi realizada uma avaliacdo da pervaporacdo e a DM e uma proposta de
comparacgdo justa entre esses dois processos. Nesta analise foram levados em consideracao
todos os dados experimentais e os dados da literatura mais relevantes. Foi feito um valido
questionamento se a forma como sdo comparados 0s processos de pervaporacdo e DM para
remocao do etanol esta correta. Essa pergunta foi desenvolvida e explicada ao longo da tese.
Esse questionamento também foi o tema central do artigo submetido, intitulado: “Membrane
distillation and pervaporation for ethanol removal: are we comparing things in the right

way?”.

Il. Na segunda secdo, sdo apresentados todos os resultados e discussdo dos ensaios com
relacdo a parte bioldgica, padronizacdo dos métodos e testes de fermentacdo alcodlica, bem
como os resultados dos testes da membrana em meio real, sendo submetida a condi¢cbes mais
severas, avaliando seu desempenho com relacdo aos meios sintéticos. Assim, o0
desenvolvimento de processo proposto nessa tese teve seguimento. Nessa secdo foi realizada
a andlise de viabilidade técnica da solucdo, com a realizacdo de experimentos chave. Estes
foram conduzidos com o médulo de membranas submerso ao reator com remogdo continua

de forma acoplada ao processo de fermentacao.

1. A terceira secdo apresenta as simulacGes de processo realizadas em SuperPro
Designer, toda a descricdo do caso base, as premissas adotadas, os cenarios avaliados e

discute todos os resultados gerados.
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IV. A quarta e ultima secdo apresenta a avaliacdo econémica preliminar da solugédo
proposta em cada cendrio, bem como uma andlise de sensibilidade sobre as varidveis mais

relevantes.

6.1 A comparacao Pervaporacao e DM

A comparacao entre DM e pervaporacao para a separacdo de etanol da dgua levou em
consideracdo os dados experimentais e 0os dados mais significativos relatados na literatura,
cuidadosamente selecionados em termos de temperatura e concentracdo de etanol. Foram
apresentados o0s resultados experimentais obtidos, bem como suas respectivas discussoes,
levando-se em conta os fendbmenos observados e em compara¢do com os dados reportados na
literatura. Foi ainda realizada uma anélise critica em cima dos dados compilados na revisdo
bibliografica, comparando a pervaporacdo com a DM, e o célculo dos efeitos de polarizacdo
de concentracdo. Foram avaliados os efeitos de polarizacéo sobre as diferentes configuragdes
de DM, comparando as seletividades reais reportadas e as seletividades teoricas,
identificando de forma qualitativa e quantitativa os resultados reportados de DM em relacao
ao seu maximo tedrico, avaliando o efeito das condi¢des hidrodindmicas e os efeitos de
polarizacdo em cada caso. Foram calculadas as espessuras da camada limite, o0 mddulo de
polarizacdo e foi ainda introduzido um parametro de indice de separacéo de processo, visando

auxiliar a comparacdo de desempenho dos dois processos.

6.1.1 Analise dos dados compilados

Com base nos dados levantados da se¢do 4.4 da revisdo bibliografica, de comparagéao
dos processos de separacdo de etanol por DM e pervaporacgdo, a Figura 6.1 sumariza em um
grafico esses resultados da literatura, em termos de seletividade contra fluxo total para DM e

pervaporacao.
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Figura 6.1: Resultados de seletividade e fluxo total reportados na literatura, para pervaporagéo (o) e DM (). A

érea de coloragéo cinza representa a faixa de seletividade teérica com relagdo ao equilibrio liquido-vapor (oY)

dos dados reportados.

Analisando a Figura 6.1, fica evidente que, na curva de seletividade contra fluxo total
permeado, a DM apresenta fluxos muito superiores se comparada a pervaporacdo. Embora a
pervaporacdo apresente mais pontos com valores superiores de seletividade, alguns valores
observados para a DM sdo equivalentes. Pode-se perceber que a maioria dos resultados de
pervaporacao esta na faixa ou abaixo do limite termodinamico ilustrado pela area cinzenta. E
importante mencionar que, para os resultados obtidos superiores aos valores do ELV, ou
apresentam um fluxo muito baixo (ISHIHARA e MATSUI, 1987; BELLO et al., 2014), ou
trabalham com membranas de matriz mista com incorporagéo de silicato (JIA et al., 1992;
CHEN et al., 1998; NAIK et al., 2016). Em condic¢Oes experimentais ideais, as seletividades
obtidas com a DM deveriam sempre estar na faixa cinza do grafico e que, com pervaporacao,
sempre acima disto, visto que as membranas selecionadas sempre eram seletivas ao

componente mais volatil.

A utilizacdo de membranas densas (tanto isotdpicas, quanto as anisotropicas
compostas) no processo de pervaporacéo resulta, como esperado, em fluxos inferiores quando
comparados aos de DM. Entretanto, pela influéncia do material polimérico na seletividade de
separacgdo entre etanol e &gua, era esperado que os dados apresentassem valores superiores de
seletividade. Deve-se ressaltar que, a comparacao foi realizada dentro de condic¢des proximas,
apenas com trabalhos envolvendo solucGes de etanol/agua, ou etanol de meio de fermentagéo,
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e com concentracdo de etanol préxima a 5% (m/m) na alimentacdo e faixa de temperatura de
22 °C a 65 °C, com uma média de 35 °C.

Porém, diversos outros fatores devem ser levados em conta antes de apontar a DM
como de fato a solugdo mais adequada para esta aplicagdo. A DM, devido a natureza de sua
membrana hidrofobica, pode apresentar maior tendéncia a problemas de incrustacdo do que a
pervaporacdo, especialmente com uso de microrganismos (biofouling). O fenémeno de
incrustacdo bioldgica se deve a deposi¢do de microrganismos e de material celular sobre a
superficie da membrana, podendo levar a perdas no desempenho de separacdo pela
membrana. Deve-se somar aos possiveis problemas, como molhamento e entrada de agua nos
poros, de acordo com as caracteristicas da alimentacdo. E ainda, justamente devido aos seus
fluxos mais elevados, os efeitos de polarizagdo podem ser mais acentuados. Embora seja
importante ressaltar que a seletividade mais elevada da pervaporacdo também acentua os

efeitos de polarizacao.

Outros aspectos relevantes na comparacdo entre destilacdo por membranas e

pervaporacgéo serdo abordados e discutidos a seguir.

6.1.2 Comparacio do equilibrio liquido-vapor com as seletividades reais obtidas

A DM ¢ um processo que ocorre sem influéncia do material polimérico na separagédo
(diferentemente do que ocorre na pervaporacgdo), fazendo com que a separacdo seja guiada
essencialmente pelo equilibrio termodindmico. Como ja descrito anteriormente, devido a suas
caracteristicas e elevados fluxos, os fendmenos de polarizacdo poder ser bem acentuados.
Portanto, foram avaliados os efeitos de polarizagdo de concentracdo, sobre as diferentes
configuragcbes de DM, comparando as seletividades reais reportadas e as seletividades
tedricas, referentes ao equilibrio liquido-vapor. Essa avaliacdo foi realizada primeiramente
para a DM e, posteriormente, foi realizada uma diferente abordagem para a pervaporacao,
buscando estimar a influéncia do material polimérico na seletividade do processo.

E importante ressaltar que, com base nas equag@es descritas na secdo 4.5, foi possivel
calcular e gerar os graficos com o comportamento de variacéo da seletividade teérica (aF-Y)
em relacdo a temperatura de alimentacdo e composi¢do de etanol, como exibido nas Figuras
6.2e6.3.
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Figura 6.2: Seletividade em funcéo da temperatura de alimentacéo para 5% (azul), 7,5% (verde) e 10%

(vermelho) de etanol.
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x;, Fragao molar de etanol

Figura 6.3: Seletividade (linha continua) e composicao de etanol na fase vapor (y;) (tracejada) em

fungdo da composicédo de etanol na alimentagdo (x;), para T= 30°C (vermelho) e T=50°C (azul). Curva em linha

continua preta de x; = y;.

As figuras mostram que a of-" calculada varia muito pouco com a temperatura de

alimentacéo, variando de 10,0 para 9,2 com o0 aumento da temperatura de 10°C para 65°C, na

condicdo de 5% de etanol. Entretanto, a seletividade € muito sensivel a composicao de etanol
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no meio. Quanto menor a fracdo de etanol na alimentacdo, maior a composicéo de etanol na
fase vapor, dada pela curva x-y e, assim, maior a seletividade tedrica. Com a temperatura
constante igual a 30°C, a seletividade vai de 12,0 até o valor de 1,0. Como j& discutido
anteriormente, etanol e agua formam uma mistura n&o ideal. Para misturas com pouco etanol,
a curva se distancia bastante da diagonal (y = x) e, portanto, a volatilidade relativa —
seletividade — entre etanol e a 4gua ¢ elevada nessa faixa de concentracao. Para misturas mais
ricas em etanol, a volatilidade relativa diminui e a curva aproxima-se da diagonal, até a

formacdo de aze6tropo.

O objetivo com este estudo de calculos de equilibrio liquido-vapor para DM foi de
identificar de forma qualitativa e até mesmo quantitativa, qudo préximo os resultados
reportados estdo de seu maximo teorico, avaliando os efeitos das condi¢bes hidrodindmicas e
os efeitos de polarizacdo em cada caso. Estes calculos foram utilizados para determinar a

espessura da camada limite para todos os dados da literatura.

Considerando os modelos, as equacfes e premissas descritas na secdo 4.5, pode ser
calculado o equilibrio termodindmico das condi¢des reportadas na literatura em cada mistura
etanol e &gua; a concentracdo na interface dos poros da membrana (Cn); e a espessura da
camada de polarizacdo (8). Como discutido anteriormente, a camada de polarizacdo por
concentracdo pode exercer papel muito importante no desempenho de um sistema de DM, ja
que a camada limite pode aumentar a resisténcia global ao transporte de massa. Essa
transferéncia de massa através da fase liquida foi descrita pelo modelo de filme.

Desta forma, foi possivel comparar os diferentes resultados com DM eliminando os
efeitos de escoamento, avaliando melhor o real potencial dos processos, tanto para os dados
da literatura quanto para os resultados gerados neste trabalho. De posse de todas as
informacdes e dados compilados e através das equacdes expostas na secéo 4.5, desprezando a
resisténcia na fase gasosa, foi possivel calcular todos os valores apresentados pela Tabela 6.1.
Os resultados apresentados resumem todos os dados reportados, as condi¢cdes experimentais
mais relevantes, bem como a concentracdo da fase vapor (yi) de equilibrio liquido-vapor; a
comparagdo entre o e a-V; a concentracéo de etanol na superficie membrana; a espessura da

camada de polarizacdo e 0 médulo de polarizagdo da concentracao.
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Tabela 6.1: Comparacédo do equilibrio termodindmico com as seletividades reais obtidas e calculo da espessura da camada de polarizagéo.

Temperatura

Co

Cp

Cm

y:ELV

ELV

Comparacéo

Modulo de Polarizacéo

Referéncia (°C) (%) (%) (%) (%) (of aY) ® (pum) da concentrago
NAKAO et al. (1987) 30 50 222 2,87 337 54 96 56,3% 715 0,57
CALIBO et al. (1987) 30 60 300 44 370 67 92 72.8% 896 0,74
UDRIOT et al. (1989) 37 23 371 036 20,6 16 108 14,8% 742 0,15
BANDINI et al. (1992) 35 50 218 28 35 53 96 55,2% 155 0,57
KESENO et al. (1998) 30 40 188 22 296 56 94 59.6% 340 0,56
BANAT et al. (1999) 50 50 136 17 330 30 94 31,9% 826 0,33
GRYTA et al. (2000) 36 42 168 20 303 46 99 46,5% 690 0,48
GARCIA-PAYO et al. (2000) 35 9,0 240 3,8 44,1 32 8,0 40,0% 262 0,42
IZQUIERDO-GIL & JONSSON (2003) 30 03 16 013 2,9 65 120 54,2% 22,9 0,54
DIBAN et al. (2009) 23 30 120 13 249 44 10,7 41.1% 1.972 0,42
BARANCEWICZ & GRYTA (2012) 37 50 170 19 244 66 105 62,9% 519 0,64
GRYTA, (2013) 50 28 137 15 233 55 106 51,9% 192 0,53
(Tz%i"s’)*SZEWSKA & BIALONCZYK 37 37 101 11 279 29 101 28.7% 2.020 0,30
SHI et al. (2014) 45 50 287 41 331 77 94 81.9% 54,2 0,82
ROM et al. (2014) 50 50 221 30 330 54 93 58.1% 167 0,59
KUJAWSKA et al. (2015) 4 27 42 04 22,0 16 102 15,7% 1.280 0,16
(TZ%%)ASZEWSKA & BIALONCZYK 37 14 59 06 125 43 99 43.4% 1.163 0,44
ZHANG et al. (2017) 23 87 215 320 440 29 80 36.3% 1.943 0,37
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Pela Tabela 6.1, podemos observar que os valores de seletividade obtidos
experimentalmente foram, para todos os casos, inferiores aos maximos tedricos, ditados pela
termodinamica, principalmente devido aos fendmenos de transferéncia de massa. Dos 18
trabalhos identificados, 16 tiveram resultados experimentais bem inferiores, com seletividade
variando de 14,8% até 62,9% em relacdo ao valor maximo teorico, e apenas dois casos
apresentaram seletividade acima de 70% do valor equivalente definido pelo equilibrio

liquido-vapor.

Dentro da abordagem realizada neste estudo, este efeito causado pelo fendmeno de
polarizacdo pode ser calculado. Dos 18 casos analisados, todos os 18 apresentaram esse
efeito. Portanto, a fim de buscar quantificar o impacto da polarizagcdo da concentragdao sobre
cada um dos sistemas analisados, foram calculados os valores de espessura da camada de
polarizacdo de concentracdo, que estdo expressos em micrémetros. Dentre 0S c€asos
estudados, podem ser observados valores de & desde 22,9 um até 2.020 um, enguanto o
maodulo de polarizacdo de concentracdo variou de 0,15 a 0,82. Quanto mais elevado o valor
de espessura da camada de polarizacdo calculado, mais distante o sistema estd de sua
condigdo méaxima teodrica em termos de seletividade devido as condigBes hidrodindmicas
distantes da ideal. Enquanto que quanto mais baixo o médulo de polarizacdo indica maior
diferenca entre a concentracdo do etanol no bulk em relacdo com a interface da membrana,

devido ao elevado fluxo, por exemplo.

GRYTA et al. (2000), trabalhando com remocédo continua de etanol por DCMD a
partir de meios de fermentacdo em um tanque de 5,5 L, obtiveram 16,8% de etanol no
permeado a partir de 4,2% na alimentacdo a 36 °C. A concentracdo de etanol no permeado
tedrica maxima esperada seria 30,3%, 0 que representaria seletividade igual a 9,9. Porém, a
seletividade reportada foi igual a 4,6, com espessura de camada de polarizacdo de
concentragdo calculada em 690 pm e modulo de polarizagdo de concentragdo igual a 0,48.
Isto indica que a melhoria nas condicdes hidrodinamicas do escoamento da corrente poderia
praticamente dobrar a concentracdo de etanol obtida no permeado, sem contar a reducdo na
polarizacdo de temperatura que seria obtida, que influencia pouco na seletividade do processo

na faixa de varidveis estudada, mas que seria essencial para a elevacao no fluxo permeado.

GARCIA-PAYO et al. (2000), usando um sistema de AGMD com fluxo cruzado,
obteve 24,0% de etanol no permeado, quando 0 maximo teodrico correspondente seria 44,1%,
resultando em uma espessura de camada de polarizacao de concentragdo de 262 pm e modulo

de polarizagcdo igual a 0,42. Recentemente, ZHANG et al. (2017) utilizaram VMD com
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membranas de PTFE em um reator de 0,5 L e obteve 21,5% de etanol na corrente permeada,
quando se esperava 44,0% em teoria, 0 que corresponde a apenas 34,8% da seletividade
tedrica, portanto apresentando espessura da camada de polarizacdo de concentracdo igual a
1.943 pm.

Portanto, as condi¢des hidrodindmicas apresentam um papel fundamental na
eficiéncia do processo. O efeito da agitacdo na fase liquida, com uma agitacdo ruim, por
exemplo, resultaria em acumulo de &gua préximo da superficie da membrana e,
consequentemente, menos etanol proximo a interface da membrana e essa seria a

concentracdo real para o equilibrio termodinamico, resultando em perda na seletividade.

6.1.3 Testes de separagao com solug¢des sintéticas

O principal objetivo dos testes com solucdo sintética foi, através de resultados
experimentais, realizar uma justa e coerente comparagédo entre 0s processos de pervaporacao
e a DM na remogéo do etanol. Os experimentos de DM e pervaporacdo foram realizados sob
as mesmas condi¢des operacionais e hidrodindmicas. A anlise sobre os dados compilados da
literatura sobre a comparacdo entre DM e pervaporagdo forneceu maior entendimento sobre
esses processos atraves das membranas e as condi¢cdes experimentais visando a remoc¢édo do
etanol. Os testes preliminares de pervaporacao e DM foram realizados de modo a direcionar,
com seus resultados, as melhores condi¢Ges operacionais apontando os principais problemas
e limitacBGes, bem como as principais variaveis envolvidas no processo de separacdo etanol e
agua. Dois sistemas foram preparados de forma similar, porém com membranas distintas,
uma densa de PDMS para os testes de pervaporacdo e outra microporosa de PVDF para 0s

testes de destilacdo por membranas.

6.1.3.1 Testes de pervaporag¢do

O efeito da temperatura da alimentacao foi avaliado sobre o processo de separacéo do
etanol por pervaporacdo. A Tabela 6.2 mostra os resultados obtidos com a membrana de
PDMS para uma solucdo sintética com 5% de etanol, em termos de concentracdo de etanol no
permeado, seletividade e fluxo total e de etanol, em funcdo de diferentes temperaturas de

alimentacéo.
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Tabela 6.2: Resultados dos testes de pervaporacdo com solucao sintética com 5% de etanol em diferentes

temperaturas de alimentacéo.

Concentracéao Etanol o Fluxo Total Fluxo Etanol
Temperatura (°C) Seletividade ) )
no Permeado (%) (9/(m=.h)) (9/(m=.h))
25 41,2 13,3 11,2 4,6
30 40,4 12,9 12,3 5,0
35 35,9 10,6 15,9 57
40 314 8,7 18,1 57
50 34,2 9,9 24,3 8,3

Primeiramente, pode-se notar que o0 sistema de pervaporagdo com membranas
submersas de PDMS foi capaz de remover seletivamente o etanol da mistura sintética. O
etanol, inicialmente com 5% na alimentacéo, foi recolhido no permeado com concentracoes
entre 31,4% e 41,2% (m/m), o que representa seletividade variando entre 8,7 e 13,3. O fluxo
total variou entre 11,2 e 24,3 g/(m*.h) e o fluxo de etanol foi menor para a temperatura de

alimentagdo de 25°C, 4,6 g/(m>.h), e maior para a temperatura de 50°C, 8,3 g/(m?.h).

A Figura 6.4 mostra o grafico com o efeito da temperatura de alimentacdo sobre o
fluxo total e a seletividade.
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Figura 6.4: Resultado de fluxo total pela membrana (quadrado) e seletividade (losango) dos testes de
pervaporagdo em solucdo com 5% de etanol.

Observa-se que 0 aumento da temperatura da alimentacdo resultou em um aumento
significativo nos fluxos totais. Como em outros trabalhos relacionados (LI et al., 2004;
DOBRAK et al., 2010), o aumento da temperatura provocou aumento no fluxo total de
permeado, devido ao aumento da taxa de difusdo de moléculas que permeiam pelos volumes
livres produzidos pelo aumento da mobilidade segmental das cadeias do polimero. Além do
aumento da pressdo de vapor com aumento da temperatura de alimentagéo, elevando assim, a
forca motriz. BELLO et al. (2014) observaram que os fluxos total e de etanol aumentaram
com 0 aumento da temperatura, de 22°C para 30°C. O fluxo total foi de 3,5 para 8 g/(m*.h) e
foi observado um aumento de 50% no fluxo de etanol. DOBRAK et al. (2010) também
mostraram que aumento da temperatura causou um aumento significativo no fluxo total de
permeado. A 41°C, o fluxo de etanol foi igual a 20 g/(m®.h), enquanto que a 51°C, foi de
35 g/(m2.h).

Entretanto, o efeito da temperatura ndo foi tdo claro sobre a seletividade da
membrana. Com 0 aumento na temperatura, houve diminuicdo da seletividade até 40°C, mas
para 50°C houve uma mudanc¢a no comportamento, com um aumento na seletividade. Mas,
de forma geral, pode ser notada uma tendéncia de queda na seletividade com a temperatura.
O efeito da temperatura sobre a seletividade em pervaporagdo parece realmente ser
dependente do material da membrana e das condic¢des de operacédo, variando muito entre cada
caso. De acordo com LEE et al. (2012), a seletividade do etanol reduziu 28%, quando a
temperatura aumentou de 20°C para 60°C. Enquanto que LI et al. (2004) e BELLO et al.
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(2014) reportaram que a seletividade de etanol aumentou ligeiramente com o aumento da

temperatura.

De acordo com DOBRAK et al. (2010), o aumento da temperatura favoreceu o
inchamento da membrana. Esta conclusdo estd de acordo com as observacGes feitas por
VANE et al. (2012) para os processos de pervaporacdo na remocao de etanol, a partir de
misturas de etanol/agua contendo 5% de etanol em membranas PDMS a temperaturas
elevadas (30-70°C). De acordo com os autores, temperaturas mais elevadas podem aumentar
o0 fluxo total, mas ao mesmo tempo ndo podem garantir aumento na seletividade. LIANG e
RUCKENSTEIN (1996) observaram este efeito e explicaram através da dependéncia com a
temperatura das interacGes entre as moléculas de agua e etanol, podendo resultar em menos
agua sendo estimulada para permear através da membrana, que esta inchada pelo etanol.
Entretanto, se o inchamento da membrana for o efeito dominante no transporte através da
pervaporacdo, serd esperada uma diminuicéo da seletividade com o aumento da temperatura,
dependendo das caracteristicas do polimero que forma a membrana. Assim como no presente
trabalho, em que houve diminuicdo na seletividade com o aumento da temperatura para uma
mistura contendo 5% de etanol, com a mesma diminuindo 26% com o0 aumento de

temperatura de 25°C para 50°C.

A relacdo de dependéncia da temperatura com o fluxo de permeacdo pode ser

expressa por uma relagdo tipo Arrhenius:

E,
]p = Ap exp (— ﬁ)

Em que J, € o fluxo de permeagéo, A, o fator pré-exponencial, R a constante ideal dos

gases, T a temperatura absoluta, e E, a energia de ativacdo aparente para a permeacao.

Os fluxos permeados total, da 4gua e do etanol podem ser representados graficamente
em escala logaritmica em funcdo do inverso da temperatura, como na Figura 6.5. Os
resultados mostram que existe um tipo de relagdo entre os fluxos e a temperatura de
alimentacdo, dada pela equacdo de Arrhenius, ou seja, diminuicdo dos fluxos com a

diminuicdo da temperatura.
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Figura 6.5: Gréfico da relagéo de Arrhenius do fluxo permeado total (quadrado), de &gua (triangulo) e

de etanol (losango) em funcéo da temperatura para 5% de etanol.

A energia de ativacdo aparente caracteriza a dependéncia do fluxo (permeabilidade da
membrana) com a temperatura. A energia de ativacao aparente foi estimada em 18,2 kJ/mol
para a permeacdo de etanol e em 30,2 kJ/mol para o fluxo de &gua. O valor mais alto de
energia de ativacdo aparente para o fluxo de agua indica que ele foi mais afetado do que o
fluxo de etanol com o aumento da temperatura (WEI et al., 2011). LEE et al. (2002)
obtiveram uma valor de 19,3 kJ/mol na relacdo entre o fluxo de etanol e temperatura,

enquanto a energia de ativacao aparente para a permeacdo de agua foi de 23,3 kJ/mol.

Os mesmos parametros foram avaliados para os experimentos de pervaporagdo em
solugdes com 10% de etanol. Desta forma, torna-se possivel a comparacdo do efeito da
temperatura nas respostas de fluxo e seletividade em concentracdo mais elevada de etanol,
dentro de uma faixa possivel de ser encontrada em condi¢des industriais na producdo de
etanol de cana-de-agUcar, cujos valores tipicos estdo entre 5% e 10% (m/m).

A Tabela 6.3 mostra os resultados obtidos com a mistura binaria com 10% de etanol,

em termos de concentracao de etanol no permeado, seletividade e fluxo total de etanol.
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Tabela 6.3: Resultados dos testes de pervaporagdo com solucdo sintética com 10% de etanol em

diferentes temperaturas de alimentacéo.

Concentracgéo Etanol o Fluxo Total Fluxo Etanol
Temperatura (°C) Seletividade ) )
no Permeado (%) (g/m=.h) (g/m=.h)
25 49,4 8,8 13,0 6,4
30 49,9 9,0 16,2 8,1
35 50,7 9,3 23,0 11,7
40 46,8 8,0 28,7 13,4
50 43,3 6,9 40,5 17,5

A solucéo de alimentacdo continha 10% de etanol e, apds sua remocéo seletiva através

do uso de membranas de pervaporacdo, foi recolhido o permeado com concentracdes entre

43,3% e 50,7% (m/m), o que representa seletividade variando entre 6,9 e 9,3. O fluxo total

variou entre 13,0 e 40,5 g/(m%.h) e o fluxo de etanol foi menor para a temperatura de

alimentagéo de 25°C de 6,4 g/(m?.h)e maximo para a temperatura de 50°C com 17,5 g/(m®.h).

A Figura 6.6 mostra o grafico resumindo o efeito da temperatura de alimentacdo sobre

o fluxo total e a seletividade.
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Figura 6.6: Resultado de fluxo total pela membrana (quadrado) e seletividade (losango) dos testes de

pervaporacdo com 10% de etanol.
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Os resultados deixam evidente o efeito da temperatura sobre o aumento do fluxo total
pela membrana, de forma similar ao observado para os resultados com 5% de etanol. Para a
seletividade, o efeito da temperatura acarretou em uma leve diminuigéo da seletividade. Com
maior temperatura, houve uma estabilidade de 25°C ate 35°C e uma diminuigdo de 35°C até
50°C. Portanto, novamente pode ser avaliada uma tendéncia geral de queda da seletividade

com aumento da temperatura de alimentacdo.

Importante ressaltar que os valores de fluxo total pela membrana foram maiores para
10%, e ainda, o efeito da temperatura foi mais pronunciado sobre a solucéo de 10% de etanol
do que 5%. Segundo DOBRAK et al. (2010), o fluxo de permeado através das membranas de
PDMS aumentou com o aumento da concentracdo de etanol na alimentacdo, em virtude dos
efeitos de inchamento do material polimérico da membrana. Além disso, observa-se que o
aumento da concentracdo de etanol da alimentacéo resultou em uma diminuicéo do efeito da

temperatura em relacdo a seletividade.

A mesma analise realizada para 5% foi feita para os resultados com 10% de etanol. A
Figura 6.7 mostra os fluxos permeados total, da 4gua e do etanol em funcdo da temperatura.

Mostrando novamente que existe relacdo entre os fluxos de permeagdo com a temperatura.
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Figura 6.7: Gréfico da relagdo de Arrhenius do fluxo permeado total (quadrado), de &gua (triangulo) e de etanol
(losango) em funcgdo da temperatura para 10% de etanol.

Os valores de energia de ativacdo aparente de permeacdo obtidos foram de

32,8 kJ/mol para o etanol e de 41,5 kJ/mol para o fluxo de &gua. Como ja discutido para 0s

resultados anteriores de 5%, o valor mais alto de energia de ativacdo aparente para o fluxo de

agua indica este ser mais sensivel do que o fluxo de etanol com o aumento da temperatura.
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Portanto, observando estes dados, pode-se concluir que a seletividade tem a tendéncia de cair
com 0 aumento da temperatura, tendo em vista que mais agua vai permear a membrana

quanto maior for a temperatura.

E ainda que, em comparagdo com 5% de etanol, os valores de E, dos fluxos foram
muito superiores para a concentracdo de 10% de etanol e, portanto, 0 aumento da
concentracdo na alimentacdo torna mais intenso o efeito da temperatura sobre o fluxo. A
energia de ativacao aparente para o fluxo de etanol em 10% foi 87% maior do que para 5% de
etanol e para o fluxo de &gua, a E, foi 37% maior. Demonstrando que o efeito da temperatura
sobre o fluxo de etanol € mais intenso para solugdes mais concentradas de etanol na

alimentacéo.

De forma geral, pode-se dizer que, o sistema de pervaporacdo com fibras ocas de
PDMS apresentou relativamente baixos valores de fluxo e bons valores de seletividade,
comparaveis com os resultados de desempenho de pervaporacdo publicados para outras

membranas de PDMS, para a faixa concentracao entre 5% e 10% de etanol na alimentacao.

E importante mencionar que as membranas isotropicas densas sio boas para a coleta
de dados experimentais, mas que, na pratica, membranas compostas devem ser utilizadas para
propiciar maiores valores de fluxo permeado na pervaporacdo. E, neste caso, as membranas
utilizadas, além de isotropicas densas eram muito espessas, contribuindo para os baixos

valores de fluxos obtidos.

Pode-se concluir ainda que a temperatura impacta diretamente e positivamente o
desempenho da pervaporacdo. Quanto mais elevada for a temperatura de alimentacdo, maior
o fluxo total obtido. Mesmo com estagnacdo ou leve queda na seletividade, para todos os
casos investigados, o aumento da temperatura levou a um aumento no fluxo permeado de

etanol.

6.1.3.2 Testes de destilacdo por membranas

Para os testes de destilacdo por membrana, foram sintetizadas membranas de PVDF
no proprio Laboratorio de Processos de Separacdo com Membranas (PAM). As membranas
sdo fibras microporosas de material hidrofébico, como discutido no capitulo 4. O mddulo foi
preparado em alcas da mesma forma como para 0 mddulo de pervaporacdo, conforme

descrito na secdo 5.2.
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Durante o preparo do modulo de DM com as fibras de PVDF, foram observados
alguns furos ao longo das fibras do modulo. Em comparacdo com as membranas de PDMS de
pervaporagdo, estas sdo mais rigidas e, assim, mais suscetiveis ao estresse mecanico. As
fibras com furos foram identificadas e seladas com cola de alta resisténcia. Em seguida, o
modulo foi novamente testado com permeacdo do ar e de agua, e ndo foi identificada
presenca de vazamento através de algum outro furo. Justamente com este intuito, foi
realizado um primeiro teste de DM visando verificar se haveria vazamento ou ainda se
pudesse haver o molhamento da membrana com a solu¢do com 10% de etanol. Para tal, foi
preparada uma solucédo de alimentacdo com etanol, agua e adi¢do de corante azul (solavel em
agua e ndo volatil). Desta forma, caso houvesse algum tipo de vazamento ou o liquido da
alimentacdo estivesse passando direto pela pelos poros sem evaporacdo, o liquido no
permeado apresentaria coloragdo azulada. A Figura 6.8 mostra uma foto do sistema com o
maodulo submerso de DM com solugdo com etanol, agua e corante azul, e uma imagem da

alimentacdo azulada e do permeado totalmente incolor.
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Figura 6.8: Fotografia do sistema de DM com solucéo etanol, 4gua e corante azul (lado esquerdo) e frasco com

a solucdo da alimentacéo azulada e permeado incolor (lado direito).

O resultado foi satisfatorio e indicou que o permeado saiu incolor, sem qualquer sinal
de vazamento ou que estivesse molhando a membrana. Desta forma, com o forte indicativo
de que ndo houve passagem direta do liquido da alimentagdo para o permeado, o problema

dos furos foi considerado resolvido.

Diversos estudos na literatura ja se dedicaram a avaliar os principais parametros

operacionais que mais influenciam o fluxo e a seletividade da DM (BANDINI et al., 1992;
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BANAT et al., 1999; IZQUIERDO-GIL et al., 2003; EL-BOURAWI et al., 2006). Para todas
as configuracdes, os autores observam que os fatores que mais afetam o processo sao:
temperatura de alimentagdo (ou AT em caso de contato direto), pressdo do lado do permeado
e a vazdo de alimentacdo. O aumento da temperatura de alimentagdo, bem como ocorre para
pervaporacdo, leva ao aumento no fluxo de permeado, podendo ser positivo o impacto sobre a
seletividade, mas até certo ponto, podendo haver uma queda na seletividade do processo. A
pressao do lado do permeado pode ser positiva, porém normalmente tem efeitos antagénicos
sobre fluxo e seletividade, quanto menor (maior pressao de vacuo), maiores os fluxos, porém
0 aumento da pressdo (menor pressdao de vacuo) pode diminuir o fluxo de agua de maneira
mais acentuada que o etanol, levando ao aumento na seletividade. O aumento da vazéo de
alimentacdo pode ter um forte efeito positivo sobre o fluxo de permeado, com a diminuigéo
da camada limite com o aumento do nimero de Reynolds. Neste trabalho, os testes foram
realizados com pressdo de vacuo constante no permeado e mesma intensidade de agitacdo no
sistema, buscando garantir as mesmas condi¢cBes hidrodindmicas. A temperatura da

alimentacdo foi a principal variavel estudada.

Assim como foi avaliado para a pervaporacdo, foi estudado o efeito da temperatura
sobre o processo de separacdo do etanol em processo de DM em duas diferentes
concentracdes de etanol, 5% e 10% (m/m). A Tabela 6.4 exibe os resultados obtidos pela
membrana de PVDF para uma solugdo sintética com 5% e 10% de etanol, em termos de

concentragéo de etanol no permeado, seletividade e fluxo total de etanol.

89



Tabela 6.4: Resultados dos testes de DM com solucéo sintética com 5% e 10% de etanol em diferentes

temperaturas de alimentacéo.

Temperatura Concentracéo Etanol o Fluxo Total Fluxo Etanol
Seletividade
(°C) no Permeado (%) (g/m?.h) (g/m?.h)
25 18,7 45 307,3 57,5
30 18,9 4.7 560,6 106,0
5%
35 17,8 5,0 798,4 1419
Etanol
40 17,9 49 991,7 1775
50 17,9 4.6 1.462,0 261.3
25 26,2 3,2 223,6 58,6
30 31,4 41 265,3 83,4
10%
35 32,2 43 345.,9 111,4
Etanol
40 29,9 3,9 530,9 158,6
50 23,8 3,1 1.234,9 293.8

Os resultados mostram que o sistema de DM com fibras ocas submersas de PVDF foi
capaz de remover seletivamente o etanol a partir das misturas sintéticas. O etanol,
inicialmente com 5% na alimentacdo, foi recolhido no permeado com concentracdes entre
17,8% e 18,9% (m/m), o que representa seletividade entre 4,5 e 5,0. Para uma alimentacao
com 10% de etanol, as concentragdes de etanol no permeado variaram entre 23,8% e 32,2%,
com seletividade entre 3,1 e 4,3. Quanto ao efeito sobre o fluxo, para os meios sintéticos com
5%, o fluxo total variou entre 307,3 e 1.462,0 g/(m>.h) e o fluxo de etanol variou entre 57,5
g/(m%.h) e 261,3 g/(m*.h). Enquanto que para alimentacdo de 10%, o fluxo total variou de
2236 g/(m%h) a 1.234,9 g/(m>h), o fluxo de etanol variou entre 58,6 g/(m>.h) e 293,8
g/(m?.h).

As Figura 6.9 e 6.10 mostram os graficos com o efeito da temperatura de alimentacdo

sobre o fluxo total e a seletividade.
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Figura 6.9: Resultado de fluxo total pela membrana dos testes de DM para alimentagdo com 5% (quadrado) e

10% de etanol (losango).
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Figura 6.10: Resultado de seletividade da membrana dos testes de DM para alimentagdo com 5% (quadrado) e
10% de etanol (losango).

Analisando o efeito da temperatura sobre o desempenho do processo de DM, pode-se
notar que o aumento da temperatura resultou em aumento expressivo do fluxo, mas ndo em
um aumento significativo da seletividade. GRYTA et al. (2000) concluiram, para uma faixa
de concentracdo de etanol em meios de fermentacdo, que o valor de seletividade depende
fortemente da temperatura de alimentacdo; aumentando a temperatura de 30°C para 36°C, a

seletividade foi de 4 para 6. BANAT et al. (1999) reportaram que, com aumento de 40°C
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para 50°C de temperatura de alimentacdo, a seletividade foi de menos de 2,5 para 3,0 e que a
seletividade aumentou com o aumento da temperatura em todos os casos com diferentes
concentragcdes de etanol na alimentagcdo até o valor de 60°C. A 70°C, observou-se uma
diminuicdo na seletividade com o efeito negativo do aumento de fluxo na polarizagdo de
concentracdo. O aumento da temperatura promove um aumento na seletividade devido a
maior pressao de vapor do etanol em relacdo a agua, entretanto, com temperatura mais
elevada, tem-se uma reducdo da viscosidade e um maior coeficiente de difusdo de etanol
resultando em aumento do fluxo de etanol pela membrana, aumentando o efeito da

polarizacdo de concentracdo, podendo levar a uma perda na seletividade.

Como foi observado, o efeito do aumento temperatura levou a um aumento do fluxo
de permeado, tanto total como de etanol pela membrana. Segundo EL-BOURAWI et al.
(2006), o efeito da temperatura de alimentagéo sobre o fluxo permeado tem sido amplamente
investigado em diferentes configuracGes de DM. Os autores levantaram, em seu trabalho de
revisao, diversos estudos com variacdo da temperatura de alimentacao, indo desde 20°C até
80°C, mantendo todos 0s outros parametros constantes, e em todos os casos e nas diferentes
configuragdes de DM foi observado o aumento do fluxo com aumento da temperatura.

BANAT et al. (1999) encontraram que, para todas as concentracdes de etanol na
alimentacdo avaliadas com membrana de PTFE, o aumento da temperatura resultou em
aumento do fluxo; aumentando a temperatura de 40°C para 50°C, o fluxo total aumentou de
1,08 kg/(m?.h) para 2,16 kg/(m*.h). IZQUIERDO-GIL et al. (2003) também obtiveram em
seu sistema de DM a vicuo um aumento do fluxo em um fator de 1,8 com aumento da
temperatura de alimentacéo de 25°C para 35°C. LEWANDOWICZ et al. (2011), com sistema
de DM por contato direto, constataram que 0 aumento da diferenca de temperatura teve um
efeito positivo sobre o fluxo de permeado; aumentando de 28°C para 35°C a temperatura do
lado da alimentacdo, o fluxo foi de 1,4 kg/(m?.h) para 2,2 kg/(m%h). ROM et al. (2014)
reportaram que maiores temperaturas resultam em maiores fluxos e que o aumento da
concentracdo de etanol na alimentacdo também resulta em maiores fluxos de etanol através
da membrana. Segundo os autores, com as temperaturas de alimentacdo de 20°C, 35°C e
50°C, os valores de fluxo foram de aproximadamente 100, 500 e 700 g/(m2h),
respectivamente. Este comportamento era esperado observando a equagdo de Antoine, que
descreve a dependéncia da pressdo de vapor com a temperatura. As pressdes de vapor de agua
e do etanol aumentam de forma exponencial com aumento da temperatura (Figura 6.11), o

que eleva a forgca motriz para o seu transporte através da membrana.
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Figura 6.11. Curva de pressao de vapor do etanol e da agua em funcéo da temperatura de alimentacao.

Da mesma forma como foi realizada para pervaporacao, a relacdo de dependéncia da

temperatura expressa pela relacdo de Arrhenius com o fluxo de permeacdo na DM também

foi realizada para solu¢6es com 5% (Figura 6.12) e 10% (Figura 6.13) de etanol.
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Figura 6.12: Grafico da relagdo de Arrhenius do fluxo permeado total (quadrado), de agua (triangulo) e de

etanol (losango) em fungdo da temperatura para 5% de etanol.
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Figura 6.13: Grafico da relacdo de Arrhenius do fluxo permeado total (quadrado), de agua (tridngulo) e de
etanol (losango) em fungéo da temperatura para 10% de etanol.

A energia de ativacdo aparente calculada para transporte de etanol através da
membrana porosa de DM foi estimada em 46,0 kJ/mol para solucédo de 5% e de 51,6 kJ/mol
para 10%; para o fluxo de agua, foi de 48,3 kJ/mol e 57,5 kiJ/mol, respectivamente.
KUJAWSKA et al. (2015) reportaram valores de energia de ativagdo aparente para o
transporte de agua em DM iguais a 43,7 kJ/mol e 46,3 kJ/mol para membranas de PTFE e PP,
respectivamente. Segundo os autores, os valores de E; em DM foram semelhantes ao valor da

energia de ativacao aparente obtida para pervaporacéao (45,4 kJ/mol).

Os valores mais altos de energia de ativacdo aparente para o fluxo de dgua indicam
que ele novamente foi mais afetado do que o fluxo de etanol com o aumento da temperatura.
Destaca-se, porém, que os valores de E, do fluxo de etanol estdo proximos aos valores do
transporte de agua. Adicionalmente, também pode-se notar que, para DM, as energias de
ativacdo do transporte de etanol foram muito superiores aos valores obtidos na pervaporagéo,
sob as mesmas condic¢des de operagdo. Para solucdo com 5% na alimentacgdo, a E, estimada
na pervaporacdo foi de 18,2 kJ/mol e de 46,0 kJ/mol na DM. Desta forma, com base no que ja
foi discutido anteriormente, o valor mais alto de energia de ativagdo aparente para o fluxo de
etanol na DM indica este ser mais sensivel do que o fluxo na pervaporacdo com o aumento da
temperatura. Portanto, diferentemente do que ocorre na pervaporacdo, em que 0 aumento da
temperatura promove muito mais agua e nao tanto de etanol permeando através da
membrana, para a DM, maiores temperaturas promovem o aumento do fluxo permeado, tanto

da agua quanto do etanol.
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Os resultados indicaram a viabilidade técnica preliminar da DM na remocdo do
etanol. As fibras hidrofobicas microporosas ndo comerciais de PVDF foram capazes de
promover uma separagdo entre etanol e a dgua, com valores satisfatorios de seletividade,
dentro da faixa existente no estado da arte e com fluxos muito superiores aos de
pervaporacdo, embora ainda relativamente baixos quando comparados aos de literatura. DI
LUCCIO (2001), utilizando fibras comerciais de polipropileno (Celgard®), em solugdo com
5% de etanol a 32°C, obteve fluxo total de 170 g/(m®h) e seletividade de 5,9. Os
experimentos ndo foram realizados exatamente sob as mesmas condi¢des, mas pode-se
comparar e constatar que os resultados foram proximos, embora com um fluxo total obtido no
presente trabalho superior.

A Tabela 6.5 resume esta comparacdo dos resultados obtidos no presente trabalho
com alguns resultados de literatura, para sistemas de DM a vacuo. Foram selecionados nesta
comparacdo trabalhos em condicgdes similares de operacéo.

Tabela 6.5: Comparagéo do presente trabalho com processos da literatura de separacdo de etanol por
DM a vécuo (VMD).

Condicéo Fluxo Total | Fluxo Etanol | Seletividade Obs. sobre a Referncia
Experimental | (kg/m2.h) (kg/m®.h) (0) Membrana
T=30°C 57 197 63 PTFE, 200 cm?, 5 NAKAO et al.
5% etanol mbar. (1987)
T=35°C L8 0.39 53 PTFE, 02umde | BANDINI etal.
5% etanol poro, 66 mbar. (1992)
T=30°C 19 023 56 PP, 0,5 m2, 0,02 KESENO et al.
4% etanol um. NR. (1998)
T=45°C 2
2,9 0,83 7,7 PTFE, 20em™ 0,22 1 g4y et al. (2014)
5% etanol pm, 80 mbar.
T=23°C 2
0,30 0,04 4,4 PP, 389em’, 0.2 | 1 B AN et al. (2009)
3% etanol um, 40 mbar.
T=23°C 051 011 29 PTFE, 266 cm?, 0,2 ZHANG et al.
8,7% etanol wm, NR (2017)
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T=32°C PP, 400 cm?, 0,46 DI LUCCIO
0,17 0,04 5,9 d NR.

5% etanol Hm e pore. (2001)

T — 35 oC PVDF, 155 Cm2, PRESENTE
0,80 0,14 5,0 10 mbar.

506 etanol TRABALHO

6.1.3.3 Determinagdo da polarizagdo da concentragdo

De forma anéaloga a realizada para todos os resultados compilados da literatura,

visando identificar de forma qualitativa e quantitativa os efeitos de fendmenos de

polarizacdo, diversos parametros também foram calculados para os resultados obtidos neste

trabalho. A Tabela 6.6 exibe os resultados obtidos por DM, comparando as seletividades reais

reportadas e as seletividades tedricas, a espessura da camada de polarizacdo e o modulo de

polarizagdo de concentragao.
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Tabela 6.6: Comparacédo do equilibrio termodinamico com as seletividades reais obtidas nesse trabalho e calculo da espessura da camada de polarizacéo.

Temperatura Cb Cp Cm y: ELV ELV Comparacao Modulo de Polarizagédo
(°C) (%) (%) (%) (%) a (o/ oFY) 8 (pm) da concentracéo
25 4.9 18,7 2,2 34,1 4,5 10,1 44.5% 1.229,3 0,46
30 4,7 18,9 2,3 33,2 4,7 10,1 46,9% 656,1 0,48
35 4,1 17,8 2,1 30,8 5,0 10,3 48,7% 4494 0,50
40 4,2 17,9 2,1 31,0 4,9 10,1 48,5% 4145 0,50
50 4,5 17,9 2,2 31,7 4,6 9,9 46,8% 3958 0,48
25 10,0 26,2 4,3 47,0 3,2 8,0 39,9% 3.309,9 0,42
30 10,0 31,4 55 46,8 4,1 7,9 52,1% 1.544,2 0,55
35 10,0 32,2 5,7 46,7 4.3 7,8 54,3% 1.180,9 0,57
40 9,9 29,9 5,2 46,3 3.9 7,8 49,4% 1.136,9 0,52
50 9,0 23,8 3,8 443 3,1 8,0 39,3% 1.046,4 0,42
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Pode-se observar que os valores de seletividade obtidos experimentalmente nesse
trabalho foram inferiores aos valores teoricos, ditados pela termodindmica, ficando entre
39,3% e 54,3% deste maximo tedrico, com uma média de 47,0%. Os valores calculados de
espessura de camada de polarizacdo por concentracdo ficaram entre 395,8 um ¢ 3.309,9 um e
0 modulo de polarizacdo entre 0,42 e 0,57. Os valores do modulo da polarizacao
apresentaram uma pequena variacdo entre os valores, com um valor médio de 0,49. Os
valores calculados estdo na mesma faixa aos encontrados na literatura e discutidos na se¢édo
6.1.1. TOMASZEWSKA E BIALONCZYK (2013) obtiveram resultados semelhantes a
37°C, com um valor estimado de 2.020 um de camada de polarizacdo e 0,30 de modulo de
polarizacdo, enquanto que para CALIBO et al. (1987), foi estimado um valor de 0,74 para o
modulo de polarizacdo e espessura da camada de polarizacdo igual a 896 um. Um resultado
semelhante ao obtido no presente trabalho foi relatado DIBAN et al. (2009). Com
experimentos em condicdes similares, em VMD, obtiveram resultados com uma seletividade
de 4,4, o que representou uma 41% do maximo tedrico, e foi calculado uma espessura de

camada de polarizacdo de 1.972 um e 0,42 de mddulo de polarizacao.

Foi evidenciado que a espessura da camada de polarizacdo diminui & medida que a
temperatura de alimentacdo aumenta, conforme esperado, devido a reducéo da viscosidade do
liquido causada pela elevacdo da temperatura que melhoram a fluidez da alimentacdo e um
maior movimento turbulento, o que diminui a resisténcia a transferéncia de massa na camada

limite do lado da alimentag&o. Esse comportamento pode ser observado na Figura 6.14.
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Figura 6.14: Efeito da temperatura de alimentagéo sobre a espessura da camada de polarizagdo: 5 % (#) etanol e
10% () de etanol na solugdo. A linha sélida representa a viscosidade da solugdo de alimentagdo com 5% etanol

e a linha pontilhada a viscosidade da solucdo de alimentagcdo com 10% de etanol.
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No entanto, quando a concentracdo de etanol na alimentacdo aumentou de 5% para
10%, a espessura da camada de polarizacdo aumentou para todos os valores de temperatura
de alimentagdo avaliados. A Figura 6.15 mostra os diagramas esquematicos dos perfis de
concentragdo nos poros das membranas PVDF dos testes de VMD com solugédo de etanol de
concentracdo de 5% (m/m) e 10% (m/m) a 30 °C. Deve-se notar o menisco formado na
interface liquido-vapor, devendo ser ressaltado que foi levado em consideracdo o efeito da

curvatura sobre os célculos de ELV conforme descrito pela equagéo 4.9.
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Figura 6.15: llustracdo representativa dos perfis de concentracdo a 30 °C com 5% (a) e 10% (b) de etanol na
alimentacéo.

Os perfis de concentracdo mostrados na Figura 6.15 ilustram que a concentracdo de
etanol na regido da camada limite da alimentacdo diminui em forma semelhante para 5% e
10%. Apesar disso, a espessura da camada de polarizacao de concentracdo aumenta quando a
concentragdo de etanol de alimentacdo aumenta. Com maior concentracdo de etanol, tém-se
diferentes condicOes hidrodindmicas devido ao aumento da viscosidade e menor coeficiente
de difusdo, promovendo um aumento dos efeitos da polarizacdo da concentracdo. De acordo
com GARCIA-PAYO et al. (2000), a polarizacio de concentracdo depende das propriedades
do material da membrana, da sua rugosidade e da distribuicdo do tamanho dos poros e da
temperatura de alimentacdo. Os autores observaram também que a espessura da camada
limite aumentou de 122 pm a 138 um, com o aumento da concentragdo de etanol na

alimentacéo de 6% para 18%.
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6.1.3.4 Polarizagdo da concentragdo na pervaporagao e cdlculo da seletividade da

membrana

E essencial, visando uma justa comparacdo entre diferentes processos, manter
exatamente as mesmas condicdes de configuracdo experimental, bem como manter
constantes as demais variaveis de processo. Desta forma, foi possivel comparar diferentes
resultados de DM com a pervaporacao, eliminando os efeitos das condic¢des hidrodinamicas,
avaliando melhor o real potencial de cada processo, tanto para os dados da literatura como
para os resultados gerados neste trabalho. Também é importante ressaltar que a escolha de
condicbes hidrodinamicas precarias, isto €, com baixa agitacdo, tanto para DM quanto para
experiéncias de pervaporacdo foi intencional, buscando facilitar a identificagéo dos efeitos da
temperatura e da concentracdo. Em condicdes ideais de agitacdo perfeita, nenhum desses
efeitos de polarizacdo poderia ser visto. Esta metodologia foi desenvolvida para enfatizar a

importancia de se interpretar os dados da literatura com cuidado.

De acordo com a abordagem de BAKER (2004), as condic¢des hidrodindmicas do
meio, como a turbuléncia, influenciam a espessura da camada de polarizacdo, enquanto que o
fluxo e a membrana influenciam o médulo de polarizacdo, ou seja, alterando o valor de Cp,.
Desta forma, considerando o mesmo valor da camada de polarizacdo calculada na DM para a
pervaporacdo quando submetido as mesmas condi¢bes do processo, foi possivel calcular a
concentracdo na interface de membrana (C,) para os testes de pervaporacdo. Também de
acordo com BAKER (2004), a seletividade conseguida na pervaporacdo é equivalente ao
produto da separagdo obtida pela evaporacdo do liquido (Bevap) € @ Separacéo obtida pela

membrana seletiva (Bmem).

a = ﬁevap X Bmem

Portanto, uma vez que a foi obtido experimentalmente e Bevap fOi calculado para cada
condicdo dado o equilibrio termodinadmico, foi possivel estimar Bmem. A Tabela 6.7 mostra
resultados experimentais de pervaporagdo que comparam a seletividade € 0 Bevap € O PBmem

estimado.
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Tabela 6.7: Resultados experimentais de pervaporacdo obtidos neste trabalho, o equilibrio termodinadmico e

calculo da seletividade da membrana.

Temperatura Ch Co Co y: ELV
(°C) (%) w e ¢ Pew P
25 5,0 41,2 43 29,0 133 91 1,46
30 5,0 40,4 4,6 30,6 128 93 1,39
35 5,0 35,9 4,7 31,3 10,6 93 1,14
40 5,0 31,4 4,7 31,5 8,7 9,3 0,04
50 5,0 34,2 4,7 30,9 9,9 0,1 1,08
25 10,0 49,4 8,1 37,5 8,3 6,9 1,29
30 10,0 49,9 8,8 40,4 9,0 7.1 1,27
35 10,0 50,7 8,8 40,2 9,3 7,0 1,32
40 10,0 46,8 8,8 40,3 8,0 7,0 1,14
50 10,0 43,3 8,9 40,3 6,9 6,9 0,99

Pode-se observar que a seletividade da membrana diminui com o aumento de
temperatura, enquanto que o Bevap N80 Muda significativamente, mas sim diminui quando a
concentracdo de etanol na alimentacdo aumenta de 5% para 10%, o que era esperado
considerando o equilibrio termodindmico. Além disso, quanto maior a temperatura, maior a
mobilidade segmental das cadeias poliméricas, maior sera o fluxo tanto de etanol e de agua, e
consequentemente, menor seletividade. O valor de seletividade da membrana (Bmem) variou de
1,46 a 0,94. O fator de seletividade da membrana de PDMS diminuiu com 0 aumento da
temperatura, 0 que era esperado, uma vez que em temperaturas mais elevadas, devido ao
aumento da mobilidade do polimero, a difusividade das moléculas de etanol e agua aumenta,
elevando assim o fluxo total. Como o raio da molécula de agua (0,37 nm) € menor do que a
molécula de etanol (0,52 nm) (SUN et al., 2017), o aumento do fluxo de agua é maior do que
o fluxo de etanol, diminuindo assim a seletividade. Portanto, pode ser concluido que a
membrana polimérica de PDMS testada apresentou nenhuma ou pouca influéncia em trés

condicOes e que no maximo aumentou a seletividade em 46%. A camada ou pele densa de
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y, fracdo massica de etanol na fase vapor

material seletivo causa forte reducdo nos fluxos, entretanto o aumento esperado sobre
seletividade nédo foi tdo expressivo. E para temperaturas acima de 40°C, o efeito da influéncia

do material da membrana na pervaporagdo passou a ser negligenciavel.

6.1.4 Comparacdo da eficiéncia dos processos de DM e pervaporac¢ao

Com base em todos 0s experimentos realizados sob as mesmas condigdes
operacionais e hidrodinamicas, foi possivel comparar os diferentes resultados com DM e
pervaporacdo. Os dois principais parametros de resposta para medir a eficiéncia de cada
processo de separacdo foram seletividade e fluxo. A Figura 6.16 mostra a comparacdo da
concentragéo de etanol no permeado obtido por pervaporacdo e DM e sua comparagdo com a
curva de equilibrio liquido-vapor para T=30 °C e T=50 °C.
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Figura 6.16. A comparacao de etanol no permeado obtido com pervaporacdo e DM. Além disso, a composicao
de etanol na fase de vapor (y,) em fungdo da composi¢éo de etanol na alimentacéo, para T=30°Ce T =50 °C.
Em (a) a &rea em destaque do gréfico.

Pode-se notar que a concentracdo de etanol no permeado por pervaporagdo, em todas
as condigdes, foi maior do que a DM, conforme esperado. Em apenas dois casos de
pervaporagdo, a composicdo de etanol no permeado estava abaixo do equilibrio liquido-
vapor. Para os demais resultados, a seletividade experimentalmente obtida foi maior que a

seletividade do equilibrio liquido-vapor, enquanto que em DM todos os resultados estavam
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abaixo do equilibrio liquido-vapor. Foi calculado que, na média, os valores obtidos
experimentalmente de DM ficaram 47% desse maximo tedrico do equilibrio liquido-vapor.
Além disso, é importante adicionar que a seletividade é muito sensivel com a composi¢do do
etanol na alimentacdo. Quanto menor a fragdo de etanol na alimentagdo, maior a composic¢ao
de etanol na fase de vapor e, consequentemente, maior a o--'. Conforme discutido
anteriormente, etanol e 4gua formam uma mistura ndo ideal e, para solucdo de alimentacéo
com baixa concentracao de etanol (<10%), a curva estd muito distante da diagonal (y = x), de
modo que a volatilidade relativa ou seletividade, entre etanol e dgua é alta nesta faixa de
concentragcdo. Para misturas com maiores concentracdes de etanol, a volatilidade relativa

diminui, elucidando a perda de seletividade como aumento da concentracao de etanol.

Apesar de apresentar resultado inferior em termos de seletividade, a DM apresenta
resisténcia muito menor ao transporte atraves da membrana em comparagdo com a
pervaporacdo, permitindo maior fluxo permeado. Todos os resultados experimentais de VMD
apresentados neste trabalho, bem como todos os dados da literatura, corroboram este fato. O
fluxo obtido com DM foi 15 vezes superior para o caso de 35 °C e 10% de etanol e até 60
vezes maior para o caso de 50 °C e 5% de etanol. Além disso, como esperado, de acordo com
a revisao da literatura, devido a natureza de cada um dos processos, 0s resultados de
pervaporacdo possibilitaram seletividades superiores a DM. Pdde-se observar que a
seletividade na pervaporagdo foi 1,8 vezes maior no caso de 35 °C com 5% de etanol e até 3
vezes maior no caso de 25 °C e 5%, quando comparado com os testes de DM sob as mesmas

condicdes experimentais.

O efeito da temperatura de alimentacdo foi positivo para DM e pervaporacdo, mas
comportamentos diferentes foram observados. Quando a temperatura aumentou de 25 °C a 50
°C, o fluxo total aumentou quase 5 vezes para DM, enquanto para essa mesma faixa, o fluxo
na pervaporacdo aumentou em torno de 2 vezes. Quanto a variacdo da concentracdo de etanol
na alimentacdo, que foi positiva para a pervaporacdo com um aumento expressivo do fluxo,
para DM causou uma ligeira diminuigdo no fluxo. Conforme mencionado anteriormente, o
aumento de temperatura causa perda na seletividade da pervaporagdo enquanto que para DM
é quase constante. Assim, enquanto o aumento da concentracdo de etanol € mais benéfico

para a pervaporacao, o aumento de temperatura é mais positivo para DM.

Visando a comparacdo de eficiéncia de separagdo destes diferentes processos com
membranas, KUJAWSKA et al. (2015) sugerem a utilizacdo de um pardmetro que combina o
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fluxo total (J) e seletividade (o), chamado indice de separacao do processo (ISP) descrito pela
Equacéo 6.1.

ISP=J(a—1) (Eq. 6.1)

Os indices de separacdo do processo para os resultados experimentais de DM estavam

entre 0,50 e 5,3 (kg/m%h) enquanto que para a pervaporacdo variaram de 0,10 a 0,24

(kg/m2.h) conforme mostrado na Figura 6.17. A area cinzenta corresponde a valores de ISP

superior a 2 kg/(m2.h).
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Figura 6.17: Efeito da temperatura sobre o indice de separagdo do processo (ISP) na separacéo etanol-agua
para: DM com 5% de etanol (e); DM com 10% etanol ( A ); pervaporagdo com 5% etanol (0); e pervaporagédo
com 10% de etanol (0).

Foi apresentada uma comparacdo dos valores de ISP para o sistema etanol-agua
através de membranas de PTFE porosas em VMD e através da membrana densas de PDMS
em pervaporacdo. Para DM, em apenas duas condicdes o valor de ISP foi inferior a 1
kg/(m2.h) e trés condicBes apresentaram um valor de ISP acima de 3 (kg/m2.h). A melhor
condicdo para remogéo de etanol foi obtido por DM a 50 °C e 5% de etanol na solugdo de
alimentagdo, que resultou em um valor de ISP de 5,3 kg/(m?.h). Resultados equivalentes
foram relatados por TOMASZEWSKA & BIALONCZYK (2016) usando DCMD com
membranas de PP, onde um ISP de 2,1 kg/(m?.h) foi obtido na remocdo de etanol do meio de
fermentacdo. BANDINI et al. (1992), trabalhando com VMD em mistura etanol e agua,
apresentaram resultados equivalentes a um ISP de 7,6 kg/(m®.h) com 5% (m/m) de etanol na
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solucédo de alimentacdo a 35 °C e DIBAN et al. (2009), com VMD, obtiveram um valor de

ISP de 1 kg/(m?.h) com 3% de etanol na solucdo de alimentacéo a 23 °C.

Para em todos os trabalhos da literatura levantados de DM e pervaporacgdo, foram
calculados ainda os valores de indice de separacdo do processo. A maioria dos resultados de
DM da literatura (em torno de 70%) apresenta resultados com valor ISP superior a 2
kg/(m2.h), com um valor médio de 6,7 kg/(m%h) em 19 trabalhos e a maior parte dos
resultados de pervaporacdo (66%) foram inferiores a 2 kg/(m®h) com um ISP de 1,9

kg/(m2.h) em média para os 26 trabalhos.

Portanto, pode-se concluir que o desempenho DM a vacuo foi significativamente
superior do que os de pervaporacdo, com base nos valores de ISP, dentro das faixas de
composicdo e temperatura testadas, o que pode sugerir que, neste caso, a VMD com
membranas de PTFE é um método mais eficiente para remoc¢édo de etanol nas condicGes de
fermentacdo. KUJAWSKA et al. (2015) também concluem que, com base nos valores de ISP,
a DM foi significativamente superior do que a pervaporacao, sendo assim um método mais
eficiente para a recuperacdo do etanol. No entanto, eles mencionam que, no caso da mistura
com &gua-butanol, a pervaporacao apresentou valores de ISP mais elevados, sugerindo que a

pervaporacdo seria um método mais eficaz na recuperacédo de butanol.

A Figura 6.18 mostra a comparacdo de resultados experimentais de fluxo total e

seletividade entre DM e pervaporagao.
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Figura 6.18: Resultados experimentais do fluxo total e seletividade para a pervaporagio (o) e DM (#). A area

cinza representa a faixa de seletividade do equilibrio liquido-vapor. Enquanto, as areas circuladas com linha
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pontilhada indicam duas regides muito distintas de DM e pervaporacdo. A linha continua corresponde a ISP
igual a 2 kg/(m2.h).
Comparando os resultados obtidos com a pervaporagédo e DM, pode-se dizer que a
premissa bem conhecida de alto fluxo para DM e alta seletividade para a pervaporacéo é
valida e, de fato, pode ser claramente ser observada de acordo com os resultados exibidos

pela Figura 6.18.

Neste trabalho, foram observadas duas regides muito distintas de resultados para DM
e a pervaporacdo, com alto fluxo contra alta seletividade, sendo comparadas de forma justa
em termos de desempenho da remocdo de etanol nas mesmas condi¢Ges operacionais.
Embora seja dificil medir essas duas respostas, o indice de separacdo do processo € uma
alternativa para ajudar na comparacdo. Desta forma, observou-se que todos os resultados
experimentais de DM apresentaram valores de ISP em torno de dez vezes superiores aos de
pervaporacdo, 50% dos resultados de DM estavam acima de um ISP de 2 kg/(m?.h), enquanto

que os resultados de pervaporacéo estavam distantes da linha de ISP igual a 2 kg/(m2.h).

De forma geral, os resultados apresentados evidenciaram o excelente potencial do
processo de DM para a remocao do etanol. No entanto, a necessidade de avaliar as condi¢6es
com muito cuidado é evidente. ApGs a comparacao entre os processos de DM e pervaporacéo,
foram apresentadas duas regides muito distintas de resultados em termos de seletividade e
fluxo, comparando-se de forma justa em termos de desempenho da remocéo de etanol nas

mesmas condicBes operacionais.

6.1.5 Definicao e selecao da tecnologia de membranas

O desempenho da tecnologia de DM foi comparado com a eficiéncia da membrana
densa de PDMS na pervaporacdo. Com base em todos os principais pontos levantados até
aqui, e ainda com os resultados experimentais, a DM apresentou superioridade
comparativamente a pervaporacdo tendo como premissa o indice de separacdo dos dois
processos. No caso da separacdo de etanol e agua, a DM apresentou desempenho superior,
apresentando maiores vantagens técnicas para essa aplicacdo Além disso, observou-se que,
quanto maior a temperatura de alimentagcdo, mais vantajoso 0 processo aparentemente se
torna, pelo menos em termos de respostas de fluxo e seletividade, porém esperam-se algumas

desvantagens em termos de aumento dos custos operacionais.

Buscando uma forma mais adequada para a escolha da melhor tecnologia, foi

realizada uma anélise de trade-off (relacdo de perde e ganha) utilizando-se uma matriz de
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decisdo (Tabela 6.8). Foram selecionados os seguintes critérios quantificados de zero a trés
em termos de desempenho com base nos resultados experimentais gerados em laboratorio
(para tal, foram utilizados diretamente os valores médios de ISP de DM e pervaporacdo);
risco técnico de operagdo, associado & maturidade da tecnologia — quanto mais alto o valor
mais baixo o risco; o footprint da solucdo (area ocupada), quanto mais alto o valor, menor
potencialmente a area de membrana ocupada; custo dos materiais, relacionado com os custos
de producdo das membranas; e o tempo para implementacdo, levando em conta 0 quao
distante cada tecnologia estd se sua insercdo industrial, bem como sua aplicabilidade. Os
critérios nem sempre sdo igualmente importantes, portanto foram adotados pesos (medida da
importancia relativa de cada critério julgado) que variaram de 1 a 5. O desempenho recebeu o
maior peso, seguido do risco, custo, footprint e tempo para implementacdo. O maior peso
para a parte técnica e menor para 0s custos e prazo de execucdo. Os valores apontam que a
pervaporacdo apresenta vantagem na maior maturidade tecnolégica — foi considerada como
se ja estivesse pronta para uso industrial com esse fim e com menores riscos técnicos.
Enquanto os altos fluxos da DM influenciam positivamente o desempenho e o footprint.
Embora a tecnologia de DM seja mais recente, os materiais utilizados como PP, PTFE e
PVDF sdo comumente utilizados em BRM, por exemplo, assim foi adotado um valor de

impacto mais alto para DM do que para as membranas de pervaporacao.

Tabela 6.8: Matriz de deciséo de escolha entre a DM e a pervaporag&o.

Desempenho Risco | Footprint Custo .des . Tempo parai Pontuacdo
(ISP) materiais implementagdo
Peso 5 4 2 3 1
DM 22 1 2 3 1 29,1
Pervaporacio 0,2 2 1 2 3 19.8

A matriz resultou em uma pontuacdo final de 19,8 pontos e 29,1 pontos para
pervaporagdo e DM, respectivamente. Portanto, com a realizagdo desse um balanco das
vantagens e desvantagens de cada processo, foi selecionada a tecnologia de DM como mais
promissora para continuidade dos testes e aplicacdo para o desenvolvimento de um novo

processo de remogdo continua de etanol da fermentagdo proposto nessa tese. Desta forma,
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nos capitulos que seguem, foram investigados os principais parametros das membranas de

DM em meio de fermentacdo e as principais condi¢cdes de operacdo desse processo acoplado.

6.2 Demonstracao de viabilidade técnica do processo de destilacdo por

membranas na remocao seletiva de etanol

Essa secdo descreve todas as etapas no desenvolvimento de um processo que estd
centrado na producdo de etanol, sendo a levedura Saccharomyces cerevisiae o principal
agente utilizado na conversdao dos acgucares em etanol. Como primeira fase, foi feita a
caracterizacdo da matéria-prima utilizada, o melaco, e em seguida foi realizado um estudo de
crescimento de uma cepa industrial JP1. Posteriormente, foi conduzida uma avaliagédo do

potencial de fermentacdo em diferentes condicdes.

Com base nos estudos de crescimento celular da JP1 e as diferentes condicdes de
fermentacdo, foi possivel a avaliagdo e o desenvolvimento de um processo de remocao de
etanol continuo acoplado ao reator de fermentacdo. Antes dos testes acoplados foram
realizados alguns testes preliminares de DM em meios reais de fermentacédo, buscando avaliar
os parametros de desempenho e acompanhar possiveis problemas, especialmente de
biofouling e incrustacdo da membrana submersa. Os testes seguiram um roteiro de ordem
crescente de complexidade e dificuldade para a membrana. Iniciando com meios sintéticos;
partindo para meios reais de melaco diluido; depois meios de fermentacdo com levedura e,

por ultimo, o processo acoplado de producéo e remogéo simultanea do etanol.

6.2.1 Caracterizacao do melaco

A principal matéria-prima utilizada neste trabalho foi o melaco de caldo de cana-de-
acucar oriundo de uma usina de acucar e alcool do municipio de Campos dos Goitacazes. O
melaco (ou mel final) é um subproduto proveniente do processamento industrial de
fabricacdo do agcucar, resultante da centrifugacio do caldo concentrado (xarope). E um
liquido muito viscoso de coloracdo escura, apresentando elevadores teores de aclcares e
especialmente sacarose que ndo foi cristalizada. A Tabela 6.9 apresenta os resultados de

caracterizacdo do melaco em termos de composi¢édo dos agucares.
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Tabela 6.9: Composicao de agucares no melago utilizado.

Concentracéo (g/L) Acucares
397,9 Sacarose
48,9 Glicose
58,9 Frutose

Esta foi a Unica matéria-prima utilizada para preparo de meio em todos o0s
experimentos de fermentacdo e pode-se perceber que possui aproximadamente 52 % de
pureza em aclcares (AT). Para o preparo do meio de fermentacdo, o melago foi diluido em

agua, de forma a atingir a concentracdo de acUcares desejada.

6.2.2 Estudo com a cepa industrial de levedura

Nesta secdo, foram realizados testes com a cepa de Saccharomyces cerevisiae JP1,
uma linhagem industrial de alta capacidade de fermentacdo e mais resistente aos estresses
ambientais (SILVA-FILHO et al., 2005), visando assim os testes acoplado com meio de
melaco. A Figura 6.19 mostra o comportamento cinético de dois experimentos em condi¢fes
idénticas de crescimento desta cepa industrial em meio YPD (descricdo na secdo 5.4.4),
acompanhando o aumento da biomassa celular e o consumo da glicose. Outras diferentes
condicdes foram previamente avaliadas (dados ndo mostrados), tendo sido adotadas para este
estudo as condicdes que haviam propiciado maior crescimento celular (32 °C, 250 rpm e

maior possibilidade de aeracéo).
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Figura 6.19. Perfis cinéticos de crescimento da cepa JP1 em meio YPD a 32 °C e 250 rpm. Crescimento de
biomassa celular e consumo de glicose. Cada experimento foi realizado em duplicata com descolamento de
tempo no inicio, de forma a maximizar o nimero de amostras.

A andlise da Figura 6.19 permite identificar as diferentes fases do crescimento,
apresentando uma curta fase “lag ” de adaptacdo (menos de 2 h), uma fase exponencial de 4 h
até 20 h de cultivo e a fase estacionaria de 20 h até 28 h. A concentracdo de etanol é baixa,
como € de fato objetivo para essa fase de crescimento e propagacdo celular, chegando até 5,8
g/L e 6,1 g/L de etanol. A concentracdo de biomassa atingiu o valor maximo de 8,1 g/L,
sendo uma concentracdo média de 6,7 g/L ao final da fase exponencial de crescimento, em 20
h. O rendimento de biomassa por substrato (Yx/s) foi de 0,37 (g/g). Desta forma, foi definido

como 20 h o tempo de propagacdo a ser adotado.

6.2.3 Ensaios de fermentacao

Experimentos prévios comparativos entre diferentes formas de condugdo de
fermentacdo e diferentes formas de agitacdo sobre a fermentacdo alcoodlica, avaliando-se
maior ou menor disponibilidade de oxigénio em um sistema com uma rolha permeavel ou em
sistema que impede a entrada de ar (air lock), mas permite a liberacdo de gas carbénico,
indicaram que a condicdo selecionada para a realizacdo dos experimentos de producdo de
etanol foi com o uso do air lock, temperatura de 32 °C e baixa agitagdo (150 rpm). Os

resultados podem ser visto no Apéndice A.
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Apols a definicdo das condicdes de cultivo e da concentracdo inicial de indculo,
visando avaliar a capacidade de fermentacao e a influéncia do meio sobre a cepa JP1, foram
realizados testes com meio YPD 35, YPD 50 e melago diluido, conforme descrito na secéo
5.4.5. Assim, todos 0s meios de inoculo de levedura propagados (com tempo padronizado de
20 h) foram adicionados ao reator de fermentacdo em uma relacdo de 10% (v/v), ficando

assim com uma concentracao inicial de biomassa em torno de 0,7 g/L de massa seca.

A Figura 6.20 mostra os perfis cinéticos de trés diferentes experimentos, enquanto a
Tabela 6.10 apresenta a descri¢do das trés condicdes e resume os resultados dos ensaios de

fermentacdo com a cepa JP1, até um tempo final de 24 h de reacéo.

—¥—Acucares Melaco —=—Glicose YPD 35 —l—Glicose YPD 50

60 —&—Etanol Melaco —A—Etanol YPD 35 —&— Etanol YPD 50 C 30

Acucares Totais (g/L)
Etanol (g/L)

T T T 0
0 5 10 15 20 25 30
Tempo de fermentacao (h)

Figura 6.20. Cinética de consumo de agucares e producdo de etanol para a cepa JP1 em 3 diferentes meios.

Segundo a Figura 6.20, os perfis de consumo dos acUcares totais foram muito
préximos entre si: em 24 h toda glicose havia sido completamente consumida para 0s testes
com meio YPD e, mesmo para 0 meio com melaco, a soma das concentracdes de sacarose,
glicose e frutose estava inferior a 0,5 g/L. Os perfis de produgdo de etanol para os trés
diferentes meios também foram similares. A informacdo mais relevante desse estudo foi que
a cepa de levedura JP1 apresentou ndo somente um mesmo perfil de consumo e conversao em
etanol, mas também, uma resposta equivalente em termos de rendimento e eficiéncia de
fermentacéo.

111



Tabela 6.10. Condicdes e respostas obtidas em experimentos avaliando diferentes meios de fermentacdo para a

cepa JP1.

Experimento Acucar Total Etanol Rendimento Produtividade Eficiéncia
b inicial (g/L) Final (g/L) (Yess) (9/(L.h)) (%)
YPD 35 33,56 14,49 0,43 0,60 84,55%
YPD 50 49,32 20,51 0,42 0,85 81,44%
Melago 49,05 22,97 0,42 0,96 81,39%

O experimento com meio melaco apresentou 0 mesmo rendimento em etanol
(Yps=0,42) do que com meio padronizado YPD 50, e um valor proximo de eficiéncia de

fermentacéao de 81,39 %.

Desta forma, foi possivel concluir que o meio com melago diluido forneceu todos os
nutrientes necessarios para manutencao celular e fermentacdo alcodlica, tanto quanto 0 meio
padrdo com glicose pura e fontes adicionais de nitrogénio e demais nutrientes, ndo havendo

necessidade de qualquer tipo de suplementacdo no meio para os testes seguintes.

6.2.4 Medicao da tensao superficial dos meios

Tendo em vista o possivel efeito do etanol, dos sais, agUcares e demais compostos
provenientes do melaco e da levedura e seus componentes celulares sobre a variacdo na
tensdo superficial da fase liquida que estard presente na alimentacdo da membrana, foi
determinado o valor da tensdo superficial dos diferentes meios de alimentacdo utilizado o
método da gota pendente. Deve ser ressaltada a importancia do valor de tensdo superficial da
alimentacéo, buscando evitar o processo de molhamento da membrana no processo acoplado.
Quanto mais baixo o valor de tensao superficial do liquido, maior a chance de se sobrepujar a

pressdo de entrada de liquido nos poros, conforme discutido no item 4.3.1.

A Tabela 6.11 apresenta os valores medidos de tensdo superficial para 0s meios
sintéticos de agua destilada e etanol com 5 e 10% (m/m), meio simulado com melaco diluido
em &gua com adigdo de etanol com uma concentragdo final de 5% e meio final de
fermentacdo (5% de etanol). Ainda, como comparacdo, foi analisada a amostra de permeado

com 18% (m/m) de etanol e uma solucdo 70% (v/v) de etanol, ou 64% (m/m).
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Tabela 6.11: Valores de tensdo superficial de diferentes amostras a 25°C.

Amostra Tenséo Superficial (mN/m)
Agua destilada 72,6
Agua / Etanol 5% (m/m) 60,2
Agua / Etanol 10% (m/m) 55,1
Melaco diluido (5%) 55,2
Meio de Fermentacgéo (5%) 42,6
Permeado Etanol 18% (m/m) 43,9
Agua / Etanol 64% (m/m) 27,0

Como era esperado, o etanol diminui a tensdo superficial em relagcdo a agua pura
(72,6 mN/m), chegando a 55,1 mN/m para solucdo com 10% de etanol. Outro fato relevante
foi notar que o meio com melaco reduz ainda mais a tensdo superficial do meio para uma
mesma concentracdo de etanol, de 60,2 para 55,2 mN/m. Indicando que 0s componentes
organicos presentes no melaco foram capazes de promover uma leve redugdo da tensdo
superficial. Outra observacdo relevante se deve ao fato de o meio de fermentacao ter reduzido
ainda mais a tensdo superficial em relacdo ao meio com mela¢o, ambos com mesma
concentragdo de etanol (5%). Este fato provavelmente se deve a presenca da levedura e de
seus componentes celulares, como aminoacidos, proteinas e glicoproteinas. Nenhuma dessas
amostras apresentou molhamento da membrana (quando existe molhamento, visualmente é
possivel notar liquido na corrente de permeado). Foi medido ainda, como referencia, a tensao

superficial do permeado contendo 18% de etanol com um valor de 43,9 mN/m.

De acordo com FRANKEN et al. (1987), solutos organicos presentes na solugéo
promovem uma reducdo na tensdo de superficial, podendo chegar ao molhamento da
membrana. Por meio de consideragcfes tedricas e com um método experimental, os autores
calcularam uma tensdo superficial critica em que a membrana sera molhada, os valor critico

de molhamento foi de 25 mN/m para membrana de PVDF, para um angulo de contato

113



préximo de zero, ou seja, abaixo desse valor de tensdo superficial o liquido ira com certeza

molhar a membrana.

E interessante apontar que, acidentalmente, o médulo de DM entrou em contato com
uma solucdo de etanol 70% (v/v) e a membrana molhou instantaneamente. A Figura 6.21
mostra como a membrana cheia de liquido em seus poros mudou de aspecto e até de

coloracdo, de branco (a) para um castanho amarelado (b).

Figura 6.21. Imagem de fotografia da membrana de PVDF seca antes (a) e depois de entrar em contado com
solugdo de etanol 70% (v/v), molhada (b).
Portanto, os resultados apresentados estdo de acordo com resultados da literatura
(FRANKEN et al., 1987), mostrando que houve apenas entrada de liquido nos poros da
membrana com uma solugdo com 27,0 mN/m. Em todas as demais condigdes testadas acima

42,6 mN/m, o sistema de DM operou bem, sem molhamento.

6.2.5 Remocdo de etanol em meio contendo melago

Para o teste de remog&o de etanol por DM em meio simulado, o melaco foi diluido 10
vezes em agua, com adicdo de etanol de forma a ter uma concentracdo final de 5% (m/m) de
etanol. Foi ainda adicionado 0,5 g/L de azida de sddio, para evitar a contamina¢do no meio.
Essa condicdo busca mimetizar as condi¢cGes de um meio real, avaliando o efeito dos aclcares
e demais componentes do melago, porém sem a presenca de qualquer microrganismo no
meio. Posteriormente, foi realizado um teste de desempenho da membrana, sob as mesmas
condicdes de operacdo, com o meio final da fermentacdo de melaco, desta forma contendo a
levedura, o etanol produzido e os demais subprodutos gerados durante 0 processo
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fermentativo, como glicerol e acidos organicos. A conducdo da fermentacdo do melago, para
gerar este meio de alimentacdo para esse teste, esta descrita na se¢do 5.4.5. Os testes foram

realizados a temperatura de alimentacdo de 30°C, no mesmo reator e sob mesma agitacao.

Os resultados de destilagdo por membranas em meio simulado de melago e meio de
fermentacdo, e em comparacdo com meio sintético padrdo etanol e agua, estdo exibidos na
Tabela 6.12.

Tabela 6.12: Resultados dos experimentos com meio simulado e meio final de fermentacdo em comparacéo

com meio sintético.

- Temperatura .Etanol ~ Etanol Fluxo Total Fluxo Etanol
Condicao C) Alimentacdo Permeado o (g/m2h) (g/m2h)
(%) (%) o o
Meio Sintético 30 4,7 18,9 4,7 560,6 106,0
Meio Simulado
30 53 21,7 5,0 487,6 105,7
(melaco)
Meio Final de
N 30 4,2 18,9 53 457,2 86,2
Fermentacéo

O resultado mostra que as condi¢cdes em meio simulado com melaco diluido e com o
meio final de fermentagéo apresentaram desempenho similar com um valor calculado de ISP
de 1,95 e 1,97 kg/(m2h), respectivamente. Pode-se observar ainda a influéncia da
concentracdo de acucares e componentes presentes no melaco sobre o fluxo total e na
seletividade. Nota-se que houve um ligeiro aumento na seletividade e uma pequena
diminuicdo no fluxo total. De acordo com CHOVAU et al. (2011), a seletividade do etanol
em relacdo a dgua aumenta com a presenca de aclcares e sais do meio de fermentacdo,
devido ao aumento da volatilidade relativa entre etanol e agua. Segundo AROUJALIAN et
al. (2006), o efeito de acUcares causou uma leve diminuicdo sobre o fluxo, enquanto que DI
LUCCIO (2002) reportou que o efeito dos acucares nao foi significativo sobre o desempenho

da membrana na separacéo do etanol.

Outro fato relevante se deve a presenca de levedura no meio junto com a membrana
submersa, levantando a possibilidade de haver uma maior tendéncia a formacdo de

biofouling, especialmente devido a sua natureza hidrofébica. Os microrganismos tendem a
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formar uma camada de gel adjacente a membrana, conhecida como biofilme, o que viria a
restringir o transporte de etanol e 4gua pelos poros. No caso de processos de membrana
direcionados por pressédo (como MF ou UF), a formacéo de uma camada de microrganismos
na membrana resulta em um répido declinio do fluxo de &gua. O fluxo de etanol diminui com
aumento da formacdo de uma camada adicional devido a presenca de levedura e seus
componentes celulares. A taxa de transporte de etanol € entdo reduzida, com a diminuicdo do
coeficiente de difusdo. A taxa de difusdo do etanol em uma solucdo aquosa diluida esta em
torno de 1,2 x 10 cm?%s, enquanto este coeficiente de difusdo é bem inferior quando na
presenca de componentes celulares, aproximadamente 1,0 x 10° cm?/s, conforme relatado por
GRYTA (2001). O autor apresentou ainda resultados experimentais indicando que ndo houve
qualquer problema de biofouling sobre a superficie da membrana nos testes de longa
exposi¢do, mas que os fluxos permeados foram menores com a presenca de levedura em
comparacdo com as mesmas condi¢es sem a levedura. Sendo assim, o valor de fluxo total e
de etanol mais baixo no experimento com a presenca de levedura estaria de acordo com

reportado na literatura.

Apesar da variagdo dos resultados de seletividade e fluxo total com meio real, ambos
os resultados foram proximos ao resultado em meio sintético (ISP=2,1). De forma geral, foi
possivel concluir que o desempenho da DM em meio real, com presenca dos agUcares, outros
compostos organicos e mesmo com levedura no meio, foi equivalente ao desempenho em

meio sintético.

Outra informacdo relevante observada pode ser destacada. O permeado obtido
apresentou composicao similar ao dos testes com meios de etanol e dgua, evidenciando assim
que a DM produz um permeado muito puro, com praticamente somente etanol e agua. A
Figura 6.22 mostra o perfil cromatografico da composicdao de uma amostra da alimentagdo na
membrana (obtida no final de uma fermentacdo) e uma do permeado, deixando evidente que

0 Unico componente presente em quantidades significativas foi o etanol.
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Figura 6.22. Cromatogramas da alimentacdo e do permeado (a) e uma fotografia com as amostras da
alimentacéo e permeado (b).

Vale ressaltar que uma série de compostos organicos identificados (como sacarose,
glicose, frutose, glicerol, &cido succinico, entre outros), e outros ndo identificados, no
cromatograma da alimentacdo, podem ser visualizados em contraposicdo com o
cromatograma do permeado. Assim, por exemplo, nenhum acucar passa através da
membrana, como era de se esperar tendo em vista a natureza do processo de separacdo. A
figura revela ainda uma fotografia das amostras de alimentacdo e do permeado, ressaltando
de forma visual a diferenca de aspecto das duas amostras, antes e depois de passar pela
membrana com o etanol ja removido. A Tabela 6.13 mostra ainda a composic¢do das amostras

do teste de DM de remocao de etanol ap6s o final da fermentacédo de 24h.
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Tabela 6.13: Composic¢do das amostras no teste de DM de remocéo de etanol apds final da fermentacéo.

Amostra Sacarose (g/L) Glicose (g/L) Frutose (g/L) Etanol (g/L)
Inicio da
34,64 7,16 7,24 0,11
Fermentacéo

Final Fermentacao
) 0,26 0,09 0,11 41,9
(Alimentacéo)

Permeado 0,00 0,00 0,00 188,5

Os resultados indicaram que o tempo de 24 horas de fermentacdo do melago foi
suficiente para o consumo de praticamente todo o agucar total no meio, garantindo o término
da fermentacdo e 0 maximo de etanol foi produzido. Essa amostra do final da fermentacao
equivale a amostra de alimentacdo do teste de DM, com menos de 0,5 g/L de agUcares e 4,2%

(m/m) de etanol e a amostra de permeado somente com etanol e 4gua, com 18,9% de etanol.

6.2.6 O Processo DM acoplado

Ap0s os testes de remocgdo do etanol por DM ao final de uma batelada simples de
fermentacdo, foram iniciados os testes acoplados ao processo de fermentacdo para remocao
continua do etanol. Foram relatados os resultados de trés experimentos: um de 20 h com
batelada simples; de 26 h com batelada alimentada; e um teste de longa duragéo de 215 h em

processo semicontinuo.

6.2.6.1 Experimento acoplado I: batelada simples (20 h)

O primeiro teste, com a membrana submersa operando com a remocao continua de
etanol de forma acoplada ao fermentador, foi conduzido como uma batelada simples. Neste
primeiro ensaio, a membrana foi submergida e testada em meio com alta concentracdo de
acucares, na fase inicial da batelada, com a presenca de levedura em alta atividade de
fermentacdo, gas carbbnico, etanol e outros subprodutos que estdo sendo produzidos, assim
representado maior complexidade de condicdo para a membrana ser avaliada. Buscou-se
ainda demonstrar os possiveis efeitos de ganhos de eficiéncia com a remocdo do etanol

durante a fermentagdo. A Figura 6.23 mostra os resultados dos experimentos com e sem 0
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sistema de DM acoplado. O experimento sem a membrana foi o controle, realizado sob as

mesmas condi¢Bes, com mesmo meio inicial e mesmo inoculo.

160,0 T . . 60,0 —— Actcares ¢/DM
Acucares S/DM
140,0
- 50,0 — @ Etanol ¢/DM

120,0 —— Etanol /DM
= L 40,0
22 100,0 -+ - Etanol Total
v ! -
2 =
: E:
= 80,0 - 30,0 <
] =
o o
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) - 20,0
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- 10,0
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Figura 6.23: Curvas de concentracdo de agucares totais e etanol dos experimentos com e sem membrana. Curva
com linha pontilhada representa a concentragéo total de etanol produzida.

Os perfis de consumo de AT foram similares, iniciando com 130 g/L e terminando
com menos de 20 g/L apds 20h. As curvas com as concentracdes de etanol mostram o perfil
da producdo de etanol do processo com e sem membrana. Importante destacar a curva de
linha pontilhada que representa a concentracéo total de etanol produzida, que corresponde ao
valor calculado de etanol medido no meio somado com os montantes de etanol removidos
pela membrana para cada tempo de remoc¢do. Esses valores da quantidade acumulada de
etanol produzido foram convertidos em concentracdo para o calculo de etanol total exibido no
grafico.

Os parametros de resposta dos dois experimentos podem ser observados pela Tabela
6.14.
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Tabela 6.14: Resultados de fermentacdo para o experimento | com e sem a membrana, calculados no final de 20

horas de experimento. Os erros indicados representam o desvio padréo de cada medida.

) Etanol no meio  Etanol total ~ Rendimento Produtividade  Eficiéncia de
Experimento

(g/L) produzido (g/L) (Y prs) (g/(L.h)) Fermentacéo (%)
Sem DM 50,26 + 0,44 50,26 +0,44 0,40+0,01 2,46+0,02 775+0,7
Com DM 50,41+050 56,58+057 042+001 2,80+£0,03 82,7+0,8

O processo acoplado produziu 56,58 g/L de etanol em 20 h de fermentacdo e uma
eficiéncia de 82,7 £ 0,8 % em comparacdo com 77,5 £ 0,7 % sem DM e 50,26 g/L de etanol.
Portanto, houve aumento da eficiéncia de fermentacdo com a remocdo do etanol pela DM em
comparacao com controle. Os valores de rendimento ficaram proximos, porém foi maior para
0 experimento com a membrana com Yp;s=0,42 + 0,01 em comparagdo com Yp;s=0,40 = 0,01

do controle.

Outro resultado importante foi o desempenho da membrana. A Tabela 6.15 mostra 0s
resultados da DM durante o tempo de operagdo dentro do reator e sua comparagdo com 0s
resultados obtidos com o meio sintético como alimentag&o.

Tabela 6.15: Resultados de desempenho da membrana durante experimento acoplado | de trés diferentes

amostras de permeado obtidas ao longo do tempo de fermentacéo.

Etanol Etanol
Temperatura ) Fluxo Total Fluxo etanol
Amostra Alimentacdo  Permeado a ) )
(°C) (9/m=.h) (9/m=.h)
(%) (%)

Meio sintético 30 4,7 18,90 4,7 560,6 106,0
Fermentacéo

acoplada 31 4,6 17,3 4.4 666,8 115,4

(Permeado 1)
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Fermentacéo
acoplada 30 50 14,5 3,3 658,9 95,8
(Permeado 2)

Fermentacéo
acoplada 30 4,9 15,6 3,6 649,9 101,2
(Permeado 3)

O resultado mostrou que a membrana, mesmo com elevada concentracdo de acucares
e componentes do melago, leveduras e compostos organicos gerados na fermentagéo,
apresentou 6timo desempenho, comparavel com os resultados em meio sintético somente
com etanol P.A e agua. Foi possivel observar elevados valores de fluxo, embora com perda
na seletividade. Os valores de fluxo de etanol ficaram préximos ao do meio sintético. O
desempenho da DM neste experimento acoplado foi um valor médio de ISP de 1,83 kg/(m?.h)

em comparacdo com 2,1 kg/(m?.h) em meio sintético.

Como discutido anteriormente, com a presenca de levedura no meio junto com a
membrana, havia maior probabilidade de formacdo de biofouling. No entanto, ndo houve
qualquer efeito significativo sobre o desempenho da membrana, especialmente sobre o fluxo,
que permaneceu estavel durante a operacdo. Estes resultados estdo de acordo com diversos
relatos da literatura. BARANCEWICZ & GRYTA (2012), que investigaram o efeito da
presenca de levedura sobre uma membrana de PP, mostraram através de imagens de
microscopia eletrdnica de varredura que, apesar do uso prolongado do médulo DM no meio
de fermentacdo, ndo foram observadas células de levedura na superficie da membrana. Os
autores concluiram que a bioincrustacdo de levedura ndo ocorre nos moédulos de DM
aplicados na separacdo com etanol do meio de fermentacdo e este resultado foi consistente
com observacdes reportadas por GRYTA (2001). O autor concluiu que o fendmeno de
biofouling nao foi observado nos estudos apresentados e que o modulo de DM foi utilizado
intermitentemente durante alguns meses com estabilidade de fluxo. TOMASZEWSKA &
BIALONCZYK (2016) operaram uma unidade de DM por 580 h e o fluxo de permeado
permaneceu inalterado. Entretanto, os resultados de MEV revelaram uma pequena quantidade

de células de levedura na superficie da membrana.

Cabe mencionar que pela primeira vez, dentre o0s testes experimentais realizados, a

DM operou junto com uma fermentacdo ativa, e foi observada a presenca de CO, no
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permeado. Devido a alta atividade de fermentacao, com elevada producéo de gas carbénico, o
meio liquido reacional ficou sob intenso borbulhamento concomitantemente a producdo de
etanol. Devido a configuracdo do modulo e do reator, havia uma parte da membrana que nao
estava totalmente submersa, estando em contato com o ar. Provavelmente por essa area, o
CO; estava permeando pela membrana, sendo recolhido junto do etanol no permeado.
Algumas amostras de permeado estavam com aspecto similar ao de bebidas carbonatadas.
Idealmente, 0 modulo de DM ficaria totalmente submerso dentro do liquido no reator,
minimizando este efeito. Caso haja algum interesse na remog¢do simultdnea do etanol e do
CO,, dai esse fato pode ser relevante, inclusive podendo haver uma configuracdo de reator

submerso que se ajuste para essa finalidade.

De qualquer forma, existe a presenca de gas carbdnico no meio liquido e este
influencia o desempenho da membrana. A presenca do CO, permeando através dos poros
pode influenciar o transporte de etanol. Segundo GRYTA (2001), o gas carboénico influenciou
0 aumento do fluxo na DM em meio de fermentacdo, devido a algumas vantagens associadas
a presenca de CO, no sistema. Neste estudo, os resultados indicaram que a presenca de
bolhas de CO; na alimentagdo aumentou o fluxo em uma solucédo de etanol supersaturada
com CO;, em compara¢do com uma mesma solucdo sem CO,. As bolhas de gas melhoram a
turbuléncia no meio, e as condi¢Ges na camada adjacente a superficie da membrana tornaram-
se mais proximas da fase bulk. A formacéo das bolhas de CO, aumenta a turbuléncia na
camada limite, o que, por sua vez, facilita a transferéncia de massa. Além disso, o autor
propbs um modelo de destruicdo da camada limite promovido pelas bolhas de CO,

produzidas pelas leveduras ativas proximas a membrana.

Ainda de acordo com GRYTA (2001), a concentracdo de levedura na superficie da
membrana durante a operacdo é independente da concentracdo de levedura em solugdo, mas
sim dependente das condi¢fes hidrodindmicas. Sendo assim, existe uma situacdo vantajosa
porque a quantidade de CO, produzida aumentaria ainda mais com o aumento da

concentragéo de levedura nos fermentadores em escala industrial.

Sendo assim, por todos esses motivos associados a presenca de bolhas de CO; no
meio reacional, o ligeiro aumento de fluxo pode ser explicado. No pior caso, para o
experimento acoplado 1, o fluxo total foi de 649,9 g/(m?.h), em comparagéo a 457,2 g/(m?.h)
para 0 experimento apos o final da fermentacdo sem a producdo de CO,. Ou seja, 0 processo
acoplado com presenca de bolhas de CO2 resultou em aumento de ao menos 42% no fluxo

total permeado. Adicionalmente, deve ser ressaltado que o efeito positivo pela presenca das
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bolhas de CO, é uma importante vantagem do sistema com membranas submersas dentro do
reator de fermentacdo. Em analogia aos biorreatores com membranas utilizados no tratamento
aerdbico de efluentes, a principal desvantagem dos sistemas comerciais continua sendo o alto
custo operacional, com até 70% da demanda total de energia para os BRM sendo relacionado
a mitigacdo de incrustacdo pela limpeza com borbulhamento de ar (ou air scouring) (Judd
2006; Bohm et al., 2012). O air scouring desempenha papel fundamental no desempenho da
membrana, inibindo e removendo os agentes incrustantes da sua superficie, sendo usado
justamente para induzir condi¢des hidrodindmicas mais favordveis na proximidade da
membrana para promover o controle de incrustacdo e biofouling. Portanto, a producdo de
bolhas de CO, se mostrou favoravel em termos de fluxo, e apresenta um excelente potencial
de economia de custos operacionais em relacdo aos processos de BRM, em relac¢do aos custos

com limpeza das membranas.

Esse primeiro experimento indicou uma série de vantagens e pontos relevantes da
operacdo da membrana submersa com a remogdo continua acoplada ao reator de fermentacéo.
O estudo comparativo indicou um potencial aumento de conversdo de aglcares em etanol.
Entretanto, devido a pequena quantidade de etanol removida do meio, ndo foi possivel
observar o descolamento maior das curvas de etanol presente no meio e etanol total
produzido. Desta forma, foi planejado um segundo experimento, com alimentacdo

suplementar de melago e com mais tempo de operacao e remocao de etanol pela membrana.

6.2.6.2 Experimento acoplado II: batelada alimentada (26 h)

A Figura 6.23 e Figura 6.24 exibem os resultados do experimento acoplado Il, de
comparagdo da fermentacdo em batelada alimentada com e sem a membrana. Novamente, o
experimento sem a membrana foi o controle, realizado sob as mesmas condic¢des. Para esse
experimento, foi realizada uma alimentacdo suplementar de melago (adicdo equivalente a 15
g/L de AT) com 16 h de fermentacdo, quando em torno de 70% dos agucares ja haviam sido
consumidos (o aumento da concentracdo de AT pode ser observado na curva de acglcares
totais no grafico). Com a batelada alimentada, buscou-se maior ganho de rendimento em
comparagdo com o controle. Adicionalmente, conforme planejado, o objetivo foi de operar
por mais tempo 0 processo com a membrana, visando maior remocdo de etanol do meio

reacional.
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Figura 6.24: Curvas de concentracdo de agUcares totais e de etanol dos experimentos com e sem membrana.
Curva com linha pontilhada representa a concentracéo total de etanol produzida.

Havia a intencdo de prolongar o teste por mais tempo, com maior nimero de
alimentacOes, entretanto, ap0s a terceira remocdo de permeado, a membrana apresentou
vazamento através de um furo. Com o vazamento, entrou liquido na linha e o experimento
precisou ser interrompido e finalizado em 26 horas. Apos esse fato, a fibra do modulo foi

identificada e selada com cola, com 0 mesmo médulo sendo utilizado nos testes posteriores.

A Tabela 6.16 apresenta os resultados das respostas em termos de eficiéncia de
fermentacdo, rendimento e produtividade do processo acoplado com DM em comparacao
com o controle sem DM para os tempos finais de 26 h.

Tabela 6.16: Respostas dos experimentos com e sem a DM para o tempo final de 26 h. Os erros indicados

representam uma unidade de desvio padréo.

) Etanol no meio  Etanol Total  Rendimento Produtividade  Eficiéncia de
Experimento

(g/L) Produzido (g/L) (Y prs) (g/(L.h)) Fermentacédo (%)
Sem DM 47,1+0,7 47,1+0,7 0,38+0,01 1,78+0,03 749+11
Com DM 46,1+ 0,7 56,2+0,8 0,42+0,01 2,12+0,03 831+17
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O processo com a membrana levou a uma producéo total de etanol equivalente a 56,2
g/L de etanol com uma eficiéncia de 83,1 + 1,7% em comparacdo com 74,9 £ 1,1% no
controle e 47,1 g/L total de etanol produzido. Desta forma, pode ser demonstrado mais uma
vez um aumento significativo no rendimento de converséo dos agucares em etanol, de Y ys=
0,42 £ 0,01 com DM em comparagdo com Yys= 0,38 £ 0,01 sem a membrana, o que

corresponde ao aumento de 10,9%. A produtividade de etanol também aumentou em 19,6%.

O desempenho da membrana durante o experimento acoplado Il pode ser visto pela
Tabela 6.17, mostrando, com base de comparacdo, 0s resultados em meio sintético
novamente e do experimento .

Tabela 6.17: Resultados de desempenho da membrana de trés amostras de permeado do experimento Il em

comparacdo com o resultado em meio sintético e experimento I.

Etanol Etanol
Temperatura . N Fluxo Total ~ Fluxo etanol
Amostra ) Alimentacdo  Permeado a (@/(h) @/h)
° m-. m-.
(%) %) ’ ’
Meio sintético 30 4,7 18,9 4,7 560,6 106,0
Exp |
30 4,9 15,6 3,6 649,9 101,2
(Permeado 3)
Exp acoplado Il
30 3,0 12,01 4.4 664,1 79,8
(Permeado 1)
Exp acoplado Il
30 4,1 21,30 6,3 494,7 103,4
(Permeado 2)
Exp acoplado Il
30 4,5 16,03 4,1 632,2 101,3

(Permeado 3)

A membrana de DM acoplada ao fermentador no experimento Il apresentou 6timo
desempenho, chegando a um fluxo de 664,1 g/(m%h) com seletividade maxima ao etanol
igual a 6,3. O valor de indice de separacdo médio para esse experimento Il foi de 2,1
kg/(m2.h), mesmo resultado obtido com meio sintético. Apesar dos valores de seletividade

mais elevados, foi percebida uma leve diminuicdo no fluxo total e no fluxo de etanol
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permeado em comparacéo aos testes anteriores — o fluxo total médio foi de 597,0 g/(m?.h) em

comparago com 658,6 g/(m>.h) do Exp I.

Apesar da oscilacdo, o fluxo foi considerado novamente estavel até o vazamento pelo
furo no médulo. Como mencionado, 0 médulo de DM foi reparado e 0 mesmo foi utilizado
no experimento seguinte. Antes da realizacdo do experimento acoplado 11, foi desenvolvido
e realizado um procedimento de limpeza da membrana (sera descrito na secdo 6.2.7) e em
seguida esta foi submetida a um teste de desempenho de mais longa duragdo em meio real
com levedura. Para evitar que mais algum percalco interferisse sobre o teste e viesse a
interromper o experimento acoplado de longa duracdo que estava sendo planejado, 0 médulo
de DM foi submerso nesse meio por 5 dias e seu desempenho avaliado. Os resultados
indicaram excelente estabilidade do fluxo (os resultados de todo desempenho ao longo do
tempo serdo apresentados na se¢do 6.2.7), indicando a auséncia dos riscos de biofouling pelas
leveduras e compostos organicos, bem como incrustacdo inorganica dos sais provenientes do
melaco. Mostrou ainda que o reparo do modulo foi bem sucedido, sem que tenha sido

observado qualquer outro vazamento até o final dos testes.

6.2.6.3 Experimento acoplado III: semicontinuo (215h)

O principal objetivo do experimento acoplado I11, conduzido de forma semicontinua,
foi de demonstracdo do efeito do aumento da eficiéncia de fermentacdo com a remocao de
etanol pela membrana e avaliagdo dos modos de conducédo e de operagdo do processo.
Diferentemente dos demais testes, foi projetado um novo reator de vidro, com dimens6es
mais ajustadas visando melhor adequacdo da area do mdédulo para remoc¢do do etanol. O
experimento foi conduzido com a manuten¢do do volume constante com alimentacdes de

melago concentrado.

O planejamento envolveu a realizacdo de um teste de longa duracdo, com nove dias de
fermentacdo acoplada com mddulo de DM submerso. Buscou-se avaliar a forma de operagéo
estendendo a batelada, chegando esta a operar de modo semicontinuo. Novamente, o
experimento foi realizado em paralelo com o experimento de controle sem a utilizagdo de
membrana. O mosto foi preparado com melago diluido em agua com concentracéo inicial de
AT igual a 105 g/L. As alimentagOes foram realizadas com meio de melago mais concentrado
(232,6 g¢/L), com adigdo distribuida ao longo de 11 alimentagbes. A descrigdo das
composicdes e a estratégia de alimentacdo foram apresentadas na se¢éo 5.4.6.
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A Figura 6.25 mostra o resultado de todo o teste acoplado de 215 h e a comparagéo
com o experimento sem a membrana. Através do grafico, podem ser observadas as curvas de
consumo de acgucares e de producdo de etanol, e, para o caso do teste com a membrana

acoplada, a curva com linha pontilhada de etanol total produzido.

—— Aclcares com DM Acncares $/DM —#— Etanol com DM Etanol S/DM - -5 - Etanol Total DM

120,0 : . . : 90,0

. = - 80,0
100,0 ol
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Figura 6.25: Curvas de consumo de agUcares totais e de producdo de etanol para o experimento Ill.

O perfil da variacdo de AT no meio foi muito similar para os dois experimentos. Apds
20 horas de consumo, os reatores foram alimentados e com 47 h de teste ambos ja
apresentavam concentracdo de AT baixas, inferiores a 10 g/L. Novas alimentagGes foram
feitas, mas mesmo assim, devido ao rapido consumo, a concentracao de agucares foi mantida
baixa dentro do reator. E possivel observar as oscilacdes da concentracdo de AT pelo gréfico,
indicando as alimentacdes. Pode-se notar que esta ficou durante o tempo de 47 h até o final
de 215h constantemente baixa, variando entre 1,1 g/L e 15,2 g/L nesse longo periodo. A
concentracdo de etanol presente no meio permaneceu muito proxima entre os dois
experimentos até o tempo de processo de 22,5 h. Esse periodo (fase 1) pode ser considerado
uma batelada simples, a membrana ainda tinha muito pouco tempo de operagdo, com baixa
remocdo de etanol — notar que as curvas pontilhas de etanol total e de etanol no meio com
DM estdo muito proximas ainda. Nessa fase, as concentragdes de AT no meio variaram

drasticamente, indo de 105 g/L até 18 g/L. Uma segunda fase pode ser notada, ainda em
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regime transiente, de 22,5 h até 47 h de fermentacdo. Esse periodo pode ser caracterizado
como uma batelada alimentada. A concentracdo de etanol no meio, do experimento com DM,
comeca a diminuir. Entretanto, a curva de etanol total produzido situa-se em valores bem
superiores ao controle. O experimento sem a remogéo de etanol sob as mesmas condicoes

iniciais e de operacdo, comecou a apresentar uma reducao nas taxas de conversao.

A terceira fase estd compreendida entre o tempo de 47 h até o final do experimento,
em 215 h, sendo considerada como um periodo de opera¢do em semicontinua. Existia uma
entrada regular de meio concentrado de melago, e uma saida regular também intermitente de
liquido (essencialmente etanol e agua). O objetivo foi de manter o volume de reator
constante. Como 0s volumes removidos pela membrana eram muito préximos aos da
alimentacdo, mas ndo idénticos, para tal foi preciso, ao longo de todo o teste, fazer pequenos
ajustes com algumas purgas do reator — em torno de 10% do volume do reator foi purgado.
Para o controle, como ndo havia uma remocao de etanol e dgua pela membrana, a purga era
feita no mesmo volume adicionado. Além na manutencdo do volume constante com entrada e
saida de liquido, nessa fase a concentracdo de etanol presente no meio no experimento com
DM permaneceu quase constante ao longo de todo esse longo intervalo de tempo. Isto foi um
indicativo de que estava ocorrendo a remocdo e producdo de etanol com taxas similares.
Nota-se que a concentracdo de etanol no reator permaneceu quase inalterada, em 47 h
apresentou valor de 52,0 g/L e ao final, apds 215h, terminou com 53,3 g/L. Enquanto a
producdo de etanol total, que pode ser visualizada pela curva pontilhada, aumentava, se
distanciando cada vez mais das duas curvas. Esse distanciamento das curvas de etanol total e
etanol no controle ja indicavam o maior rendimento na conversdo dos agucares em etanol.
Porém, a forma mais adequada de visualizar os resultados finais de cada experimento deve

ser por meio dos parametros de fermentacéo, apresentados na Tabela 6.18.

128



Tabela 6.18: Parametros de resposta dos experimentos com e sem a DM ao final de 215 horas. Os erros

indicados representam uma unidade de desvio padréo.

Etanol no meio Etanol total Rendimento Produtividade  Eficiéncia de

Experimento ]
(o/L) produzido (g/L) (Y prs) (o/(L.h))  Fermentagéo (%)

Sem Membrana  62,2+0,7 62,9+0,7 0,34+0,01 0,29+0,01 66,0 + 0,8

Com Membrana  53,3+0,8 81,5+0,9 043+0,01 0,38+0,01 841+11

Com base nos dados apresentados, pode-se verificar que, sob as mesmas condicdes, 0
experimento com a remog&o continua de etanol mostrou um aumento significativo em termos
de desempenho com relacdo ao experimento sem o acoplamento com a membrana. Ao final
de 215 horas, foi obtida uma eficiéncia de conversdo dos aclcares em etanol de 84,1 + 1,1 %,
enquanto o processo sem a membrana apresentou eficiéncia de conversdao em etanol de
66,0 £ 0,8 %. O processo com a remocdo do etanol pela membrana proporcionou rendimento
ao final de Yps=0,43 £ 0,01 (getanol/g AT) em comparagdo com o rendimento de
Yris=0,34 £ 0,01 (g etanol / g AT) da condicéo de controle.

Os resultados de desempenho do processo acoplado com a DM em comparacdo com o
teste sem a remocdao do etanol pela membrana podem ainda serem vistos na Tabela 6.19. Os
valores percentuais indicam o aumento de ganho que foi obtido para cada parametro de

resposta calculado.
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Tabela 6.19: Comparacdo das respostas entre os experimentos com e sem a membrana para os tempos finais de

215h.
Parametro Ganho percentual
Etanol Final 29,7%
Eficiéncia de fermentacéo 27,7%
Rendimento (Yp/s) 27,7%
Produtividade (g/L.h) 30,0%

Os resultados apresentados demonstraram o efeito benéfico que a remogéo de etanol
através da membrana desempenhou sobre os parametros de eficiéncia do processo. Para o
tempo final de 215 h de processo semicontinuo, o rendimento de conversdo de agucares em
etanol foi de 27,7% superior e com uma produtividade volumétrica 30,0% maior do que o

reator sem a membrana.

Um resultado proximo ao obtido neste trabalho foi reportado por GRYTA et al.
(2000), que também realizou uma integracdo do processo de fermentacdo com DM para a
producdo de etanol. Segundo os autores, a remocdo dos produtos pelo processo de DM
diminuiu a inibicdo, aumentando a eficiéncia e a produtividade do biorreator com membrana.
Para uma concentracdo de AT de 150 g/L o rendimento mé&ximo obtido ao final de 67 h foi de
0,47 (g etanol/g AT), para 0 mesmo tempo o rendimento para o experimento sem a DM foi
0,33 (g etanol/g AT). Os resultados apresentados por BARANCEWICZ e GRYTA (2012)
mostraram que a aplicacdo do processo DM aumentou o rendimento da fermentacdo em 11%,
com a produtividade aumentando em quase 30%. Segundo os proprios autores, tal resultado
obtido foi consistente com demais dados da literatura, que evidenciaram os beneficios de

combinar a fermentacdo com o processo de remocdo do etanol.

ATALA (2000), trabalhando com a remocdo continua de etanol do meio de
fermentacdo através de um tanque a vacuo por um tempo total de 400 horas, obteve
rendimento medio de Ypss igual a 0,47. Ainda segundo o autor, a produtividade de etanol para
a concentracdo de AT na alimentagdo de 230 g/L, com remocdo continua, foi 33% superior
ao encontrado no processo convencional sem a remoc¢éo, mantendo a concentracdo de etanol

no reator em torno de 50 g/L. SHABTAI et al. (1991) avaliaram o efeito do acoplamento de
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uma unidade de pervaporacdo em um biorreator com células de levedura imobilizadas. Os
autores operaram por um tempo total de 140 horas, sendo 80 h de forma continua, e a
produtividade de etanol do reator aumentou 11% no experimento de fermentagdo com a

remocdo do etanol em comparagdo com o controle.

DI LUCCIO (2000) obteve, no melhor caso dentre os experimentos realizados, um
rendimento 0,49 com remocao de etanol através de membranas de PP em modulo externo, em
comparagdo com 0,47 com experimento sem remocdo de etanol e um aumento de 18% na
produtividade volumétrica de etanol. O autor ainda pontuou que a concentracdo de etanol no
meio sem a remocao e a inibicdo pelo acimulo do produto afetam muito mais o crescimento e
viabilidade celular do que a producdo de etanol em cada célula. Mas assim, como menos

células viaveis, consequentemente, menos producdo de etanol.

UDRIOTTI et al. (1989) obtiveram aumento na produtividade de etanol de 87% na
condicdo com remocgdo por DM em comparacdo com experimento de batelada sem DM.
KASENO et al. (1998) reportaram aumento de 70% obtido com a remocao por membranas.
Enquanto que TOMASZEWSKA & BIALONCZYK (2016) investigaram a producdo de
etanol a partir do soro do leite concentrado em um biorreator integrado com DCMD. A
eficiéncia da producédo de etanol com DM na fermentacdo de soro foi 37% superior do que
sem DM e com meio de soro enriquecido com sacarose foi proxima do valor teorico, sendo

90% maior do que no processo realizado sem membranas.

LEWANDOWICZ et al. (2011) também utilizaram a DM para remocéo do etanol do
meio de fermentacdo e obtiveram uma eficiéncia de conversdo de carboidratos em etanol de
88,2%. O rendimento de conversdo, Yegys, foi de 0,45, resultado 15,6% superior ao obtido sem
membrana. Além disso, apds 30 h de processo, os resultados implicam em uma produtividade
de etanol com DM 43% superior do que sem DM nas condi¢des de fermentagéo testadas.

Como ja mencionado, por todo o periodo dessa terceira fase, as concentracdes de AT
no meio também pouco variaram, mantidas em valores bem baixos. Essa condicao atingida
nessa etapa foi de uma condicdo de operacdo semicontinua. Evidentemente que, mesmo com
as concentracdes de etanol e AT quase constantes, 0s sais, metabolitos e outros componentes
estdo sendo acumulados dentro do reator. Portanto, uma informagéo chave desse experimento
foi de acompanhar esse limite em que o acumulo de material comega a afetar o rendimento da
fermentacgdo. A Figura 6.26 mostra justamente a variagdo dos valores de rendimento durante

a fermentacéo, com e sem a remocao de etanol pela membrana.

131



0,500 - B Com Membrana
—_ & Sem Membrana
o
5 0450 -
(5]
=
n
3]
-1]
~ 0,400 - —
=) S
=
3] .
3
o 0350 - e
o) ¢
2
=
4]
E 0300 -
=i
=
(4]
o~
0,250 T T T : |
0 50 100 150 200 250
Tempo (h)

Figura 6.26: Variacdo do rendimento de fermentacdo durante o experimento Il1, com e sem a remocéo de etanol
pela membrana.

A comparagéo dos resultados experimentais, obtidos das duas fermentages realizadas

com e sem membrana, demonstrou que a fermentacdo acoplada com o processo de DM

apresentou maior rendimento na conversdo de agucares em etanol, evidenciando uma vez

mais que o acoplamento foi capaz de promover um aumento consideravel na eficiéncia do

processo.

A curva de tendéncia das varia¢fes no rendimento indica que, durante as primeiras 20
h (sem a remocdo pela DM), a eficiéncia do processo de fermentacdo ficou muito préxima ao
experimento controle. Entretanto, apds esse tempo, a condicdo com remoc¢édo de etanol pela
DM aumentou a eficiéncia do processo até atingir um valor méximo. Essa eficiéncia depende
da concentracdo de acucares fornecida e, devido a este motivo, ao longo do tempo, o
rendimento (Yps) foi caindo para o experimento sem a membrana. Acima de uma
concentragdo de etanol no meio de 60 g/L, foi observada a queda no rendimento para o
experimento controle. Quanto maior a alimentacdo de aglcares para 0 experimento sem a
membrana, menor a capacidade da levedura de conseguir converter os aglcares em etanol,
assim indicando o fendbmeno de inibicdo no processo fermentativo. Enquanto que, para o
experimento com DM, o etanol era constantemente removido do meio, e quanto mais agucar
foi fornecido, maior a conversédo no produto. Portanto, foi demonstrado que, com a remogéo
do produto da reacdo e agente inibidor do processo fermentativo, foi possivel aumentar o

rendimento da fermentacdo em etanol. Deste modo, a diminui¢do da inibicdo levou ao
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aumento na eficiéncia do processo, ou seja, no rendimento de conversdo de aglcares em

etanol.

Entretanto, foi possivel notar que houve ligeira perda de desempenho do processo
acoplado, com a diminui¢do do rendimento em etanol, principalmente ap6s 160 horas de
processo. A condicdo do experimento com DM era inclusive mais drastica em termos de
acumulo de componentes como sais e metabolitos ndo volateis dentro do reator, dada a purga
maior realizada para o experimento sem o acoplamento. Foi possivel identificar o limite em
que o acumulo de material comecou a afetar o desempenho da levedura e reduzir a eficiéncia
do processo. Esse acumulo de sais e solutos no meio reacional, entre outros impactos, afeta o
equilibrio osmotico do meio. Deste modo, a levedura tem sua viabilidade afetada, podendo
levar a um aumento na producdo de glicerol no meio — resultando em menor rendimento em

etanol.

As variacGes da concentracdo de glicerol e do pH do processo fermentativo do

experimento 111 podem ser observadas na Figura 6.27.
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Figura 6.27: Perfil da producéo de glicerol e varacdo do pH no meio de fermentacdo durante o experimento I11.

E importante notar que as concentragdes de glicerol no meio para 0 experimento com
e sem DM ficaram muito proximas. No caso com a DM, ficou abaixo de 5,1 g/L por mais de
180 h, até mesmo com valores inferiores ao controle. Apenas apds 188 horas de processo, 0
glicerol aumentou mais no processo com a DM acoplada em comparacdo com o controle. Ao

final de 215 horas o glicerol chegou até 10 g/L, valor superior aos 6,8 g/L de glicerol obtidos
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no controle. Essa tendéncia de aumento da concentracdo de glicerol pode ser justificada pelo
aumento de estresse osmatico, com 0 aumento da concentracdo de solidos, sais e outros
componentes que estdo sendo acumulados no meio (para o reator com a remogao de etanol
pela membrana), que proporciona condi¢gdo mais adversa para as leveduras. Esta condicéo
adversa induz a levedura a produzir mais glicerol que atua justamente na regulacdo da
pressdo osmotica do meio. Outro fator relevante a ser considerado foi a manutencdo do pH no
meio fermentativo (ente 4,4 e 5,0) com o decorrer de todo o experimento, indicando boa
estabilidade do processo e auséncia de contaminacdo bacteriana, como bactérias laticas e

aceticas que poderiam reduzir o pH do meio.

Portanto, a membrana de DM foi bem sucedida na fermentacdo de longa duracédo (215
h) em meio com melaco como fonte de carbono, uma condigdo ainda mais agressiva do que
usado industrialmente, que apresenta mais caldo de cana do que melago com menor
concentracdo de sais e impurezas. O processo fermentacdo semicontinuo acoplado com DM
produziu 81,5 g/L de etanol em 215 h de fermentacdo com rendimento de 0,42 (g etanol/g
AT) e eficiéncia de 84,1%, sendo 27,7% melhor do que o controle sem o uso das membranas.
Um rendimento de 0,45 foi atingido em 65 h de processo, enquanto o maximo de rendimento
para o experimento sem DM foi de 0,43 em um tempo de 24 h. Portanto, foi possivel
demonstrar o aumento da eficiéncia de conversdo de aclcares em etanol, através da remocao
do produto da fermentacdo de melaco, pela membrana de PVDF de forma acoplada e

submersa no reator.

Segundo LEWANDOWICZ et al. (2011), o aumento da concentracdo da fonte de
carbono no meio pode levar a uma maior producdo de etanol sem expandir as instalacdes
existentes. Em geral, a fermentacdo de mosto com maior densidade (mais de 18 °Brix *) é
realizada de modo a atingir concentragdo final de etanol de pelo menos 7,5% (m/m). No
entanto, quando o meio de alta densidade é usado (fermentacdo VHG, do inglés very high
gravity), as células de levedura sdo expostas a condi¢fes adversas, incluindo maior toxicidade
do etanol e estresse osmotico. Desta forma, a remocdo do etanol viabilizaria esse tipo de
processo. Os autores também reportaram uma perda gradual na produtividade do etanol no
experimento controle sem DM, atribuida principalmente pela inibicdo do etanol. Os
resultados correspondem bem ao fato de que houve um declinio significativo no nimero de
células e na viabilidade no sistema sem DM e que ndo aconteceu no sistema com remocao do
etanol. A perda de viabilidade maior para o experimento sem DM, segundo os autores, se

deve ao acUmulo de etanol intracelular que alterou a estrutura da membrana celular
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diminuindo sua funcionalidade. Além dos conhecidos mecanismos de defesa, como a
acumulacdo de glicerol, a tolerancia ao estresse também pode ser adquirida por meio da
sintese de proteinas de choque térmico (HSPs), essas proteinas sdo responsaveis por proteger
as células de levedura contra o calor e o estresse pelo etanol. Os resultados sugerem que a
DM pode influenciar consideravelmente o nivel de expressdo génica responsavel pela sintese
das HSPs nas células' de levedura. O estudo mostrou que o nivel de HSP durante a
fermentacdo controle foi duas vezes maior do que durante a fermentacdo continua com DM,

comprovando o efeito inibitorio do etanol sobre as células de levedura.

ZHANG et al. (2017) recentemente publicaram um estudo em processo de
fermentacdo com alta densidade (VHG) com Zymomonas mobilis com a remocao de etanol
através de DM para mitigar os efeitos de inibicdo do produto na fermentacdo VHG. O sistema
VHG integrado com a DM proposto, para uma alimentacdo de glicose de 300 g/L, resultou
em producdo total de etanol de 127,4 g/L e eficiéncia de conversdo de 84,9%. Segundo 0s
autores, os resultados revelaram uma maior concentracdo de etanol no fermentador com
menor concentracdo residual de glicose em comparagdo com experimento sem DM, com
produtividade 48% maior. Comprovando a viabilidade técnica do uso da remocéo do etanol

pelas membranas em processos com elevada concentracao de agucares.

NAKADO et al. (1987) estudaram o efeito da remocdo de etanol através de DM com
membranas de PTFE, em processo com e sem purga de células. Os autores reportaram que a
remocdo do etanol também diminuiu a inibicdo causada pelo acimulo do produto,
aumentando o consumo de glicose, a produtividade e o rendimento do processo, quando
comparado com a fermentacdo sem a remocao de etanol. Segundo os autores, a eficiéncia de
fermentacdo foi de 86%, sendo 16% superior a eficiéncia para o experimento sem DM e um
aumento de 3 vezes na produtividade de etanol em operacdo continua. Para o caso sem purga
foi observado o aumento da concentracdo de células no meio devido ao seu acimulo no
reator pela membrana e foi relatado que o experimento com purga apresentou maior
produtividade do que o experimento sem purga. Esse fato foi explicado pela perda de
eficiéncia das células devido ao acumulo de sais, quando os Unicos componentes removidos
do meio sdo os volateis. Os autores também concluiram que esse acumulo de sais e outros
compostos aumentam a pressdo osmotica do meio, e que outras substancias podem exercer

efeito toxico sobre as células.

! A unidade de grau Brix é uma escala numérica de indice de refracdo que indica a porcentagem de
solidos soluveis contidas em uma solugdo, em que 1 °Brix equivale a 1% (m/m) de agucar.
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Fluxo (g/m?2.h)

Desta forma, a questdo do acimulo de material durante o processo acoplado
desempenha efeito relevante sobre a eficiéncia do processo. Desta forma a purga desempenha
um papel chave para a manutencdo da viabilidade da operagdo de um sistema continuo.
Enguanto que, para o caso em que ndo haja purga do reator, o efeito de acimulo exerce um
papel na limitacdo do tempo méaximo em que a batelada estendida pode durar, ou seja, o
tempo de operacdo semicontinua. Assim, o tempo pelo qual a batelada pode ser estendida foi
estimado através dos resultados obtidos experimentalmente, conforme exposto na Figura do
Apéndice C. A variagdo de rendimento no experimento acoplado com o tempo e 0 maximo de
rendimento antes da reducdo na eficiéncia de conversdo dos AT e etanol foram os valores

calculados para o tempo de 102 h.

A Figura 6.28 mostra o desempenho da membrana de PVDF de DM submersa no
experimento 11 em termos de fluxo e seletividade. A membrana passou por um longo periodo
de operacéo e ficou submersa por um tempo de 200 horas, sem que houvesse alguma parada

para procedimento de limpeza da membrana durante o teste.
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Figura 6.28: Variacdo dos fluxos e seletividade da membrana de DM para o experimento I1I.

Pela analise da Figura 6.28, pode-se notar que ndo houve qualquer tendéncia de queda
no fluxo ao longo do tempo e, portanto, pode-se dizer que ndo houve perda de desempenho
da membrana ao longo de todo experimento de longa duracdo. As variacdes percebidas de
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fluxo e seletividade podem ser atribuidas as oscilagGes da temperatura (que ficou entre 29°C
e 32°C) e das variacGes de concentracdo do etanol (entre 3,4% e 5,8 %) e outros compostos
no meio. A Tabela 6.20 mostra os valores médios de desempenho obtidos ao longo do
experimento Ill, ainda usando como referéncia os experimentos | e Il. Como ja mostrado
anteriormente, o desempenho da membrana foi pouco alterado em relacéo a alimentagdo com
0 meio sintético, novamente mostrando que os fluxos nao foram afetados negativamente pela
presenca de acUcares na alimentacdo, ou mesmo de células de levedura, e ainda com o
aumento de fluxo provavelmente provocado pelas bolhas de CO, gerado, como discutido

anteriormente.

Tabela 6.20: Valores médios de condicdo e desempenho da DM nos experimentos I, 11 e I11.

Etanol Etanol
) Temperatura ) ) Fluxo Total  Fluxo Etanol
Experimento ) Alimentacdo  Permeado o (@/(h) @/(h)
° m°. m-.
(%) (%) ’ ’

Exp | 30,0 4,8 15,8 3,8 658,6 104,1
Exp Il 30,3 3,9 16,4 4,9 597,0 95,5
Exp 111 30,2 4,7 13,7 3,4 7479 102,1

O modulo de DM acoplado ao fermentador no experimento 111 apresentou novamente
6timo desempenho, chegando a apresentar fluxo permeado total de 907 g/(m%h) e
seletividade maxima de 5,5. O valor de indice de separacdo médio para esse experimento 111
foi de 1,8 kg/(m2.h), similar aos obtidos anteriormente. Neste teste de longa duragéo, foram
percebidos valores inferiores de seletividade, e um leve aumento no fluxo total em
comparagao aos testes anteriores, com um fluxo total médio de 747,9 g/(m®.h). Este fato pode
ser devido a mudancgas nas propriedades da membrana, tendo em vista que este mesmo
maodulo ja havia sido usado por cerca de 300 horas, em torno de 270 h em meio de melaco,
mais 30 horas em meio sintético. Esse aumento do fluxo permeado pela membrana,
consequentemente pode ter ocasionado um aumento no efeito do fenémeno de polarizacéo de

concentragdo, assim explicando a reducao na seletividade.

Os testes demonstraram ainda que ndo houve necessidade de tratamento do meio para
a operacdo da membrana. Foi verificado que a membrana operou de forma submersa por mais

de 270 horas sem apresentar colmatagdo significativa ou qualquer indicio de fouling
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irreversivel. Portanto, a unidade de DM submersa foi potencialmente capaz de substituir
parcialmente a unidade de centrifuga para remocao e reciclo de células, mais usualmente

utilizada em um processo convencional de etanol.

CALIBO et al. (1987) realizaram um longo teste de fermentacdo continua, em solugéo
concentrada de glicose e outro com melago, acoplada com DM com membranas de PTFE. Os
resultados experimentais indicaram que o modulo conseguiu remover uma significativa
quantidade de etanol do meio de fermentagdo com aumento no rendimento e na produtividade
de etanol. Durante os experimentos, verificou-se que a operacdo de longa duragdo com DM
foi possivel (sendo 430 h usando o meio de glicose e 695 h usando o meio de melago) e ndo
se observou alteracdo significativa no desempenho de separacdo de etanol no mddulo de
PTFE. A seletividade permaneceu praticamente constante durante os dois experimentos, com
valor em torno de 7,0 e um fluxo total de 230 g/(m2.h).

GRYTA et al. (2000) trabalharam com DCMD com membranas de PP na remocao
continua de etanol a partir de meios de fermentacdo por um tempo total de 67 horas e
obtiveram fluxo total em torno de 900 g/(m?.h) e seletividade de 4,6. DI LUCCIO (2001),
utilizando um mdédulo externo com membranas de PP operando acoplado com a fermentacéao
por um tempo de 43 h, obteve fluxo total médio de 43,6 g/(m>.h) e seletividade de 6,3. Apesar
do valor baixo de fluxo permeado obtido, segundo o autor, a membrana operou bem sem a
aderéncia de células na superficie das fibras e sem que houvesse perda significativa no
desempenho da membrana, embora tenha observado pontos de acimulo de material dentro

dos médulos.

ZHANG et al. (2017), com sistema acoplado de VMD com membranas de PTFE
mantendo concentracdo de etanol de 86,8 g/L no meio, apontaram que o fluxo de permeado
de 109 g/(m2.h) com 20 horas de teste diminuiu para 80 g/(m®.h) com 52 h de experimento.
Segundo os autores, esses dados sugerem que a DM funcionou bem para a remocéo de etanol
da solucdo concentrada, porém as impurezas no meio de fermentacdo sujaram a membrana,
apresentando assim indicios de fouling. UDRIOTTI et al. (1988) também utilizando
membranas de PTFE, observaram que a seletividade da membrana de DM foi constante ao
longo de 22 h, em torno de 1,6, e o fluxo de etanol foi igual a 220 g/(m.h). Para determinar
se a incrustacdo da membrana, devido aos componentes do meio e células de levedura,
poderia se tornar importante durante opera¢es mais longas, o reciclo para 0 modulo DM
continuou mesmo apos o término da producdo de etanol. E os autores observaram que, apos

30 h, o fluxo de permeado comegou a diminuir de forma constante até 90 h, chegando a um
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valor até 50% menor. Porém, ressaltaram que a membrana pode ser regenerada simplesmente

lavando com solucéo alcalina e secagem com ar.

Portanto, os resultados apresentados demonstraram a alta capacidade da membrana de
operar por longo periodo de tempo. No teste com 215 h, o mddulo com membranas
submersas de PVDF, mesmo em meio com levedura, melaco, e sendo concentrado com o
tempo devido a taxa de acumulo (de sais e metabolitos), ndo apresentou queda no
desempenho ou indicios de incrustacdo. O resultado apresentado no experimento Il foi
significativo e expressivo em comparacdo com aqueles apresentados na literatura, em
especial devido a boa estabilidade e fluxo superior a diversos trabalhos em condicdes
similares. A Tabela 6.21 resume o0s principais trabalhos de fermentacdo acoplada em
comparagdo com os resultados obtidos no presente trabalho.

Tabela 6.21. Comparacao dos resultados do presente trabalho de produgéo de etanol acoplado com DM

submerso com processos de DM da literatura. As respostas de aumento de rendimento e aumento de

produtividade se referem ao ganho em relagdo a condicdo sem remocao do etanol.

Rendi ; Aumento de Aumento de Fluxo Seletividade Sist Referénc:
endimento Rendimento  produtividade  (kg/m2.h) (o) 1Stetha elerencias
VMD, PTFE
0,44 13% 200% 39 8,0 ’ > NAKAO eral. (1987)
externo
DCMD, PTFE UDRIOTTI et al.
0,34 31% 87% 0,22 1.6 T e
externo (1989)
DCMD, PP,
0,47 42% 220% 0,9 4.6 T GRYTA et al. (2000)
externo
VMD, PP,
0,49 4% 18% 0,04 6.3 o DI LUCCIO (2001)
externo
DCMD, PTFE, LEWANDOWICZ
0,45 16% 43% 1.1 NR ’ ’ e
externo al. (2011)
DCMD, PP, BARANCEWICZ e
0 - o H H
0.49 11% 30% 0.19 6.6 externo GRYTA (2012)
DCMD, PP, TOMASZEWSKA &
o] 0 0 s > 2
0.48 37% 90% 0.64 4.3 submerso BIALONCZYK (2016)
VMD, PTFE
0,43 27% 48% 0,10 3.2 ’ * ZHANG et al. (2017)
externo
VMD, PVDE. PRESENTE
(V] 200 2 £l E
0.45 28% 30% 0.75 3.4 submerso TRABALHO

NR: Dado ndo reportado. Sistema com mddulo submerso ou externo ao reator.
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6.2.7 Método de limpeza das membranas

Somando todo tempo de operacdo em que a membrana foi submetida aos testes em
meio real, experimentos I, Il e 111, mais o teste de desempenho de longa duracdo em meio real
com levedura, em que o modulo DM foi submerso nesse meio por 5 dias, e os testes finais
apos o término do Exp 11, tem-se um total de mais de 350 horas de operagdo. A Figura 6.29
mostra o0 desempenho da membrana em termos de fluxo e seletividade ao longo das 360 horas
de operacdo em condigdes similares com temperatura em torno de 30°C e aproximadamente

5% de etanol na alimentagéo.

Fluxo (g/m2.h)

1200,0 - [ Fluxo Total Seletividade - 7,0

1000,0 -

800,0 ~ I I ‘ | I I

i 1 | |H i |'I\Hw
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Seletividade

Figura 6.29: Fluxo e seletividade da membrana de DM durante o periodo de mais de 360h de operacao.

Os resultados indicaram excelente estabilidade do fluxo, sem qualquer tendéncia de
queda com o tempo, indicando a auséncia dos riscos de biofouling pelas leveduras e demais
compostos organicos, bem como incrustagdo inorgénica dos sais provenientes do melaco.
Através desses resultados foram calculados os valores médios do fluxo total permeado, de
780 g/(m*.h), e seletividade, de 3,93.

E importante reforcar que o mesmo madulo em alca com fibras de PVDF foi utilizado
em todos os experimentos de DM. Como mencionado, nenhum teste necessitou de limpeza
durante a algum teste, mostrando novamente a robustez ndo somente da membrana, mas do
processo de DM submerso. Portanto, o0 médulo submerso testado ndo sofreu qualquer
interrupcgdo para limpeza devido a queda de fluxo durante a realizacdo dos testes. Entretanto,
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durante o tempo de vida util da membrana, com mais de 360 horas de operacéo, foi realizado
um procedimento de limpeza, para a recuperacdo de desempenho. Antes do inicio do
experimento acoplado 111, bem como apds o seu término, foi realizado esse procedimento de

recuperagdo da membrana.

Embora a incrustacdo seja mais preocupante em processos com aplicacdo de pressédo
sobre a alimentacéo e, desta forma, existam aparentemente menores problemas paraa DM em
comparagdo com outros processos com membranas, a limpeza das membranas também é
necessaria. A incrustacdo organica e inorganica leva ao bloqueio dos poros, o que reduz o
fluxo de permeado e, portanto, o desempenho da membrana diminui. Dentre estas substancias
presentes na alimentacdo que podem ser incrustantes estdo os sais, normalmente solUveis na
agua, mas que podem precipitar e cristalizar na superficie das membranas. Uma das maneiras
de contornar este problema é aumentar a temperatura da 4gua e diminuir o pH. Existem ainda
os depdsitos de matéria organica, material em suspensdo na agua e que se deposita na
superficie da membrana. Dentre esses materiais, podem ser mencionados os coloides de
origem mineral ou orgénica, polissacarideos, proteinas, e os préprios fungos e bactérias, bem

como seus metabdlitos gerados e componentes celulares.

Portanto, com base em alguns trabalhos da literatura (UDRIOTTI et al., 1988;
BAKER, 2004; ALKHUDHIRI et al., 2012; TIJING et al., 2015), para se promover a
limpeza quimica e recuperagdo do fluxo da membrana de PVDF foi desenvolvido um
procedimento de imersdo em solugéo alcalina (NaOH) pH=10,5, aquecida com temperatura
de 40°C por 2 h, seguida de imersdo em solucdo acida (HCI) pH=3, 40°C por 1h, e
posteriormente a secagem com ar. Ndo foi realizado qualquer procedimento de limpeza
periddica da membrana, e sim de recuperacdo. Os resultados da recuperacdo do fluxo, ap6s o
procedimento desenvolvido de limpeza, podem ser observados pela Figura 6.30.
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Figura 6.30: Resultado de desempenho da membrana antes e ap6s o procedimento limpeza a 30°C com solugdo
etanol e agua 5% e comparacgdo com o valor médio obtido ao longo de todos os testes.

Nos BRM, como falado anteriormente, existe a necessidade de borbulhamento sobre
as fibras para reduzir os problemas de incrustagdo, inibindo e removendo os agentes
incrustantes da sua superficie da membrana. Além disso, industrialmente, a retrolavagem &
realizada periodicamente com o proprio permeado ou com o uso de produtos quimicos, como

solucdo alcalina ou de hipoclorito, justamente para evitar o crescimento de biofilme.

CARSTENSEN et al. (2012) pontuam em seu extenso trabalho de reviséo que as
membranas submersas oferecem, dentre outras vantagens em relacdo aos sistemas com
membranas externas, sanitizagdo facilitada do modulo integrado, menor gasto com energia e
menores gastos com limpeza da membrana submersa, em que pode se aplicar o
borbulhamento de ar pelo fundo, em vez de usar maior consumo de energia para manter a

operacdo de fluxo cruzado.

Portanto, foi percebido ao longo de todos os testes e pelo longo periodo de operagdo
da membrana de PVDF em modulo submerso na remocao de etanol, que ndo houve tendéncia
de queda no fluxo ou no desempenho da membrana ao longo dos experimentos e que o fluxo
pode ser retornado para seus valores 6timos de desempenho com um simples procedimento
de limpeza. A utilizacdo do modulo de forma submersa apresenta aparentemente uma
vantagem em termos de estabilidade e menores riscos de fouling e, consequentemente,
menores gastos potenciais com limpeza. A operacdo de forma submersa apresenta ainda uma
grande e relevante vantagem devida a presenca das bolhas de CO, produzidas, que melhoram
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as condicOes hidrodinamicas, e principalmente um excelente potencial de reducdo de custos

operacionais a com limpeza das membranas.

6.3 Simulac¢io do processo

Neste capitulo, serdo apresentados as condi¢des e os resultados das simulagdes do
processo convencional (caso base) para a producéo de etanol e dos processos integrados com
a remocdo continua deste produto por DM (secédo 6.3.2). Foi considerado para o caso base, e
para todos os demais cendrios avaliados nesta analise, uma planta industrial tipica de acucar e
alcool, com capacidade de moagem de 2.000.000 de toneladas por ano de cana-de-agUcar e
uma mistura de producdo de 55% para o aglcar 45% para etanol. Foi ainda considerada uma
operacdo de 180 dias (moagem efetiva) para cada ano safra que tem uma duracdo média de
210 dias. Essas condicdes sdo importantes para estabelecer uma mesma base de comparacgéo e
dimensionar toda a planta industrial. Vale ressaltar que essas premissas representam um

tamanho médio de usina real de producédo de acucar e alcool.
6.3.1 Condicoes da simulacio de processo

6.3.1.1 O caso base

A usina de acucar e alcool considerada como o caso de base processa 2 milhdes de
toneladas de cana por ano. O caldo de cana extraido é dividido em 45% em massa para
producdo de etanol e 55% para agucar. A planta produz etanol hidratado (92,8% m/m) e
acucar. Todo melago gerado vai para suplementar a fermentacdo e todo o bagago gerado na
planta é utilizado nas caldeiras para geracdo de vapor, sendo este usado como utilitario na
planta e também para a geracdo de eletricidade, que é parcialmente utilizada para

equipamentos elétricos.

A unidade deste caso base tem uma producdo de 21,17 m*h de etanol, equivalente a
uma producéo de 95.675 m® por ano de etanol hidratado. Este valor equivale a uma produgio
de 48,9 L de etanol/t de cana, condizente com valores obtidos industrialmente na regido
centro-sul do pais (UNICA, 2017).

O processo pode ser dividido em trés seces: i) tratamento do caldo; ii) fermentacdo; e
iii) destilacdo (remocdo e purificacdo do etanol). Essas trés secdes serdo descritas a seguir.
Anteriormente a implantacdo do processo no simulador SuperPro Designer®, todos o0s
calculos de balanco de massa completo do processo da secdo de tratamento foram realizados
em planilha eletrdnica no Microsoft Excel® 2010. O balanco de massa foi feito a partir de

143



dados reais de um processo da Usina da Pedra (Serrana/SP) reportado por DIAS (2008) e
demais dados obtidos na literatura (ANA, 2009; UNICA, 2017).

i. Secdo de tratamento
A vazdo de entrada na unidade produtiva é de 396 toneladas por hora de cana,

equivalente a 9.523 t/dia. A cana, apds o recebimento na planta, é lavada, com uma entrada
da agua de embebicdo (2.582 t/dia), e, em seguida, passa pela etapa de moagem. Na moagem,
sai 0 bagaco de cana, aproximadamente 24% em massa, de onde é extraido o caldo de cana,
que é divido em duas correntes, para a producdo de acUcar e para a fermentacdo. De acordo
com a politica de producdo da usina, esse percentual destinado para agucar ou etanol varia —
neste caso, foi adotado um valor de 45% para etanol. Depois do tratamento, a vazdo de caldo
que segue para a fermentacdo é de 156,6 t/h. Proveniente da producéo de agucar é gerado o
melaco com vazdo de 16,9 t/h. A composicdo do caldo ao final do tratamento e do melago
esta descrita na Tabela 6.22.

Tabela 6.22. Composicdo do caldo de cana-de-aclcar e do melago. Adaptado de Mantelatto (2005) e
Souza (2008).

Componente Caldo de Cana Melago
Agua 84,27 % 30,25 %
AcuUcares totais (sacarose,

_ 14,59 % 64,8 %
glicose e frutose)
Outros solidos 0,77 % 3,36 %
Cinzas 0,37 % 1,60 %

Os acucares totais (AT) sdo os aclcares fermentesciveis: glicose, frutose e
majoritariamente a sacarose. A corrente de melago que serd alimentada na fermentacdo passa
por uma dilui¢do de aproximadamente trés vezes com agua, visando atingir um teor de AT de
23% — essa € uma forma de corrigir o Brix na dorna. Desta forma, o caldo de cana a ser
adicionado junto com ao melaco equivale a uma concentracdo de AT na corrente de
alimentacdo da dorna de 16,7%. Essa corrente de alimentagdo segue para a segdo de
fermentacgdo. Os célculos gerados na planilha auxiliar em excel estdo mostrados no Apéndice
B.
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ii. Fermentacao
A Figura 6.31 mostra o fluxograma de processo das secdes de fermentagdo e

destilacdo do caso base.
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Figura 6.31. Fluxograma da unidade de fermentag&o e destilagdo no SuperPro Designer.

O fermentador considerado no simulador foi um reator de conversao estequiométrica
em batelada. As reacGes e conversbes foram determinadas com base em dados de
rendimentos obtidos na industria, como formacéo de etanol, levedura e outros subprodutos. O
procedimento batelada em D-101 representa as reacdes principais e paralelas de conversao
dos aclcares em etanol, levedura e subprodutos. E importante destacar que, embora todo o
processo seja continuo, a fermentacdo é realizada em regime de batelada alimentada. Com
um sistema de escalonamento dos reatores, torna-se possivel que as demais unidades operem
continuamente. A temperatura dos fermentadores foi mantida em 32°C. Os agUcares foram
representados pela sacarose e os valores de conversdo em D-101 estdo representados pelas

seguintes reacGes na Tabela 6.23.

Tabela 6.23: Descricdo das reacGes e os valores de consideradas no fermentador.

Reacéo Extensdo da conversao
1Sacarose + 1 Agua  ===> 4FEtanol + 4CO2 89,0%
342 g 18 g 184 g 176 g
Sacarose =~ ===> Levedura + CO2 + Agua 6,6%
100 g 38,189 43,87g 17,95¢
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Sacarose + Acido Sulfurico + Agua ===> Glicerol + Sollveis + Acidos organicos 4,1%
90g 59 5¢ 85¢g 59 10g

Nota-se pela primeira reacdo descrita que a conversdo de sacarose e agua em glicose
mais frutose esta implicita e que esta reacdo foi considerada com 100% de conversdo. A
eficiéncia de fermentacdo foi considerada igual a 89%, tipico valor obtido pelas usinas anexas
na regido centro-sul (DIAS, 2011; ANDRIETTA, 2012) e calculada pelos dados reportados
em UNICA (2017). Os valores de extensdo da reacdo estdo expressos com base no

componente limitante, que sdo os aglcares, neste caso, a sacarose.

A conversdo de formagéo de levedura foi calculada com base no parametro Yx/s (g
células / g glicose) reportado industrialmente (ANDRIETTA, 2012) e a conversdao em
subprodutos no reator foi calculada com base em dados médios de usinas do estado de S&o
Paulo de acordo com DIAS (2011). O componente “soluveis” compreende o0s solidos
sollveis, que neste caso sdo 0s metabolitos secundéarios que estdo sendo formados no reator,
como outros alcoois, aldeidos e cetonas. E o componente “Acidos organicos” representa os
principais acidos organicos formados durante a fermentacdo, como os acidos aceético, latico e
succinico. Ao final, além dos valores de glicerol e demais subprodutos estarem de acordo
com valores encontrados na Usina da Pedra (DIAS, 2008), a concentracdo final de AT no

vinho ficou em 0,1%.

Foi considerada a adigdo do creme de levedura (“pé-de-cuba”) no reator até completar
cerca de 30% do volume do reator. As dornas de fermentacdo sdo fechadas e o didxido de
carbono gerado, que junto arrasta aproximadamente 1% de vapor de etanol, é direcionado
para uma torre de lavagem do CO,, onde o etanol é recuperado. O volume de dgua necessario

em C-101 foi calculado pelo simulador.

Ao término da fermentacdo, o vinho com uma concentracao de etanol de 6,8% (m/m)
ou 8,5°GL é enviado para a centrifuga, na qual ocorre a recuperacdo da levedura do vinho
(94% da levedura é removida). O creme de levedura tratado é recirculado de volta para o
fermentador. Apds a centrifugacdo, sai a corrente de vinho sem leveduras com 7,2% de etanol
e o reciclo de levedura com 47% de levedura em base Umida. A corrente de reciclo de
levedura segue para a cuba de tratamento (V-101), onde ocorre a adigdo com mesma vazao de
agua e acido sulfarico (500 ppm), permanecendo sob agitacdo por um tempo de residéncia de
2 horas. O volume do creme de levedura que vai para a nova batelada de fermentacdo

equivale a 28% do volume de meio reacional no fermentador.
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O enchimento da dorna de fermentacdo (D-101) tem um tempo de 1 h. Apos o
enchimento com creme de levedura, ocorre a alimentacdo do caldo e do melaco (1 h de
alimentacdo). A fermentacdo ocorre em batelada em um tempo total de 8 h, incluindo o
tempo de alimentacdo. Ao final, os reatores sdo esvaziados por 2 h e, em seguida, se da o
procedimento de limpeza (CIP, do inglés clean in place) por um tempo de 1 h. Desta forma,
ao todo, cada ciclo de batelada ocorre a cada 12 h e cada dorna de fermentacao opera com 2
ciclos por dia. O céalculo de dimensionamento resultou em 6 dornas, ou reatores

fermentadores, de 650 m® cada.

iii. Destilacao

O vinho centrifugado, junto com a corrente de etanol recuperado, € enviado para a
secdo de destilacdo, onde é aquecido até aproximadamente 80°C, apds passar por dois
trocadores, um trocador (HX-101) com o etanol hidratado da coluna B levando até a
temperatura de 50°C, e no trocador de calor K (HX-102) de resfriamento da vinhaca
produzida na coluna A, indo de 50°C a 80°C.

O primeiro conjunto de colunas, denominadas de A, Al e D, que no simulador foram
consideradas uma Unica coluna (C-102), levou a producédo da flegma, uma corrente com 40%
de etanol (m/m), e na corrente pesada de fundo saiu a vinhagca com 0,08% (m/m) de etanol.
Em seguida, existem duas outras colunas onde a flegma é alimentada, as colunas de
retificacdo (C-103), conhecidas como B e B1, para o enriquecimento do etanol. O nimero de
estagios, posicdo de alimentacdo e pressao de operacdo foram calculados pelo simulador de
forma a atingir os valores inseridos de concentracdo de etanol na saida, mantendo as
configurac@es e especificacGes padrdo das unidades de destilacdo continua do simulador. Para
a 1% coluna, foi dimensionada a necessidade de duas colunas de 2 m de didmetro
(especificacao de diametro maximo dado pelo simulador) e, assim, foi calculado o nimero de
26 pratos em cada coluna. Na parte superior da coluna C-103, o etanol hidratado com 92,8%
(m/m) é obtido como produto final. Neste caso, foram dimensionadas duas colunas com 2 m
de didmetro e 34 pratos cada. Essa corrente de etanol hidratado é, por fim, destinada para o

tanque de armazenagem (V-102).

6.3.1.2 Cendrios propostos

Ao todo foram avaliados quatro diferentes cenarios com DM acoplada ao processo de

fermentacéo:

1) Caso membrana com médulo submerso interno em operagédo semicontinua (C1)
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2) Caso membrana com modulo externo em operagdo semicontinua (C2)
3) Caso membrana com modulo submerso interno em operacédo continua (C3)
4) Caso membrana com modulo externo em operacdo continua (C4)

Os principais parametros de processo e premissas do caso base foram mantidos para
0s cenarios. A introducdo das membranas de DM causou principalmente alteracdes em duas
secOes da planta: fermentacdo e destilacdo. Porém, é importante dentro de uma viséo holistica
do processo avaliar todos os impactos tanto a montante quanto a jusante da insercdo da
membrana. Os cenarios 1 e 2 sdo operados em modo semicontinuo, enquanto os cenarios 3 e
4 foram considerados operagdo continua. Em C1 e C3, o mddulo foi inserido de forma
submersa, interno no reator, como realizados nos testes de laboratorio, e em C2 e C4, o

modulo de DM foi considerado como forma de comparacédo externa ao fermentador.

Para os quatro cenarios avaliados, houve a necessidade de uma concentragdo do caldo
para alimentacdo na fermentagdo. O processo convencional é limitado pela concentragdo final
de etanol no meio e, por isso, a concentracdo de agUcares do caldo deve ser ajustada, havendo
uma diluicdo do melaco. Para este novo processo proposto, existe a remocgdo continua do
etanol do meio, desta forma possibilitando trabalhar com maiores concentracdes de agUcares.
Assim, além de ndo haver necessidade de diluir o melago, o caldo passa por um concentrador,
evaporando parte da dgua, de forma a ajustar a quantidade de &gua necessaria a0 processo
acoplado. Para cada cenario, este valor variou, ficando proximo a uma concentracéo de 1,4
vezes, que inclusive esta dentro da faixa de eficiéncia dos existentes evaporadores industriais
nas usinas, levando para uma concentracio entre 20 e 23% de AT. E importante mencionar
que as usinas ja possuem tal equipamento para concentracdo e evaporacdo do caldo para
producdo de acgucar, para esterilizacdo do caldo para producdo de etanol e ainda, nas usinas
autdbnomas, utilizam este para aumento do Brix. A eficiéncia de fermentacdo, para todos 0s
cenarios com remogdo continua, foi considerada igual a 90%, com base no aumento da
eficiéncia de conversdo dos acucares em etanol, obtidos experimentalmente. E importante
ressaltar que foi adotado um valor de eficiéncia de fermentacdo conservador pois, nas
condicOes de laboratdrio, foi demonstrado que existe um aumento na conversao dos agucares
em etanol maior do que 5% no processo acoplado, portanto superior ao aumento de 1 ponto
percentual considerado nesta simulacdo em relagdo ao processo de fermentacdo

convencional. A seguir, cada cendrio sera melhor detalhado.

Os cenérios 1 e 2 sdo processos que visam estender as atuais bateladas convencionais,

continuamente produzindo e removendo o etanol, mesmo que por um dado periodo de tempo
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superior as 8 h convencionais da batelada. Assim, essas unidades operariam em regime
semicontinuo. Essa € uma forma de causar menos impacto nas plantas e nos processos
convencionais hoje empregados industrialmente que, em sua grande maioria, s&o constituidos
por fermentadores que operam em batelada alimentada. O tempo pelo qual a batelada pode
ser estendida foi estimado através dos resultados obtidos experimentalmente. Conforme
discutido na se¢do 6.2.6.3, esse tempo foi de 102 h. Diferentemente das condi¢fes industriais
de fermentacdo, que apresentam elevada concentracdo celular e células muito adaptadas,
resultando em rapida fermentacéo de 8 h, os testes em laboratorio apresentaram maior tempo,
de 24 h para atingir seu término. Desta forma foi calculado um fator das condigdes de
laboratdrio igual a 3. Utilizando esse fator foi obtido um tempo maximo de operacdo de
fermentagcdo semicontinua de 34 horas. Com um tempo total de ciclo de 38 h: 1 h de
enchimento; 34 h de fermentacdo semicontinua, sendo 26 h de opera¢do da membrana (tendo
em vista que esta seria iniciada apés 8 h em que a concentracdo de etanol no reator atingir

6,8%); 2 h de esvaziamento; e 1h de limpeza.

Esse tempo representa ainda 0 méaximo de concentracdo de solidos, sais e demais
componentes solUveis ndo volateis que sdo acumulados dentro do reator, como glicerol, por
exemplo. Desta forma, esse fator maximo de concentracdo de taxa de acumulo foi calculado
conforme equacao descrita por NAVARRO et. al (2000).

(1— ro+D)
(1—=7)

Sendo, Ci/Cy a razdo da concentracdo de sélidos final sobre inicial, doravante

Cf/co =

denominado fator de acimulo; r, o reciclo, ou 1 menos a purga, o valor adotado foi de 0,9
(com base no experimento I, em que foi realizada uma purga de 10%); e n, 0 nimero de
ciclos, que foi de 4,25 (34 h / 8 h). Assim, o fator de acimulo adotado (em que houve o

méaximo de conversdo em etanol), com base nos resultados experimentais, foi de 4,1.

KIM et al. (1999) demonstraram, em um experimento em batelada de fermentacdo
alcodlica com reciclo de vinhaga por 8 ciclos, que o acimulo de compostos organicos e sais
no meio de fermentagdo aumentava com cada ciclo de batelada chegando a uma concentracéo
no meio de até 5 vezes, mas mantinha a mesma eficiéncia até o 4° ciclo. Até o 8° ciclo
operava relativamente bem, mas uma leve diluicdo foi percebida na conversdo. CASTRO e
GIL (2007) também mostraram o efeito do aumento dos solidos soluveis em fermentacéo

com reciclo de vinhaga. Segundo ou autores, o teor de sélidos provenientes do reciclo ao final
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da quinta fermentacdo atingiu um valor de 25 °Brix no meio racional, muito préximo ao nivel
de toxicidade de 26% reportado por (NAVARRO et al., 2000). Desta forma, foi adotada a

premissa de manter o teor de so6lidos dentro do reator em no maximo 25%.

Para todos os cenérios, foi feito um balan¢o material para 4gua, levando em conta as
seguintes condicdes de restricdo: fator de acimulo maximo de 4,1, concentracdo de levedura
dentro do reator préxima ao caso base, devendo estar entre 9-11%, concentracdo Brix dentro
do reator sempre inferior a 25% e concentracao final de etanol no meio igual a 6,8% (m/m),

resultando no valor de concentragdo do caldo necessério.

Para os cenarios 1 e 2, as membranas buscam remover o méaximo de etanol,
minimizando a geracdo de efluente, de forma a manter o sistema operando de forma continua
por 34 h a cada ciclo de 38 horas, respeitando as condi¢cGes de maximo fator de acimulo de
4,1 e as demais restricbes mencionadas. Para C1, a concentracdo de caldo desejada foi de
1,43, removendo 36% da &gua presente no caldo, enquanto para C2, a concentracdo
necessaria foi 1,6, tendo em vista a presenca de uma corrente de retido da membrana, com

grande quantidade de &gua, que recircula de volta ao fermentador.

As Figuras 6.32 e 6.33 mostram os fluxogramas de processo das secdes de
fermentacdo e destilacdo dos cenérios 1 e 2. Para os dois casos foram utilizados reatores
fermentadores semicontinuos. As bombas, bem como o sistema de vacuo, foram omitidos no

fluxograma.
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Figura 6.32: Fluxograma da unidade de fermentagdo e destilagcdo do cenarios 1 em SuperPro Designer.
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Figura 6.33: Fluxograma da unidade de fermentag&o e destilagdo do cenarios 2 em SuperPro Designer.

Na Figura 6.32 pode-se notar a presenca da membrana dentro do reator, removendo
continuamente etanol e dgua pela corrente de permeado. No fundo do fermentador, hd uma
corrente de saida (S-102) que é parcialmente recirculada, com parte sendo enviada para
centrifuga. No minimo, esse valor de divisdo em DIV-101 é de 8%, considerando que ao final
de cada ciclo havera o esvaziamento da dorna por 2 h para cada 26 h de permeacdo de DM.
Entretanto, para manter o balanco de agua dentro do reator e as demais restrigdes, tem-se um
valor 22% de retirada continua (S-106) ao longo de cada ciclo. Essa corrente, apos a
centrifuga, segue para a destilacdo C-102, onde o etanol sera recuperado. A flegma desta
coluna é misturada com o permeado, aquecida até 78°C e destinada para a 22 coluna, e em

diante segue similarmente ao caso base.

Na Figura 6.33, para 0 C2, a unidade de DM esta fora do fermentador. O vinho sem
leveduras com 7,3% (m/m) de etanol ird alimentar o mdédulo com as membranas — seu
permeado é aquecido até 74°C e direcionado para coluna de retificacdo como para caso base.
A outra saida da membrana, o retido (S-111), é retornada para o fermentador e parcialmente
descartada. Como para o C1, esse valor deve ser no minimo de 8% e, neste caso, 26% esta
sendo removido de forma a atender as especificacbes mencionadas anteriormente.
Diferentemente do que ocorre para 0 C1 com membrana interna, € possivel descartar parte do
retido, pois este ja possui baixa concentragdo de etanol (inferior 0,5%) sem que haja

necessidade da 12 coluna de destilacao.
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Os cenarios 3 e 4 sdo processos que operam com a fermentacdo em modo continuo.

Para esses casos, torna-se necessario uma corrente de purga, visando manter a operacao

ininterrupta sem que haja aumento excessivo de solidos dentro dos reatores. Nestes casos,

buscou-se minimizar o valor de reciclo, e o valor de purga do processo foi calculado pelo

simulador através dos balangos de massa de forma a garantir mesma concentracdo final de

etanol igual a 6,8% (m/m) dentro do reator, como em todos demais cenarios. Para 0 C3, a

concentracdo de caldo desejada foi de 1,41, removendo 34,5% da agua presente no caldo,

enquanto para o C4, a concentracao necessaria foi 1,34, com remocdao de 30% da agua.

Como mencionado, buscando obter estabilidade e longa duracdo de operacdo do

processo continuo, torna-se necessario uma corrente de purga para que nao haja acumulo

excessivo de sais e solidos dentro dos reatores. Para o caso interno em operacao continua C3,

0 par@metro de purga do processo foi de 0,40 de forma a garantir o fator de acimulo inferior

a 4. Para o C4, o valor de purga foi igual a 0,37.

Os fluxogramas C3 e C4 podem ser vistos nas Figuras 6.34 e 6.35, conforme

representados no SuperPro Designer.
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Figura 6.34: Fluxograma da unidade de fermentagdo e destilacdo do cenarios 3 em SuperPro.
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Figura 6.35: Fluxograma da unidade de fermentacéo e destilagdo do cendrios 4 em SuperPro.

A Tabela 6.24 mostra os principais parametros utilizados nas simulacdes descritas

para 0 processo de separacdo por membranas, como fluxo e seletividade, que foram obtidos

através dos resultados experimentais (valores médios reportados na se¢do anterior) e outros

valores que sdo variaveis de projeto ou foram estimados pelo simulador. Foram ainda

utilizados dados da literatura, como o consumo de energia para DM a vacuo de 3,2 kwWh/m?

(NENE et al., 2008).

Tabela 6.24: Pardmetros usados na simulacgdo e avaliagdo econdmica.

Parémetro Cenério 1 Cenério 2 Cenério 3 Cenério 4
Fluxo (kg/m?.h) 0,78 0,78 0,78 0,78
Seletividade 3,93 3,68 3,93 3,68
Concentracédo de acUcares

na alimentaco 28,0% 31,0% 27,4% 27,7%
Eficiéncia de fermentagéo 90% 90% 90% 90%
Etanol no retido - 0,5% - 0,5%
Taxa de recuperacao - 0,30 - 0,30
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Consumo de energia 3,2 kWh/m? 3,2 kWh/m? 3,2 kWh/m® 3,2 kWh/m®

Vida util da membrana 5 anos 7 anos 5 anos 7 anos

A vida util da membrana foi estimada de acordo com valores apresentados por
VISVANATHAN (2001) para sistema de BRM submersos e externos. Estes valores estdo de
acordo com a garantia fornecida para a unidade comercial ZW-500 (ZENON, 2005). Os
valores de consumo de energia e a vida Util serdo especialmente importantes para a avaliagéo

econdmica de cada cenario.

Para os cenarios 2 e 4, as unidades de membrana de fluxo tangencial estdo fora do
fermentador e devem exaurir o etanol até valores proximos a 0,5% (m/m). Desta forma, foi
preciso realizar um célculo de dimensionamento dessas unidades. Como mostra a Figura
6.36, a concentracdo de etanol no permeado vai diminuindo ao longo da area, ja que

alimentacdo vai ficando cada vez mais pobre em etanol.

VY4
7.2% > | ( ( }>05%
I )
' v

30,1% 5,2%

22.5%

Figura 6.36. llustracdo da membrana de DM com fluxo tangencial para C4. Valor percentual de etanol
na alimentacdo, concentracdo de etanol no permeado considerando apenas o primeiro estagio e permeado com
5,2% de etanol no dltimo estagio, com 0,5% no retido. Ainda mostrando o valor médio de etanol obtido no
permeado.

Tendo em vista que os experimentos foram realizados com reator em submerso, para
esses cenarios a membrana externa tem potencial de apresentar melhores condicdes
hidrodindmicas, e devido a este fato, foi adotado um valor de 65% do maximo tedrico (aELV)
com base na média de dados obtidos na literatura em condi¢des similares de operacao
(CALIBO et al., 1987; 1IZQUIERDO-GIL e JONSSON, 2003; ROM et al., 2014). Para o
calculo, a membrana foi discretizada, sendo esta dividida em 10 partes (estagios) iguais e
para cada parte foi feito o balango por componente (etanol e agua). Ao final, podem ser
obtidos valores de concentragdes finais de etanol no permeado e no retido, resultando em
uma recuperacdo de 30% e seletividade final equivalente a 3,68. Através desse calculo,

também pode ser estimada a taxa de recuperagdo (vazéo permeado/vazédo de alimentacéo).
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As principais diferencas observadas quando os diferentes cenarios propostos foram
comparados com o processo convencional (caso base) foram: necessidade de concentrar o
caldo através de um evaporador; menor volume de &gua necessario para diluir o melaco;
existéncia de corrente de reciclo constituida principalmente por dgua; e a substituicdo da 12
coluna total ou parcialmente pelo mdédulo de DM. Notar que apenas 0s cenarios 2 e 4
apresentam uma corrente de retido, ja que o mddulo estd externo ao reator, com essas
correntes retornando parcialmente para o processo. Foi verificado que os mesmos dois
trocadores de calor do caso base foram necessarios para 0s quatro cenarios. No cenério 1, em
operacdo semicontinua, existe a necessidade de uma coluna de destilacdo para a recuperacao
do etanol apds o término de cada ciclo de 34 h. Além do mais, existe a necessidade de uma
corrente de saida do reator para manter os volumes constantes. Deste modo, além do
permeado que esta sendo removido, existe uma saida com uma concentracdo de
aproximadamente 6,8% de etanol. Como observado nos testes experimentais, essa
concentracdo permanece praticamente constante durante cada ciclo. No cenario 3, que opera
continuamente, existe a necessidade de uma corrente de purga que apresenta concentragao
constante de etanol de 6,8%, e assim também necessita de uma coluna de destilacdo para
recuperacdo do etanol. Desta forma, para estes cenarios, as colunas de destilacdo A ndo foram
removidas. No entanto, devido a diminuicdo do fluxo de massa que é alimentado para essas
colunas, estas foram reduzidas para esse cenario em compara¢do com caso base. Apds essa
coluna, a vinhaga é obtida com 0,1% de etanol. Por outro lado, para os quatro cenarios, a 22
coluna foi impactada, pois essa corrente alimenta a coluna B com menor concentracdo de
etanol, entre 23%-30%. Assim, ajustes foram necessarios e o simulador calculou o impacto

sobre a 22 coluna em termos de dimensionamento e vapor necessario.

6.3.2 Resultados da simulag¢ao

Os valores de etanol do permeado da DM variaram de 22% a 23%, dependendo do
cenario avaliado. Com as informacGes de vazdo calculada pelo simulador e com o valor de
fluxo total, a &rea de membrana pode ser calculada para cada caso, conforme exibido pela
Tabela 6.25.

155



Tabela 6.25: Resultado de volume de reator, vazdo de permeado, area de membrana e concentracao de etanol

no permeado.

Cendri Volume de Vazdo de Area de Concentracao etanol
enario
reator permeado (m%h) | membrana (m?) no permeado (%)

Caso Base 6 x 650 m* - - -
Semicontinuo 3
Submerso 3x520m 57,2 68.694 22,0
Semicontinuo 3
Externo 3x540 m 75,7 90.620 23,0
Continuo Submerso | 3 x 480 m® 54,6 65.533 22,2
Continuo Externo 3 x 500 m* 77,2 92.611 22,5

Os cenéarios propostos operam em condi¢do continua ou semicontinua, assim com

maior taxa de utilizacdo dos equipamentos e para uma mesma base de alimentagdo menores

volumes de reatores sdo necessarios, quando em comparacao com o caso base em batelada.

A producéo de etanol e vinhaca gerada para cada cenario também variou e observou-

se expressiva reducdo na geracdo de vinhaca nos cenarios 1, 2, 3 e 4 quando comparado ao

cenario de base, bem como maior producdo de etanol. Estes resultados sdo apresentados na

Tabela 6.26.

Tabela 6.26: Resultado da simulacdo em termos de producgéo de etanol e geracéo de vinhaca.

Cendri Producéo de Producéo de Producéo de Geragao de vinhacga (L
enario
etanol (m%h) | etanol (m*ano) vinhaga (m*/h) vinhaga/L etanol)

Caso Base 22,17 95.675 199,2 9,0
Semicontinuo
Submerso 22,85 98.709 60,8 2,7
Semicontinuo
Externo 22,39 96.741 44,0 2,0
Continuo
Submerso 22,76 98.324 65,7 2,9
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4. Continuo

22,28 96.264 55,4 2,5

Externo

A maior producéo de etanol dentre os cenarios avaliados foi no C1 e a maior reducéo
na geracdo de vinhaca foi no cenério 2, chegando a uma reducdo de 78% na geracdo da
vinhaca. Os sistemas em operacdo semicontinua apresentaram menor geracdo de efluente
quando comparados aqueles operando continuamente. Enquanto que os sistemas em continuo
apresentaram menor volume de reator. Os casos com membranas submersas levaram a maior
producdo de etanol, com o cenario 1 indicando aumento na producdo de 3,1% de etanol em
comparagdo com caso base, com producdo anual de 98.709 m* em comparacéo com 95.675
m?*/ano do caso base. O C3 apresentou 2,6% a mais de etanol na producéo anual. O caso com
membrana externa C2 aumentou em 1,0% a producdo e o C4, 0,5%. Essa diferenca se deve
principalmente pelo fato de que nesses casos existe uma corrente de retido que foi esgotada
em etanol até 0,5%. Assim, o purgado possui maior quantidade de etanol que esta sendo
perdida do que os casos submersos. Os cenarios com DM interna que ndo possuem corrente
de retido, em contrapartida, necessitam ainda parcialmente da 1% coluna para recuperar o
etanol e descartar a vinhaca com menos do 0,1% de etanol. Outra desvantagem que fica
evidente para a membrana externa se deve ao fato de necessitar de maior area de membrana,
ja que todo etanol deve ser recuperado pela DM. Por outro lado, a vantagem desses casos sera
observada na economia em investimento fixo pela remocao da 12 coluna e consequente menor

custo operacional devido a reducéo do uso de vapor.

Os valores do impacto sobre o consumo de energia e vapor total no processo podem

ser vistos na Tabela 6.27.

Tabela 6.27: Valores de consumo de energia e vapor total no processo para o caso base e os quatro cenarios.

Demanda de Consumo vapor na | Consumo vapor na Demanda total de Demanda
Cenario energia (kw) | Lcoluna(kg/L | 2%coluna(kg/L vapor (kg /L | tota] de vapor
g etanol hidratado) | etanol hidratado) | tanol hidratado) (t/h)
Caso Base 344,8 2,5 0,96 3,5 76,5
1. Semicontinuo
Submerso 528,0 0,84 1,06 3,3 76,3
2. Semicontinuo
Externo 544,0 0 1,21 31 69,6
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Continuo
Submerso 408,1 0,81 1,07 32 73,1
Continuo
Externo 550,5 0 1,20 2,7 59,9

Nota: Demanda de energia e vapor referente apenas as se¢des de fermentacao e destilagdo.

Vale ressaltar que os valores de vapor para 0 caso base foram checados em
comparacdo com dados reais reportados em ANA (2009) e ZARPELON (2012) e estdo
dentro da faixa obtida industrialmente, resultando em um consumo de 2,5 kg de vapor / L de
etanol na 12 coluna e 0,96 kg de vapor / L de etanol na 22 coluna. A partir dos resultados
listados na Tabela 6.27, pode-se observar que o consumo de vapor nas colunas de destilagéo
diminuiu para os quatro cenérios, quando comparados aos do caso base. No entanto, para C1
e C3, o consumo total de vapor foi quase 0 mesmo do cenario do caso base, devido ao alto
consumo de vapor na concentracdo do caldo. A maior reducdo no consumo de vapor foi para
C2 e C4, nos quais a 12 coluna foi retirada, assim, reduzindo significativamente o consumo de
vapor da destilagdo — mesmo com o acréscimo de consumo de vapor nos evaporadores, a
demanda total de vapor foi menor. O balanco na demanda de vapor em relacéo ao caso base é
importante, pois esse vapor, embora ja exista em grande quantidade na usina proveniente do
escape das turbinas, ndo fica sobrando. Assim, € importante verificar que ndo havera aumento
de demanda por esse vapor nos novos cenarios. Mais do que isso, nos cendrios avaliados foi
visto que existe a reducdo no consumo de vapor, havendo maior disponibilidade do vapor de
escape na planta e, assim, foi monetizado pelo custo do vapor industrial associado ao seu

custo de oportunidade.

Os valores de consumo de energia foram calculados com base em dados do simulador
para as cubas, agitacdo nas dornas e nas centrifugas. As secdes de fermentacdo e destilacdo
ndo sdo as de maior consumo de energia elétrica, sendo as seces de recebimento da cana,
lavagem e principalmente, a moagem, as mais intensivas em energia. Essas etapas ndo foram
aqui avaliadas, pois foram consideradas idénticas para os cenarios avaliados em comparacao
com caso base (para uma mesma capacidade de planta, as unidades de recebimento e
moagem serdo iguais). Foi observado ainda que, para os cenarios avaliados, o consumo de
energia aumenta devido ao gasto de energia para o sistema de vacuo utilizado com as

membranas.
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Por ultimo, foi avaliado o consumo de agua e o impacto sobre o balanco de agua

dentro do processo: o0 quanto de dgua pode ser economizada para cada cenario em relacdo ao

caso base, conforme demonstrado na Tabela 6.28.

Tabela 6.28: Resultados de consumo de agua de processo e agua de resfriamento e o impacto na

redugdo na captacdo de agua.

Demanda de &4gua de Demanda de &gua de
processo (m°/h) resfriamento (m*/h) Captacao de 4gua Economia na
Cenario ) captacao de
(m°/t cana)
Tratamento Preparo do Nos condensadores agua
Nas dornas .
levedura mosto da destilacdo
Caso Base 34,0 32,8 308,2 1.662,7 0,25 -
Semicontinuo
Submerso 5,0 0 287,4 1.713,7 0,25 1,4%
Semicontinuo
Externo 5,0 0 218,2 1.119,3 0,17 34,0%
Continuo
Submerso 5,0 0 1979 1.706,8 0,24 6,1%
Continuo
Externo 5,0 0 194,2 1.114,0 0,17 35,4%

Nota: A captagdo de agua foi calculada com base em 95% de reuso na planta, com apenas 5% da demanda de

&gua sendo captada (ANA, 2009). Valores foram normalizados por tonelada de cana processada.

Dentre todos 0s casos analisados, 0 caso base apresentou maior consumo de agua do
gue 0s outros quatro cenarios, sendo que o cenario C4 apresentou menor demanda de agua e
C1, praticamente a mesma demanda de dgua. O consumo de agua de processo destinado para
a diluicdo do melagco no preparo do mosto e no tratamento da levedura nas cubas foi menor
para 0s quatro cenarios quando comparados ao caso base. Houve também menor demanda de
agua para resfriamento dos fermentadores, devido ao menor volume de meio reacional. Para
C2 e C4, existe ainda a reducdo na demanda de agua de resfriamento nos condensadores das
colunas de destilacdo. Uma reducéo de até 35,4% foi observada na captacdo de agua para
essas unidades avaliadas. Os valores reportados no relatorio da ANA (2009) mostram que
uma planta tipica apresenta captacdo de agua entre 1,0 e 1,85 m®t de cana. Portanto, as
secOes de fermentacdo e destilacdo analisadas correspondem a aproximadamente 18% do

consumo de toda a planta. Desta forma, para o cenério 4, foi observada uma possivel reducéo
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no consumo anual de agua de 3.117.196 m*, ou uma reducéo de 155.860 m® de 4gua captada

por ano, representando uma reducao de 8% de toda agua captada na usina.

Esses resultados refletem principalmente o impacto potencial sobre a produgdo de
etanol e sobre volume gerado de efluente, a vinhaga. Entretanto, outros beneficios foram
encontrados pela tecnologia apresentada de remocéo continua do etanol com DM em relacéo

ao caso base, listados a seguir:

e Aumento na producao de etanol

Quanto maior a producéo de etanol hd um claro beneficio com o aumento das receitas
em relacdo ao caso base. Esse aumento na producdo de etanol se deve ao aumento da
eficiéncia de conversdo dos agucares em etanol durante a fermentacdo. E importante ressaltar
que foram utilizadas as mesmas condicGes da planta do caso base, ou seja, para uma mesma
base de producdo de acucar, esse aumento de etanol produzido se refere a uma mesma

quantidade de AT na entrada.

e Reducéao do volume da vinhacga

A diminuicdo na geracdo da vinhaca também foi considerada um beneficio
econdmico, que esta associado aos custos de logistica desse efluente liquido. Para a avaliacdo
dos beneficios econdmicos de cada cenério, foi calculado o volume de vinhaca gerado e o
aumento da concentracdo do potassio para cada caso. E importante ressaltar que a quantidade
em massa que entra de sais provenientes do mosto, como potassio (ou na forma de K,0), sai
em sua totalidade pela vinhaca. Logo, junto da reducdo do volume gerado de vinhaca, a
mesma apresenta equivalente aumento na concentracdo de K,O. Sendo conservador nos
beneficios econdmicos, foi considerado que a mesma area do caso base sera aplicada por essa
nova vinhaca, com menor volume e mesma quantidade de potassio. Essa aplicacdo de
vinhaca, como realizada convencionalmente, ndo esta otimizada, e na préatica é aplicada no
méaximo dos limites legais visando diminuir os custos com o transporte da vinhaga. Assim,
com uma vinhaca mais concentrada, poderia se cobrir uma area maior de acordo com a
quantidade 6tima necessaria de potassio pelo solo. Desta forma, poderiam ser reduzidos ainda

0s gastos com fertilizantes, que podem ser muito significativos (CERES, 2013).

Sendo assim, o ganho econémico foi calculado através da comparacdo dos custos
totais de transporte para os cendrios avaliados com a implantacdo da tecnologia de DM em

relacdo ao caso base. Este valor foi equivalente ao volume reduzido na geragdo da vinhaga
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multiplicado pelo seu custo de transporte e aplicacdo. Mais detalhes sobre esse custo de

logistica da vinhaca serdo discutidos na préxima secéo.

e Reducédo do consumo de vapor

Como foi mostrado, houve reducdo na demanda de vapor para todos cenéarios
avaliados. Durante o processo produtivo da usina, o vapor ¢ amplamente utilizado, tanto para
aquecer correntes, como para gerar energia. Na medida em que o processo avaliado reduz a
necessidade de vapor da destilacdo do vinho, é gerado um excedente que pode ser utilizado
em outras areas da usina. O consumo total de vapor pode ser reduzido em até 22%, como foi

observado para o cenario 4.

e Menor captacgdo de 4gua

Todos os cendrios apresentaram menor consumo de agua. Essa reducdo na captacdo
de 4gua, devido a reducdo no consumo total de &gua no processo, reduz a demanda de
licencas adicionais industriais, as chamadas outorgas para captacdo de dgua. Além de ter sido
quantificado como um beneficio econdmico, vale destacar mais esta importante vantagem do

ponto de vista do impacto ambiental.

e Reducdo nos custos de investimento fixo

Existe ainda uma reducdo da necessidade de centrifugas para o creme de leveduras,
especialmente para C1 e C3, nos quais a membrana estd dentro do reator. Para esses cenarios,
uma centrifuga continua existindo apenas uma para processar a purga ou vinho final de cada
ciclo da operacdo semicontinua. Como todos os volumes reduziram com meios mais
concentrados, para 0s quatro cenarios os reatores foram reduzidos. Outro beneficio ja
mencionado esta associado a reducdo das colunas de destilagdo. Para os casos C2 e C4,
removendo completamente a 1?2 coluna, e para C1 e C3, reduzindo de duas para apenas uma
coluna, devido a menor vazdo de vinho processado. Em casos de plantas ja existentes
(conhecido como brownfields), a partir da inser¢do da tecnologia, parte das centrifugas e
colunas de destilacdo ficariam ociosas e poderiam ter outra utilidade na usina, porém com
ganho dificil de ser calculado. Enquanto que para o caso de novas plantas (conhecido como
greenfields), parte das centrifugas, e da 12 coluna, deixam de ser necessarias, diminuindo o

investimento fixo da planta.

6.3.3 Calculo e dimensionamento dos reatores com membrana

Com base nos argumentos levantados no item 3.6.2, foi estabelecido um forte paralelo

existente entre a solucdo presente a 0s atuais processos de biorreatores com membranas. Da
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mesma forma como os BRM foram originados como uma combinagdo de um processo
bioldgico estadvel de tratamento com lodos ativados com o processo de separacdo por
membranas, o atual processo combina o processo biolégico de fermentacdo com o processo

de separacdo por DM.

Depois do célculo da area requerida, pode ser realizado o dimensionamento dos
reatores levando em conta os pardmetros de volume minimo de reator com membranas
submersas. Para os casos C2 e C4, os modulos estdo externos aos biorreatores, mas para C1 e
C3 foi realizada essa estimativa.

Foram utilizados como base os sistemas de membranas da antiga ZENON com 0s
modelos ZW-500, como exemplo de uma unidade do cassete ZW500 64M, com 2.202 m? de
area efetiva por unidade (Figura 6.37), com dados obtido a partir da especificacdo do produto
ZW500 (Fact Sheet) em GE WATER (2017).

Cassete ZW500 64M

l

Figura 6.37: Dimensdes de uma unidade de cassete ZW-500 64M. Fonte: Adaptado de GE (2017).

Area Efetiva = 2202 m?

Partindo do valor calculado de area de membrana requerida (Am) e considerando um
valor conservador para a densidade da empacotamento da membrana no reator (¢ reator), COM
base nos dados da fabricagdo da ZENON, este valor seria igual a 253 (1/m) (ZAERPOUR,
2014). Foi possivel determinar o volume minimo de reator com membranas (Vmin), de acordo

com a Equacéo 6.2.

Am

Vinin (mg) =
reator

(Eq. 6.2)

Para cenario 1, foram estimados a principio trés fermentadores e a area de membrana

por reator foi de 22.898 m?. Para o C3, 21.844 m® Desta forma, foi calculado:
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22898 m?

Para o cenario 1 V,,;,(m3) = Yo 97,4 m3
- _ 3y _ 21844m? 3
E para o cenario 3 V,,;,(m?) = T3 86,3m

Considerando que foram estimados trés reatores de 520 m® cada para o C1 e trés
reatores de 480 m* para o C3, os volumes inicialmente calculados com base nas simulacdes
do processo foram mais que apropriados para a adequacdo dos mddulos submersos dentro dos
reatores. O volume calculado foi bem superior ao volume minimo necessario para a imersao
dos mddulos com base nos sistemas ZW-500. Apenas para efeito de visualizagdo, foi
realizado um dimensionamento grafico de como ficariam os sistemas para o cenario 1, como
exemplo. Assumindo como base 0s cassetes existentes para BRM, seriam necessarios 10

unidades de cassetes dentro de cada reator (Figura 6.38).

1 Reator (Dorna de Fermentag¢do) = 520 m3

10 cassetes de ZW500 64M 2202m? cada
16,2 m

| 6,4 m !
Figura 6.38: llustracdo do dimensionamento tedrico do médulo submerso para o cenério 1, com base nas
unidades de ZW500.

A representacdo grafica, meramente ilustrativa, apenas ratifica a constatagéo de que os
volumes das dornas de fermentacéo inicialmente estimadas, sdo suficientes e adequados para

a imersdo dos modulos de PVDF de DM, com base nos médulos de membrana de PVDF de
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UF dos sistemas submersos ZW500. Para esse caso, 0 volume ocupado pelas membranas

seria inferior a 10% dos 520 m® de cada fermentador.
6.4 Avaliacdao econdmica preliminar
6.4.1 Analise de custos

6.4.1.1 Calculo da receita do aumento da produgdo de etanol

Foi calculada a média dos precos do etanol hidratado combustivel recebido pelo
produtor dos ultimos cinco anos, elaborada a partir dos dados publicados pelo centro de
estudos avancados em economia aplicada CEPEA (2017). O valor médio do etanol obtido por
litro produzido foi de 1,35 R$/L. Esse valor médio foi o valor projetado utilizado para o
periodo da avaliagdo econdmica. O aumento da producdo em cada cenario, por sua vez, foi
calculado diretamente sobre o valor produzido para cada cendrio em comparacdo com a
producdo no caso base. Esse acréscimo no volume anual de cada cenario multiplicado pelo
valor médio de etanol recebido pela usina foi computado como entrada nas receitas anuais.
Desta forma, como mencionado, foi considerado um preco do etanol hidratado médio para

todo o periodo, ao longo dos préximos 10 anos.

6.4.1.2 Cadlculo dos ganhos na logistica da vinhaga

Dependendo das caracteristicas do solo e da composi¢do de potassio na vinhaga,
existe um valor calculado de aplicacdo méxima de vinhaca por area de cultivo. A dosagem
méaxima de vinhaca a ser aplicada no solo a ser fertirrigado, na cultura de cana, é calculada de
acordo com a norma CETESB P4.231 — dez/2006. Essa normativa estabeleceu critérios e
procedimento para 0 armazenamento, transporte e aplicacdo da vinhaca no solo. Uma das
limitacBes estabelecidas pela normativa diz respeito a dosagem maxima em volume de
vinhaca por hectare (m®ha) que cada area a ser fertirrigada pode receber. Esse célculo leva
em conta, entre outros parametros, a capacidade catiénica do solo, a minima necessidade
nutricional de potassio da planta, valor de 185 kg K,O/ha, e a concentracdo de potassio na
vinhaca in-natura que, na média, foi considerada como 2 kg/m*® (ANA, 2009). Portanto, foi
usado como base o valor de taxa média utilizado por CRUZ (2011) de 164,0 m*/ha de

vinhaca in-natura, ou seja, com a concentracdo de potassio presente no caso base.

A vinhaga tem quantidade consideravel de nutrientes essenciais ao desenvolvimento
da cana, principalmente o potéssio. Contudo, esta tem muita agua e estes nutrientes estao

muito diluidos, tornando muito caro seu transporte pela area de cultivo. A redugéo do volume

164



da vinhaca permite, portanto, significativa economia no que diz respeito ao transporte e a
aplicacdo do potassio no canavial, fazendo com que esta seja uma das principais vantagens
econdmicas do processo proposto. Foi adotado um valor de rendimento de 77 toneladas de
cana (TC) por hectare, rendimento médio da cana-de-acucar da regido centro-sul da safra
2016/2017 (UNICA, 2017). Considerando esse rendimento de 77,0 TC/ha e a capacidade de
moagem de 2.000.000 TC/ano, a area de colheita requerida é de 25.974 ha, com essa area
sendo total ou parcialmente prépria da usina. Para 0 caso base, de acordo com a taxa de
aplicacéo de vinhaca (164 m%ha), pode ser obtida a &rea fertirrigada equivalente a 5247 ha,

assim cobrindo um percentual de no minimo 20% da area de cultivo.

O custo de distribuicdo e aplicacdo da vinhaca varia em funcéo de diversos fatores,
como a disténcia entre a area de aplicacdo e a usina, 0o volume de vinhaga gerado, a
quantidade de vinhaca aplicada por area, o tipo de sistema de fertirrigacdo utilizado
(caminhdes, dutos, canais, etc.) e outros fatores. Para fins de simplificacdo do modelo, foi
adotado um custo médio de fertirrigacdo da vinhaca por m3. O valor utilizado de custo de
R$6,00/m?3 de vinhaca foi baseado no estudo de viabilidade técnica e econémica de um grupo
selecionado de tecnologias inovadoras relacionadas a cadeia sucroenergética realizado por
uma empresa de inteligéncia financeira CERES (2013). Segundo esse estudo, as principais
referéncias utilizadas para esse parametro foram trabalhos académicos e valores informados
pelas empresas analisadas levantados em pesquisas de mercado. Os valores encontrados
variaram de R$3,37 a R$11,18 por m? de vinhaca, incluindo toda a manutencdo, pessoal e
outros custos necessarios ao armazenamento, transporte e aplicacdo da vinhaca. Os valores de
area de cultivo desse estudo, ou seja, distancia percorrida a ser fertirrigada, foram similares

ao do presente trabalho.

Desta forma, para o célculo dos ganhos com a logistica da vinhaca, foi calculada a
reducdo do volume gerado de vinhaca por ano, para cada cenario em ralacdo ao caso base,
multiplicado pelo custo de transporte e aplicacdo de R$6,00/m3. No fluxo de caixa da
empresa (usina), esses ganhos na verdade representam uma reducdo do OPEX, e assim foram
contabilizados como reducdo dos custos operacionais.

6.4.1.3 Cadlculo da variagdo dos custos operacionais

Dentre os valores de acréscimo dos custos operacionais, 0 custo com as reposicoes
das membranas é um dos mais significativos. De acordo com NOBLE e STERN (1995) para

sistemas de BRM, o custo das membranas fica em torno de 35% do custo de todo sistema e,
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segundo CHANG et al. (2001), de até 50% para sistemas com membranas em operagdo
submersa. Assim, o0 custo com a reposicdo das membranas foi calculado com base no tempo
de vida dtil, considerando que anualmente parte das membranas serd trocada, de forma
linearmente distribuida ao longo dos anos, até atingir o tempo de vida atil. Para um tempo de
5 anos, em C1 e C3, com membranas submersas, foi considerado um custo operacional anual
adicional de 1/5 de 50% de todo custo do sistema de membrana. Assim, a cada 5 anos toda a
area de membrana jé teria sido trocada e 50% do custo total do sistema de DM desembolsado.
E para C2 e C4, com mddulos de membranas externas com vida Util de 7 anos, um menor
custo de reposicao foi considerado com um custo operacional anual de 1/7 de 35% do custo
do sistema de DM.

Com relagdo aos custos de operacdo da membrana, esses incluem mao de obra,
limpeza quimica e outros custos operacionais diversos. Para tal, foi adotado um valor de
R$0,60 por m® de permeado, sendo 0,40 R$/m? de méo de obra e 0,20 R$/m* para limpeza e
outros, também baseados em operacdo de BRM conforme descrito por DECAROLLIS et al.
(2007). Os valores foram considerados iguais para os sistemas com mddulos submersos e

externos.

Para os gastos adicionais com energia elétrica, foi adotado um valor associado ao
custo de oportunidade dessa energia, tendo em vista que 0 aumento no consumo de energia
representa menor disponibilidade de venda de energia elétrica. O valor de 240 R$/MWh foi
adotado com base nos valores de 2017 para as industrias do setor sucroalcooleiro e projetado
para os proximos anos (NOVACANA, 2017).

Com relacdo as reducdes de OPEX, foram estimadas e contabilizadas as redu¢cdes com
captacdo de &gua, com um valor adotado de 0,08 R$/m® (CERES, 2013), e redugdo no
consumo de vapor. Da mesma forma que para a energia elétrica, existe um custo de
oportunidade desse vapor. Para tal, foi adotado um custo industrial do vapor de 7,20 R$/ton,
conforme indicado pela Dedini S/A no estudo da CERES (2013).

6.4.1.4 Calculo do investimento fixo incremental

Para o calculo do custo do sistema de DM, de acordo com JUDD (2006) os custos de
todo um sistema de BRM no ano de 2005 seriam inferiores a US$ 50 por metro quadrado de
area efetiva instalada. Desta forma, assumindo como base o custo dos sistemas de membranas
dos sistemas BRM, levando em conta as similaridades anteriormente mencionadas, foi

adotado um valor de R$ 160/m?. Com o valor de &rea efetiva necessaria para cada cenario,
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pode ser calculado o custo de cada sistema de DM. Esse valor de custo do sistema de
membrana é chave para a avaliagdo econdémica e possui uma incerteza muito grande, ja que
se trata uma tecnologia emergente sem referéncias de pre¢co no mercado. Por esse motivo, ao

final foi realizada uma analise de sensibilidade sobre essa variavel chave na avaliacao.

Além do investimento no sistema de membranas, tem-se 0 acréscimo necessario na 22
coluna (aumento de nimeros de pratos), e esse valor de custo das colunas de destilacdo foi
calculado como base pelo simulador. Da mesma forma, foi realizado para célculo da reducéo
(reducdo do didametro de coluna) ou até mesmo eliminagdo das 12 colunas. Para estimar o
custo de investimento associado as colunas de destilacdo, foram utilizados parametros
empiricos de acordo com PETERS et al. (2003).

Entre as redugdes no investimento fixo, além da 12 coluna que serd totalmente ou
parcialmente substituida, foi demonstrada a reducdo nos volumes totais € no nimero de
dornas, bem como no nimero de centrifugas para os cenarios 1 e 3. Para a obtencdo dos
custos dos fermentadores e centrifugas, estes foram extraidos de CERES (2013) com valores
de preco local. Para estimar o custo de diferentes dimensionamentos, foram utilizados
parametros de estimativa de custos de equipamento por escala, sendo este expoente de 0,56

para os fermentadores 0,49 para as centrifugas (PETERS et al., 2003).

O preco dos equipamentos, incluindo da membrana, foi considerado ja internalizado.
Sobre esse valor do balanco final de custo dos equipamentos, foram acrescidos percentuais
tipicos adotados de acordo com PETERS (2003), mais adequados para planta uma industrial,
sendo: instalacdo (30%), instrumentacdo e controle (26%) e tubulacdes e sistema elétrico
(35%). Assim chegando a um fator de 1,91 levando em conta os periféricos e 0s custos
mencionados para o valor final de investimento fixo incremental para a solu¢gdo com sistema

de membrana. O investimento fixo foi depreciado linearmente por um periodo de dez anos.

A Tabela 6.29 apresenta um resumo das principais premissas e valores de referéncia

adotados.
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Tabela 6.29. Premissas e valores de referéncia adotados na avaliacdo econdmica.

Parametros Valor Unidade Fonte

Prego do etanol 1,35 R$/L CEPEA (2017)
Custo da energia elétrica 240 R$/MWh NOVACANA (2017)
Custo de captacgdo de &gua 0,08 R$/m° CERES (2013)
Custo industrial do vapor 7,20 R$/Ton CERES (2013)
g:f/ticr)] hrzggio de transporte e aplicacéo 6,00 R$/m? CERES (2013)
Custo de méo de obra da DM 0,40 R$/m® DECAROLIS et al. (2007)
Custo de limpeza da DM 0,20 R$/m® DECAROLIS et al. (2007)

Portanto, existe um cendrio geral, para todos 0s casos em que serd avaliada a
tecnologia de DM, com impacto relativo ao incremento de CAPEX (despesas de capital), ou
seja, a quantidade de dinheiro despendido na aquisi¢do da solucdo em questdo, por parte da
usina, essencialmente 0 montante aportado necessario para o investimento na aquisicdo dos
ativos do sistema de membrana, visando um aumento nas receitas com a producao de etanol,
e principalmente com significativa reducdo no OPEX (despesas operacionais) da empresa. A
expressiva reducdo na geracdo de vinhaca aponta como um dos principais beneficios

econdmicos justamente reduzindo os custos operacionais anuais para a usina.

6.4.2 Fluxo de caixa e a analise de viabilidade

A solucdo apresentada neste trabalho esta em fase de pesquisa e desenvolvimento e o
escopo ndo estd completamente definido para sua aplicacdo em escala industrial, e muito
menos o pre¢o da solucdo, que é combinagdo do custo final da tecnologia de DM, juntamente
com consideracbes de mercado, como concorrentes, tecnologias substitutas e custo de
oportunidade. Foi realizado um exercicio de encontrar as melhores formas de aplicar a
tecnologia, mas nem todos os beneficios e desvantagens podem estar listados. Alguns anos de

desenvolvimento e maturidade da tecnologia deveréo ser seguidos. E assim, mais refinada tal
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avaliacdo de viabilidade econdmica podera ser. Como ja mencionado, esta solucdo € mais
favoravel para os projetos greenfield, devido aos principais motivos discutidos anteriormente
sobre mudancas existentes no processo, a montante e a jusante do processo com membranas.
Embora ndo deva ser excluida a possibilidade de investir na modificacdo adaptacdo de uma
planta ja existente. A ideia nesta secdo é dar uma visdo geral do impacto de cada cenério
avaliado dentro de uma usina de cana, sempre em comparagdo com o caso base, resultando

em uma avaliagdo de viabilidade econdmica preliminar.

A avaliacdo dos ganhos financeiros potenciais de cada cenério, que sdo obtidos a
partir da implementacdo da tecnologia em uma usina, foi delimitada sobre a oportunidade de
reducdo dos custos e aumento potencial da geracdo de receitas a partir da venda do etanol.
Foram avaliados os resultados incrementais propiciados pela tecnologia, ou seja, a parcela
das receitas, custos e despesas que serdo adicionadas ou reduzidas em funcéo da instalacdo do
processo de remocdo continua por DM. Para a realizacdo dessa analise preliminar da
viabilidade econémica, foram enfatizados os resultados que possuem potencial direto na
geracdo de variagdes no fluxo de caixa da usina, e assim ndo foram destacados outros
importantes ganhos relacionados aos beneficios de impacto ambiental. Adicionalmente, ao
final foi realizada uma analise de sensibilidade, permitindo avaliar o qudo robusto é o projeto
frente a variacbes em alguns parametros importantes, como por exemplo, o preco do sistema

de membrana e o custo da vinhaga.

Apobs a elaboragcdo de todas as simulagdes de processo para cada cenario, foram
avaliados os beneficios econémicos do processo acoplado com DM. Para essa avaliacdo
econémica foi estruturado um fluxo de caixa incremental decorrente das modificacGes da
implantagdo da tecnologia proposta. O fluxo de caixa incremental é resultante da diferenca
encontrada entre os cenarios avaliados e o fluxo de caixa do caso base. Lembrando que todos
0s cenarios comparados possuem a mesma configuracdo de processamento de cana, mix de
producdo, area de cultivo, caracteristicas do solo, dados de rendimento agricola e outros. A
diferenca esta, portanto, nos processos de fermentacdo e destilacdo. A Tabela 6.30 resume 0s
resultados do impacto da introducdo da membrana dentro do processo para cada cenario.
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Tabela 6.30. Resultado dos impactos anuais da introdugdo da membrana dentro do processo para cada cenario

em comparagdo com caso base. Foram ressaltados os beneficios e os impactos sobre custo fixo e operacional.

Entre paréntesis destaca os valores de impacto negativo.

Parametro Cenéario 1 Cenario 2 Cenario 3 Cenario 4
Economia de vapor R$ 6.196 R$ 215.533 R$ 107.937 R$518.296
Economia na captacéo de agua R$ 495 R$ 11.961 R$ 2.161 R$ 12.469
Ganhos na logistica da vinhaga R$3.588.672 R$4.022.551  R$3.459.128 R$ 3.727.426
Aumento da producéo de etanol R$3.953.950 R$1.296.745 R$3.434.902 R$ 653.767
Beneficios R$ 7.549.313 R$ 5.546.790 R$ 7.004.129 R$ 4.911.958
Custos de limpeza da DM (R$ 45.574) (R$60.119) (R$ 43.508) (R$ 61.417)
Custos de mao de obra da DM (R$ 93.828) (R$ 123.775) (R$ 89.576) (R$ 126.448)
Reposicdo das Membranas (R$1.099.118) (R$724.964) (R$1.049.313) (R$ 740.615)
Gasto de eletricidade adicional (R$ 189.942) (R$ 206.531) (R$ 65.629) (R$ 213.270)
Custo Operacional adicional (R$1.428.461) (R$1.115.389) (R$1.248.027) (R$1.141.750)
Reducdo na 12 Coluna R$4.172.288 R$6.815.936 R$4.073.376 R$ 6.815.936
Reduc&o na centrifuga R$ 753.896 R$0 R$ 753.896 R$ 0
Reducdo nas Dornas R$ 752.960 R$ 741.567 R$ 780.403 R$ 767.232
Aumento na 22 Coluna (R$809.280) (R$1.097.024) (R$683.392) (R$ 233.792)

Sistema de DM

CAPEX incremental

(R$10.991.179) (R$ 14.499.282) (R$ 10.493.128) (R$ 14.812.308)

(R$6.121.315) (R$ 8.038.803)

(R$ 5.568.845)

(R$ 7.462.931)

Os valores relacionados aos custos dos equipamentos foram calculados conforme item

6.4.1.4. Para o calculo do investimento fixo que sera aportado pelo tomador de deciséo nesta
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avaliacdo, foi ainda acrescido pelo fator de 1,91. Para o caso de C1, o sistema de DM para o
apresentou um custo de R$ 10.991.179 com a premissa de R$160/m% Porém, o valor de
investimento fixo considerado para o sistema de DM instalado, considerando as integragdes,
tubulacGes e adequagdes necessarias 0 montante ficou em R$ 20.993.153.

Foi adotada a perspectiva de analise do ponto de vista das empresas do setor
sucroenergético. Sendo assim, foram considerados os desembolsos que uma potencial usina
sucroalcooleira devera fazer, com objetivo de adotar a tecnologia proposta em cada cenario,
computando os potenciais os ganhos em relagio ao caso base. E importante ressaltar que néo
foi considerado qualquer tipo de financiamento, com o montante a ser desembolsado sendo
de capital proprio da empresa. O objetivo nesta avaliacdo foi de comparar o fluxo de caixa de
cada solucdo proposta ao custo de investimento necessario, para estimar o retorno e a
rentabilidade de cada cendrio. A combinacdo de capital de terceiros (agentes de
financiamento) e o capital proprio que uma empresa efetivamente utiliza para financiar o
projeto € uma variavel de decisdo gerencial. Ndo desprezando a importancia da ado¢do de
financiamento, especialmente levando em conta programas recentes de linhas de crédito para
0 setor nos ultimos anos. O financiamento pode aumentar a viabilidade do investimento, pois
além de diminuir a necessidade de recursos proprios do investidor durante os anos de sua
implementacdo, pode ter um efeito positivo na atratividade do investimento, dependendo de

caracteristicas do financiamento (juros praticados, caréncia, etc.).

E importante ressaltar que foi elaborado um fluxo de caixa incremental. Portanto,
foram considerados os fluxos de caixa adicionais em relacdo ao fluxo operacional normal do
caso base, considerando as entradas e saidas resultantes da proposta de dispéndio de capital
investido em cada cenario. Na avaliacdo do projeto, o importante ndo foi gerar um novo fluxo
de caixa operacional da empresa, mas sim avaliar como o investimento no projeto da nova

solucdo altera o fluxo de caixa.

Foi considerado para todos os cenarios que as usinas adotam o regime tributario pelo
lucro real. A reducdo de despesas aumenta a base tributavel e, por isso, 0s ganhos com essa
reducdo séo deduzidos dos seguintes tributos: 25% de IR e 9% de CSLL. Esses valores foram

incididos sobre o lucro operacional, ou lucro antes de juros e importe de renda (EBIT).

O retorno exigido pelos fornecedores de capital, ou o custo de capital, em uma
aplicagdo no mercado financeiro segura pode ser utilizado como a taxa de desconto, ou taxa

minima de atratividade (TMA) nas analises econdmicas de projetos. O valor de TMA
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assumido foi de 10% ao ano. Foi considerado um periodo de avaliacdo de dez anos. Para o
valor assumido de custo do capital foi levado em consideracdo o cenario atual e perspectiva
de queda na taxa de juros brasileira SELIC, desde o més de Julho de 2017, o valor de 9,25%
a.a. e sendo a previsdo das instituicbes financeiras de que a taxa bésica de juros continue a
diminuir nos proximos meses e chegue a 8% ao ano no final de 2017, permanecendo neste
patamar até 2021 (G1, 2017).

As Tabelas 6.31, 6.32, 6.33 e 6.34 mostram a projecdo do fluxo de caixa (FC)
descontado para os cendrios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Foi considerado que o valor de
investimento foi pago no ano zero da deciséo, e que a solucdo entra em operacdo em um ano.
O fluxo de caixa apresentado exibe, para efeito de uma melhor visualiza¢do, apenas 0s anos
0, 1, 5, 8 e 10. Pode ser observado, portanto, o investimento aportado no ano zero, 0
acréscimo nas receitas e o impacto sobre o0s custos operacionais anuais, bem como o fluxo de
caixa livre e o fluxo de caixa acumulado descontado. Os custos operacionais diretos
envolvem o OPEX da membrana (limpeza e méo de obra) e a reposi¢cdo das membranas; e 0s
gastos de eletricidade adicionais. Enquanto as redugdes nos custos operacionais representam
a economia de vapor, economia de dgua e 0s ganhos na logistica da vinhaga.
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Tabela 6.31: Fluxo de caixa para o cenario 1. Sendo 0 ano zero o ano das despesas de investimento fixo e

avaliacdo anual dos fluxos até o ano 10. Valores expressos em R$.

Ano 0 1 5 8 10
1. Receitas . 3.953.950 3.953.950 3.953.950 3.953.950
1.1. Aumento da produgédo de Etanol - 3.953.950 3.953.950 3.953.950 3.953.950
2. Custos Operacionais . 2.166.902 2.166.902 2.166.902 2.166.902
2.1. Custos Diretos - -1.428.461 -1.428.461 -1.428.461 -1.428.461
2.2. Redugio de custos - 3.595.363 3.595.363 3.595.363 3.595.363
= EBITDA . 6.120.852 6.120.852 6.120.852 6.120.852
(-) Depreciacéo . 1.169.171 1.169.171 1.169.171 1.169.171
= EBIT - 4.951.681 4.951.681 4.951.681 4.951.681
IR (25%) - -1.237.920 -1.237.920 -1.237.920 -1.237.920
CSLL (9%) - -445.651 -445.651 -445.651 -445.651
= Lucro Liquido . 3.268.109 3.268.109 3.268.109 3.268.109
(+) Depreciagéo - 1.169.171 1.169.171 1.169.171 1.169.171
Investimento Fixo -11.691.712 - - - -
Investimento DM -20.993.153 - - - -
Redug3o de CAPEX 9.301.441 - - - ;
Fluxo de Caixa livre “11.691.712 4.437.281 4.437.281 4.437.281 4.437.281
Saldo de Caixa -11.691.712 -7.254.432 10.494.691 23.806.532 32.681.093
R e e -11.691.712 -7.657.821 5.129.072 11.980.852 15.573.436

Nota: EBIT = Lucro antes de juros e imposto de renda (Earnings Before Interest and Taxes); EBITDA = Lucros
antes de juros, impostos, depreciacdo e amortizacdo (Earnings Before Interest, Taxes, Depreciation and

Amortization)

173



Tabela 6.32: Fluxo de caixa para o cenario 2. Valores em R$.

Ano 0 1 5 8 10
1. Receitas ; 1.296.745 1.296.745 1.296.745 1.296.745
1.1. Aumento da produgéo de Etanol - 1.296.745 1.296.745 1.296.745 1.296.745
2. Custos Operacionais ; 3.134.656 3.134.656 3.134.656 3.134.656
2.1. Custos Diretos - -1.115.389 -1.115.389 -1.115.389 -1.115.389
2.2. Redugdo de custos ; 4.250.045 4.250.045 4.250.045 4.250.045
= EBITDA ; 4.431.401 4.431.401 4.431.401 4.431.401
(-) Depreciacio - 1.535.411 1.535.411 1.535.411 1.535.411
= EBIT ; 2.895.990 2.895.990 2.895.990 2.895.990
IR (25%) - -723.997 -723.997 -723.997 -723.997
CSLL (9%) - -260.639 -260.639 -260.639 -260.639
= Lucro Liquido ; 1.911.353 1.911.353 1.911.353 1.911.353
(+) Depreciagéo - 1.535.411 1.535.411 1.535.411 1.535.411
Investimento Fixo -15.354.114 - - - -
Investimento DM -27.693.629 - - - -
Redugéo de CAPEX 12.339.515 ; ; ; ;
Fluxo de Caixa livre 115.354.114 3.446.765 3.446.765 3.446.765 3.446.765
Saldo de Caixa -15.354.114 -11.907.349 1.879.709 12.220.002 19.113.531
FC acumulado descontado _15.354.114 _12.220.692 _2.288.165 3.034.120 5.824.762
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Tabela 6.33:

Fluxo de caixa para o cenario 3. Valores em R$.

Ano 0 1 5 8 10
1. Receitas ; 3.434.902 3.434.902 3.434.902 3.434.902
1.1. Aumento da produgao de Etanol - 3.434.902 3.434.902 3.434.902 3.434.902
2. Custos Operacionais ; 2.321.200 2.321.200 2.321.200 2.321.200
2.1. Custos Diretos - -1.248.027 -1.248.027 -1.248.027 -1.248.027
2.2. Redugéo de custos - 3.569.226 3.569.226 3.569.226 3.569.226
= EBITDA ; 5.756.102 5.756.102 5.756.102 5.756.102
(-) Depreciacéo ; 1.063.649 1.063.649 1.063.649 1.063.649
= EBIT . 4.692.452 4.692.452 4.692.452 4.692.452
IR (25%) - -1.173.113 -1.173.113 -1.173.113 -1.173.113
CSLL (9%) - -422.321 -422.321 -422.321 -422.321
= Lucro Liquido ; 3.097.019 3.097.019 3.097.019 3.097.019
(+) Depreciagao ; 1.063.649 1.063.649 1.063.649 1.063.649
Investimento Fixo -10.636.494 - - -
Investimento DM -20.041.875 - - -
Reducdode CAPEX 9.405.381 - - -
Fluxo de Caixa livre -10.636.494 4.160.668 4.160.668 4.160.668 4.160.668
Saldo de Caixa -10.636.494 -6.475.826 10.166.846 22.648.850 30.970.186
FC acumulado descontado -10.636.494 -6.854.068 5.135.711 11.560.363 14.929.010
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Tabela 6.34: Fluxo de caixa para o cenario 4. Valores em R$.

Ano 0 1 5 8 10
1. Receitas § 653.767 653.767 653.767 653.767
1.1. Aumento da produgdo de Etanol - 653.767 653.767 653.767 653.767
2. Custos Operacionais § 3.116.440 3.116.440 3.116.440 3.116.440
2.1. Custos Diretos - -1.141.750 -1.141.750 -1.141.750 -1.141.750
2.2. Redugio de custos - 4.258.190 4.258.190 4.258.190 4.258.190
= EBITDA . 3.770.208 3.770.208 3.770.208 3.770.208
(-) Depreciagéo - 1.425.420 1.425.420 1.425.420 1.425.420
= EBIT § 2.344.788 2.344.788 2.344.788 2.344.788
IR (25%) - -586.197 -586.197 -586.197 -586.197
CSLL (9%) - 211.031 211.031 211.031 211.031
= Lucro Liquido g 1.547.560 1.547.560 1.547.560 1.547.560
(+) Depreciagéo - 1.425.420 1.425.420 1.425.420 1.425.420
Investimento Fixo -14.254.199 - - - -
Investimento DM -28.738.050 - - - -
Redug&o de CAPEX 14.483.851 ; ; ] ]
Fluxo de Caixa livre ~14.254.199 2.972.980 2.972.980 2.972.980 2.972.980
Saldo de Caixa ~14.254.199 ~11.281.219 610.700 9.529.639 15.475.598
FC acumulado descontado -14.254.199 -11.551.490 -2.984.267 1.606.428 4.013.474

Com base em todos os fluxos de caixa apresentados, foi possivel calcular os principais
parametros de resposta da avaliacdo econdmica, o valor presente liquido (VPL), a taxa
interna de retorno (TIR) e o Payback (tempo de retorno do investimento). A Tabela 6.35

exibe todos os resultados para os cenérios 1, 2, 3 e 4.
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Tabela 6.35: Indicadores de resposta para 0s quatro cenarios avaliados.

Indicadores Cenario 1 Cenario 2 Cenario 3 Cenario 4
Custo de capital (a.a) 10% 10% 10% 10%
VPL (RS) 14.157.687 5.295.238 13.571.827 3.648.613
TIR (a.a) 36,23% 18,25% 37,50% 16,22%
Payback simples 2 anose 8 meses | 4 anose Smeses | 2 anose 7 meses | 4 anose 10 meses
Payback descontado | 3 anose 3 meses | 6 anos e 2 meses 3 anose 1 més 6 anos e 10 meses

Os resultados apresentados indicam que a tecnologia proposta de fermentagdo
acoplada com DM na remocdo continua do etanol, avaliada através de quatro diferentes
configuracGes, mostrou viabilidade econémica preliminar dentro das condi¢des e premissas

estabelecidas.

De forma geral os cenarios apresentados mostraram bons indicadores, exibindo uma
TIR entre 16,22% e 37,5%, e VPL positivo em todos os casos. O valor obtido de TIR através
da avaliacdo do fluxo de caixa pode ser considerando atrativo, pois foi superior ao custo de
capital (10% a.a.). No entanto, € necessario levar em conta 0s riscos associados ao
investimento e avaliar se 0 ganho advindo do mesmo ¢é suficiente para premiar o investidor

pelo risco existente pela implementacdo desta nova solucao.

Os resultados do cenario 1 apresentaram uma significativa boa rentabilidade,
indicando positivamente a atracdo de viabilidade econdmica dessa solugdo em questdo. O
investimento da solucdo apresentou tanto VPL positivo, com valor de R$ 14.157.687, e TIR
de 36,23%, bem superior do que a taxa minima de atratividade. A maior atratividade
encontrada foi com o cenarios 3, com TIR de 37,5%. Este cenario também apresentou o
menor tempo de retorno do investimento, um payback simples de 2 anos e 7 meses e payback
descontado de 3 anos e 1 més. Ou seja, no primeiro ano apo6s o investimento e ado¢do da
solucdo, foram obtidos valores positivos de lucro, porém com dois anos e sete meses de
operacdo seria recuperado todo o valor monetéario investido inicialmente e, com trés anos e

um més, o valor seria integralmente recuperado levando em consideracéo o valor do dinheiro
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ao longo do tempo. O cenario menos atrativo economicamente foi o C4, com menor VPL

com TIR mais baixa e maior tempo para o retorno do investimento.

E importante destacar o beneficio da reducdo dos custos operacionais com a logistica
da vinhaga. A reducéo na geracdo da vinhaca, que foi consequéncia direta do acoplamento da
tecnologia de DM para remogéo continua de etanol, se mostrou um dos principais beneficios
econémicos da solucdo. Portanto, focar nessa questdo da reducdo da geracdo da vinhaca se
mostrou ndo somente uma solucéo de forte apelo ambiental, mas ainda um elemento chave na

economicidade da solucéo.

A principal diferenca nos resultados entre os cenarios pode ser explicada
principalmente pela maior area de membrana necessaria nos cenarios 2 e 4. O investimento
fixo do sistema de DM foi 38% maior para 0 C2 em relacdo ao C3, por exemplo. O cenério 4
apresentou o maior investimento inicial necessario e o menor lucro adicional trazido com a

solucdo, justificando assim ter apresentado a menor rentabilidade.

O maior aumento nas receitas com a producéo de etanol foi para o cenario 1 e 0 maior
beneficio com a economia com transporte e aplicacdo da vinhaca foi observada no cenario 2.
Embora os casos com membranas externas tenham apresentado maior reducdo na geracao de
vinhaca, 0os menores ganhos com aumento de receita do etanol e maior investimento fixo
resultaram em menor atratividade do que os sistemas submersos, dentro das condicbes

avaliadas.

Portanto, a solugdo com sistema de DM submerso se mostrou a mais viavel e a
operacdo em modo semicontinuo (C1) indicou o maior VPL, ou seja, um maior montante de
retorno de capital poderia ser obtido ao final do tempo de avaliacdo do projeto trazido a valor
presente. Por outro lado, com membranas submersas operando em modo continuo, a solucéo
indicou a maior rentabilidade do investimento e 0 menor tempo para a recuperacao do capital
investido. Os resultados de C1 e C3 foram promissores e muito proximos, com a indicacdo de

qual a melhor configuracdo dependendo da forma de decisdo do investidor.

6.4.3 Analise de sensibilidade

A analise de sensibilidade tem como objetivo determinar a robustez do projeto e a
importancia da variacdo de uma determinada variavel na atratividade projeto, levando em
consideragdo a incerteza existente de algumas dessas varidveis. Para isso, escolhe-se a
variavel de teste, que tera seu valor aumentado e diminuido de forma sistematica, mantendo

todas as outras variaveis constantes, e verifica-se a influéncia sobre a resposta de

178



economicidade e rentabilidade do projeto. Levando-se em consideracdo as grandes
variabilidades que podem ocorrer, foram selecionados os principais parametros do modelo
para avaliar a sensibilidade destas varidveis na andlise dos cenarios incluindo a DM para a
remocdo seletiva de etanol. Os resultados apresentados assumem apenas a alteracdo dos
parametros em analise, com todas as demais premissas permanecendo como detalhado no

cenario de caso base.

O maior impacto sobre o investimento da solu¢do é o custo da area de membrana
instalada. Portanto, primeiramente foi realizada a analise de sensibilidade deste parametro. O
valor inicialmente adotado foi de 160 R$/m?. Este valor envolve o custo das membranas, e
dos modulos, ou seja, a unidade de DM. Devido a grande incerteza existente sobre esse valor,
foi realizada uma anélise de sensibilidade da viabilidade do projeto (medido pela resposta de
VPL) em relacdo ao custo de &rea instalada de membrana. O pardmetro sensivel foi variado

em £ 12,5%, +25%, + 50% e + 100% em relacdo ao valor original adotado.

A Figura 6.39 mostra o resultado da analise de sensibilidade da rentabilidade do
investimento em relacdo com o custo de area de membrana, variando de R$ 80/m? (-50%) até
R$ 320/m? (+100%) para 0s quatro cenarios, ou até obter VVPL negativo. Enquanto o valor de
VPL for maior do que zero, pode-se dizer que o projeto é economicamente vidvel. Desta
forma, foram calculados os valores de custo méximo de &rea de membrana, definindo o VPL
igual a zero, para C4, o custo méaximo de area de membrana foi de R$190/m? e para C3,
R$205/m?, pode-se observar ainda que os cenérios 1 e 3 apresentaram valor de VVPL positivo

até o valor de um custo de area de membrana de R$ 310/m?.
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Figura 6.39: Analise do efeito do custo da area de membrana sobre 0 VPL para os quatro cenarios avaliados.

Além do efeito do custo de area de membrana, foi realizada a analise de sensibilidade
para mais outros trés parametros de maior impacto no resultado, variando de -50% até +50%.
O custo originalmente adotado de transporte e aplicacdo da vinhaca foi de R$6,00/m?, esse
parametro foi analisado entre R$3,00/m® até R$9,00/m*. O valor recebido com o acréscimo
das receitas com o0 aumento na producdo de etanol variou de um valor de R$0,68/L até
R$2,02/L, com valor central obtido por litro de etanol produzido em R$1,35/L. E o custo de
capital que foi adotado de 10% ao ano, variando entre 5% e 15% a.a. As Figuras 6.41, 6.42,
6.43 e 6.44 exibem os resultados da analise de sensibilidade dos quatro parametros

mencionados para 0s cendrios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.
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Figura 6.40: Analise de sensibilidade dos parametros preco de area de DM, receita de etanol, custo da vinhaga e

o custo de capital para o Cendrio 1.
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Figura 6.41: Analise de sensibilidade dos pardmetros preco de area de DM, receita de etanol, custo da vinhaca e

0 custo de capital para o Cenario 2.
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Figura 6.42: Analise de sensibilidade dos quatro parametros para o Cenario 3.
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Figura 6.43: Analise de sensibilidade dos quatro parametros para o Cenario 4.

O preco da area de membrana, como j& discutido, é uma dos pardmetros mais
relevantes e mais sensiveis. Em especial para C2 e C4, o valor da derivada da funcdo do VPL
em relacdo a este parametro é maior em modulo do que para C1 e C3. E sendo este um dos
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gue mais apresentam incerteza, deve-se dar uma atencdo especial a este parametro chave em
futuras avaliacdes. O preco do etanol se mostrou como o parametro de menor influéncia
sobre o VPL dos cenérios 2 e 4, mas sendo bem significativo para C1 e C3. O custo de capital
também foi significativamente sensivel, e apresentou comportamento similar entre os quatro
cendrios avaliados, mostrando que existe atratividade para todos os cenarios, mesmo com
aumento de 50% nesta variavel, ou seja, para um custo de capital de 15% a.a. Quanto ao
custo de logistica da vinhaca, o VPL se mostrou bem sensivel as variacbes e todos o0s
cenarios foram igualmente sensiveis a este parametro. Os cenarios 1 e 3 continuam
economicamente viaveis mesmo com valor de R$3,00/m?, enquanto que para C2, o custo

minimo da vinhaga deve ser R$4,00/m® e para C4, R$4,50/m°,

De forma geral, a solugéo proposta apresentou, principalmente nas configuragdes com
modulo de DM submerso, boa robustez frente aos parametros avaliados. Mesmo com
variacdo de +50% sobre esses, continuou apresentando respostas positivas em termos de

viabilidade econdmica.

Vale ressaltar que a andlise de viabilidade econémica realizada neste trabalho se
tratou de uma avaliagdo apenas preliminar positiva, uma vez que o projeto apresentou uma
TIR consideravelmente superior a TMA para todos 0s cenarios, especialmente nos casos C1 e
C3, além de VPL positivo e robustez interessante com relacdo as variacfes de alguns
parametros. No entanto, deve ser destacado que, apesar desta analise preliminar apresentar
resultados satisfatérios e positivos, mais esforcos deverdo ser despendidos, sendo ainda
necessaria a realizacdo de analises posteriores mais detalhadas e aprofundadas. Por outro
lado, ndo houve uma otimizacdo das condi¢des de operacdo do processo aqui proposto.
Foram utilizados valores de fluxo da membrana com base nos resultados n&o otimizados em
laboratdrio. Maiores desenvolvimentos sobre o material da membrana deverdo ser realizados.
Com melhores condi¢cdes de operacdo, espera-se uma atratividade ainda maior deste novo
processo de fermentacdo acoplada com a tecnologia de DM para remocao continua de etanol

e menor geracao de vinhaca.

Através da andlise técnica e econdmica preliminar, foi identificada uma possivel
aplicacdo para a destilagdo por membranas dentro da industria de etanol. O modulo de
membranas pode substituir parcialmente a 12 coluna de destilacdo, reciclando a agua dentro
do processo atraves da remocdo continua de etanol. Os resultados de balanco de massa e
energia com base em dados experimentais mostraram que seria possivel aumentar a producao

anual de etanol em até 3% e atingir o valor de 69% de reducdo na geracdo da vinhaga. Apesar
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do custo do sistema de DM, a solucdo apresenta algumas potenciais redugdes de investimento
fixo em outras unidades. Desta forma, a continua remocéo do etanol do meio de fermentacao
resultou no aumento da eficiéncia de conversao, consequente maior produgdo de etanol e
menor geracgdo de vinhaga, ocasionando reducdo nos custos operacionais da usina. Mostrando

assim, uma oportunidade para a tecnologia de DM para esta inddstria.

Apenas para reforcar a importancia de tecnologias que buscam a redugdo dos custos
com a logistica da vinhaca, diversas tecnologias foram apresentadas e testadas nos ultimos
anos, mas sendo a concentracdo a principal delas (SILVA, 2012). Hoje existem diversos
fornecedores para unidades de concentracdo de vinhaca e, no Brasil, existem instalaces
fornecidas por Citrotec, Dedini e Grupo Exal, por exemplo. De acordo com estudo
apresentado por CERES (2013), o Grupo Exal oferta um concentrador de vinhaga por um
valor, somente do equipamento, de R$15.820.000. Sendo este para uma capacidade maxima
de 150 m3 vinhaca/h, podendo reduzir em até 90% o volume da vinhaca. Entretanto, além dos
elevados custos, a tecnologia tem enfrentado dificuldades quanto a durabilidade, devido a alta
corrosdo causada pela acidez e alta temperatura da vinhaca. Portanto, deve ser ainda mais
valorizado o resultado encontrado pela solugdo integrada com DM. Com investimento igual
ou inferior, seria possivel ndo somente trazer o beneficio da reducdo da vinhaca, mas também
0 aumento na producdo de etanol. Embora a tecnologia de DM ainda seja muito recente e
esteja em fase de desenvolvimento, o presente estudo mostrou potencial de viabilidade
técnica e os beneficios para a industria sdo claros, atacando justamente um dos principais

problemas apontados pelo setor.

O setor sucroenergético é tratado usualmente como um setor disperso, muito familiar
e pouco aberto a inovacdes tecnoldgicas. Entretanto, ap6s a forte crise econdmica de 2010,
que levou ao fechamento de muitas usinas pequenas, houve o0 aumento da concentracdao de
mercado pela aquisicdo de antigas unidades por grandes grupos. SILVA (2015), em seu
trabalho de oportunidades de inovacdo no setor de etanol, apontou que, apesar do setor nédo
aproveitar algumas oportunidades de inovacdo existentes em seus processos, especialistas
entrevistados sinalizaram uma mudanca nesse cenario. Segundo a autora, em diversas
situacOes foram detectados sinais de que as usinas estdo cada vez mais atentas a essas
oportunidades e reconhecem sua importancia ndo s6 pela possibilidade de aumentar suas
receitas e reducdo dos custos, mas principalmente como uma questdo de sobrevivéncia da
propria empresa no setor. Apesar da maturidade existente do processo de producéo de etanol,

a maioria dos entrevistados enfatizou que existem diversas oportunidades de melhoramento
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no processo produtivo e que, entre as etapas mais citadas, estdo a fermentacédo e a destilagéo.
Por fim, a autora concluiu que para superar as barreiras de custo é necessario principalmente
um fator organizacional, que enxergue essas oportunidades e consiga lidar com 0s riscos
associados. Iniciativas recentes, como 0 programa RenovaBio, que busca assegurar
previsibilidade para a participacdo dos biocombustiveis, com objetivo justamente de
impulsionar o desenvolvimento tecnoldgico e a inovacdo, podera impulsionar novos

investimentos para o setor.

O setor é, sem duvida, muito heterogéneo, com usinas de baixo grau de investimento
tecnoldgico até usinas com laboratorio préprio de anélises e alto investimento em controle de
processos, mas a tendéncia é positiva, principalmente com a entrada novos atores no setor. A
mencionada mudanga existente atualmente no setor tem resultado na presenca de novos
produtores com um perfil diferente das tradicionais, tais como a Shell (que formou uma Joint
Venture com a Cosan para criacdo da Raizen), BP, Bunge, Odebrecht, Dow e GranBio. E
importante destacar ainda a entrada nos Gltimos anos de empresas de base tecnoldgica
interessadas na cana-de-aglcar para outros produtos, como biodiesel avancado, butanol,
biohidrocarbonetos e gés bio-sintético, de empresas como Solazyme e Amyris, por exemplo.
De acordo com BOMTEMPO e ALVES (2013), existe em formacdo uma nova estrutura
industrial no setor que, mais do que pela maior concentracdo de grupos produtores, se
caracteriza por um novo perfil empresarial, que apresentard importante papel no desempenho

da industria nas préximas décadas.

A solucdo proposta de um processo de fermentacdo acoplado com a tecnologia de
destilacdo por membranas, com a finalidade de remover continuamente o etanol produzido
visando um aumento da eficiéncia de conversdo e menor geracdo de efluente no processo,
apresenta uma grande oportunidade para a inddstria do etanol de primeira geracdo, mas ainda
um potencial para a remoc¢do de outros bioprodutos. Tanto na remocdo do etanol celulésico
(ou de segunda geracdo) ou na remoc¢édo de inibidores do hidrolisado celulésico, quanto na

remogdo do meio de fermentagdo do acido acético, butanodiol, butanol, entre outros.
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7 CONCLUSOES

Neste trabalho, foi desenvolvido um processo para a produgdo de etanol a partir da
fermentacdo de cana-de-agUcar acoplado a processos de separacdo por membranas, com

remocdo continua do etanol produzido.

A destilacdo por membranas é uma tecnologia emergente com grande potencial para a
eficiente recuperacdo do etanol e outros bioprodutos a partir do meio de fermentagcdo com
altos fluxos e, consequentemente, menor area de membrana requerida. Por outro lado, a
pervaporacdo € uma tecnologia mais madura com maior seletividade, porém com menores
fluxos e maior &rea demandada. Existe um forte interesse para que as duas tecnologias
possam apresentar um desenvolvimento tecnoldgico suficiente para que sejam cada vez mais
atrativas do ponto de vista ndo so técnico, mas principalmente econémico. Em especial a
tecnologia de DM, que apresenta maturidade muito mais baixa e ainda esta passando por todo
um ciclo de desenvolvimento, mas mesmo assim j& desponta como mais atrativa do que a
pervaporacgdo, visando a aplicacdo da remocdo do etanol de forma acoplada ao processo de
fermentacdo. Os custos associados aos processos com membranas sdo diretamente
proporcionais a sua area, em especial devido a sua caracteristica modular. Quanto maior a

area requerida para a solucéo, mais modulos de membranas serdo necessarios.

Os experimentos de DM e pervaporacdo foram realizados sob as mesmas condigdes
hidrodinamicas e operacionais. Foram apresentadas duas regides muito distintas de resultados
para DM e pervaporacdo em termos de seletividade e fluxo, com uma justa comparacdo em
termos de desempenho da remocéo de etanol, corroborando que a premissa bem conhecida de
alto fluxo para DM e alta seletividade para pervaporacdo é valida. Os resultados confirmaram
que a polarizacdo de concentracdo depende ndo apenas das caracteristicas da membrana, mas
também das condicdes operacionais e hidrodinamicas do reator. A temperatura de
alimentacdo desempenha papel muito importante sobre a espessura da camada de polarizacao
e sobre o fluxo, embora 0 aumento da temperatura tenha sido mais positivo para DM do que
para a pervaporacao. E o0 aumento da concentracdo de etanol na alimentacéo foi positivo para
a pervaporagdo, mas teve um efeito negativo no desempenho do DM. Ou seja, para a
aplicacdo nas condicOes de fermentagdo, com temperaturas em torno de 30°C e baixas
concentragdes de etanol, em torno de 5% (m/m), a destilacdo por membranas se mostra muito

promissora. Foi reforcado o cuidado com a comparacdo entre os processos de DM e
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pervaporagdo, para garantir que ndo haja interpretacdo errada dos dados experimentais,

especialmente devido a diferentes condi¢des hidrodinamicas testadas.

O desempenho de DM foi comparado com a eficiéncia da membrana densa de PDMS
na pervaporacdo e o indice de separacdo do processo foi usado para suportar esta
comparacdo. No caso de separacdo entre etanol e agua, a DM a vacuo indicou ser mais
desejavel devido a maiores valores de ISP do que no caso de pervaporacdo nas condicdes
testadas. Foi realizado ainda um balango através de uma matriz comparativa das vantagens e
desvantagens de cada processo, em que foi selecionada a tecnologia de DM como a mais
promissora para a aplicacdo e o desenvolvimento do processo de remocao continua de etanol

da fermentacdo proposto nesta tese.

Os resultados experimentais do processo acoplado apresentados demonstraram o
efeito benéfico da remocéo de etanol através da membrana sobre os parametros de eficiéncia
de processo. Para o tempo final de 215 h de processo semicontinuo, o rendimento de
conversao de agUcares em etanol foi 27,7% superior em comparagdo com o0 experimento sem
a remogdo seletiva do etanol, com produtividade volumétrica 30,0% maior. Os resultados
apresentados demonstraram ainda a alta capacidade da membrana de operar por longo
periodo de tempo. No teste de 215 h, 0 modulo submerso com membranas de PVDF, mesmo
em meio com levedura, melago, e sendo concentrado com o tempo devido a taxa de acimulo
(de sais e metabolitos), ndo apresentou queda no desempenho ou indicios de incrustacdo. O
resultado apresentado no experimento Il foi significativo e expressivo em comparagdo com
os apresentados na literatura, em especial devido a boa estabilidade e fluxo superior a
diversos trabalhos em condi¢des similares. A presenca de bolhas de CO, com a operacdo em
submerso, naturalmente produzidas durante o processo fermentativo, apresenta relevante
vantagem sobre as condi¢des hidrodindmicas e, principalmente, um potencial de reducédo de

custos operacionais a com limpeza das membranas e reducdo de fendmenos de incrustacgéo.

Ao todo, 0 mesmo mddulo com membranas proprias de PVDF operou por mais de
360 horas, com estabilidade de fluxo, sem qualquer tendéncia de queda com o tempo,
indicando a auséncia dos riscos de biofouling pelas leveduras e demais compostos organicos,
bem como incrustagdo inorgéanica dos sais provenientes do melago. Foi desenvolvido um
procedimento simples com resultados satisfatorios de limpeza e recupera¢do do fluxo da
membrana. Os resultados indicaram valor médio do fluxo total permeado de 780 g/(m2.h) e
seletividade de 3,93. O parametro de fator de acumulo de 4,1 também pdde ser extraido dos

testes experimentais.

187



Portanto, foi demonstrado o aumento da eficiéncia de conversdo de aglucar em etanol
com o sistema acoplado para a remogdo continua pela membrana, devido a remocdo do
produto da reacdo e agente inibidor do processo fermentativo. Através dos estudos de
simulacdo de processo, foi possivel quantificar a reducdo na geracdo de efluentes. Foram
avaliados quatro diferentes cendrios na simulacdo de processo com uso do software SuperPro
Designer, com modulo de membranas submerso ou externo ao reator e modo de operagédo
semicontinua ou continua. As avaliacGes demonstraram ser possivel aumentar a producéo de
etanol em até 3,1% em comparacdo com o caso base, e reduzir a geracdo de vinhaca em até
78%. Além desses dois expressivos beneficios, a solugdo apresentou balanco energético de
vapor positivo, possibilitando maior excedente para cogeracdo, economia no consumo de
agua e possivel redugdo nos custos com alguns equipamentos. O célculo de dimensionamento
dos reatores indicou ser vidvel o uso de médulos internos submersos, indicando o potencial

de intensificacdo de processo.

Os resultados da analise de viabilidade econdémica preliminar indicaram que a
tecnologia proposta de fermentacdo acoplada com o sistema de DM para a remocao continua
do etanol, avaliada através de quatro diferentes configuracdes, mostrou viabilidade
econdbmica preliminar dentro das condices e premissas estabelecidas. Sendo as
configuracGes com modulos submersos as mais atrativas (cenarios 1 e 3), resultando em alta
rentabilidade com TIR de 37,5% para C3, e VPL igual a R$ 14.157.687 para o C1.

Diversos métodos ja foram aplicados e testados para a remocao de etanol durante a
fermentacdo, a fim de melhorar o desempenho do processo de producdo. E para que uma
nova tecnologia seja bem aceita e implementada, especialmente industrialmente, é muito
importante que todas as vantagens e desvantagens sejam verificadas, bem como uma

comparagdo com outras tecnologias competitivas.

A solucdo proposta de um processo de fermentacdo acoplado com a tecnologia de
destilacdo por membranas, com a finalidade de remover continuamente o etanol produzido
visando o aumento da eficiéncia de conversdo e menor geracdo de efluentes no processo,
apresenta uma grande oportunidade para a inddstria do etanol de primeira geracdo, mas ainda
um potencial para a remogdo de outros bioprodutos. Tanto na remocéo do etanol celulésico
ou o butanol, por exemplo. Nesse tépico, existe todo um novo campo com desafios a serem
explorados para possiveis trabalhos futuros com relacdo a remocdo de outros compostos

orgéanicos volateis do meio de fermentag&o.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Assim, embora o processo desenvolvido neste trabalho tenha apresentado potencial de
aplicacdo tecnoldgica, muito ainda precisa ser investigado e aprimorado. Desta forma,

algumas sugestdes para trabalhos futuros séo elencadas a seguir:

e Desenvolvimento de uma membrana otimizada para esse tipo de aplicacdo.
Buscando conciliar fluxos superiores aos obtidos nesse trabalho com melhores
propriedades mecanicas;

e Desenvolver modelos mais detalhados do processo de separacdo pela membrana
de DM;

e Modelagem do processo fermentativo acoplado utilizando modelos matematicos e

ajuste de par@metros cinéticos e termodinamicos;

e Avaliar o potencial de remocao de outros bioprodutos de processo fermentativo de

maior valor agregado;
e Investigar a remoc¢édo do etanol com o modulo externo ao reator;

e Realizar uma avaliacdo econémica mais aprofundada, incluindo analise de

mercado;

e Avaliar o aumento de escala com testes em uma unidade piloto.
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APENDICES

Apéndice A

Teste de fermentagao da levedura JP1 em mio YPD 35 em duas diferentes condi¢gdes em
rolha permedvel e com sistema de air lock. Demonstrando o uso ca condigdo com menor
disponibilidade de ar durante a fermentacdo em mio YPD 35 com agitacdo 150 rpm, possibilitou

mais eficiencia de conversdo em etanol.

40

—l—Glicose - AL

—©—Biomassa - Rolha

—E—Glicose - Rolha

—4A—Etanol - Rolha

—@—Biomassa - AL
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Concentracdo de Glicose (g/L)

Tempo de fermentacio (h)
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Estudos de fermentacdo em meio YPD cepa JP1. Condicdo Rolha em frascos com rolha vazada e Condigdo AL

em frascos com sistema air lock.
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Apéndice B

A Figura do Apéndice B exibe o fluxograma do balango do tratamento do caldo. Unidades de recebimento, lavagem e moagem da cana.
Os calculos aqui realizados em Microsoft Excel® 2010 suportam as simulagées em SuperPro. Os valores finais gerados nessa planilha indicam a
produtividade do caso base, em termos de producdo de etanol e de aglcar em relacao tonelada de cana na entrada da usina. Foi realizado

ainda um balango de AT para checagem em comparacdo a todos AT de entrada no caldo.

2 Milhtes ton cana/ano | 2277  ton/dia

Bagaco

Agua Embebigio
2582 4064,0 Agua

l Caldo Primario I

5405,4 18% ART 13414 65% ART

— mm | Caldo | s [Clarificacio] mummmmp| Evaporador |  sesssspCaldo Concentrado s |Cristalizacso | me=sp Achcar 611,05 64,17 Kg/ton cana

9523 ton/dia 9828 ton/dia

450%  4422,6 1 Caldo | 44226 ton/dia Melago
ART Ma Cana 1503,496 5484 — 401,35
Pelo Balanco 1502,851 14,59%  ART
ART Residual 0,65

* Vol final p/Fermentagdo 375921
368,0
* 15,0% perda de massa em tratamento, flash/ filtracdo ton/dia Etanol 38,6 Kg,fton cana
Etanol 48,92 Lfton cana
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Apéndice C

A Figura do Apéndice C exibe a variacdo do rendimento no experimento acoplado com o
deslocamento de 40h no tempo apds os pontos de 159h. Esse deslocamento se deve ao fato de

durante dois dias de teste o sistema ficou inalterado, sem qualquer alimentacao.

Foi utilizado uma equacdo de segunda ordem aprea ajuste dos dados experimentais do
teste com DM e assim calculado o valor da primeira derivada igual a zero, com objetivo de econtrar
o valor de maximo. Desta forma o maximo de rendimento antes da redugdo na eficiéncia de

conversdo dos AT e etanol, foi o valor calculado de 102h.

Maximo em 102h
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