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RESUMO

A fermentagdo alcodlica é um processo exotérmico e o desempenho da le-
vedura depende da temperatura, assim um sistema de resfriamento capaz de
remover o calor liberado durante o processo torna-se necessario. Atualmente,
torres de resfriamento sdo utilizadas no resfriamento das dornas de fermen-
tacdo. Este sistema tem demonstrado ndo ser suficiente para manter a tem-
peratura da fermentagdo em uma faixa ideal, em torno de 32 °C. O presente
trabalho propde uma alternativa de resfriamento do processo fermentativo uti-
lizando um resfriador de absor¢do de simples efeito de brometo de litio e 4gua
como fluido de trabalho, movido por uma fonte de energia residual dos pro-
cessos da industria sucroenergética. Considerando que existe uma integracio
energética entre os processos de producgdo de acticar, etanol e energia, um sis-
tema de resfriamento capaz de manter a temperatura préxima do ideal pode
contribuir para aumentar a eficiéncia energética. O objetivo deste trabalho é
modelar, simular e analisar o comportamento dindmico do resfriador de ab-
sorcdo e da fermentacdo alcodlica. Os modelos do resfriador de absorcédo e
da fermentag@o alcodlica em regime transiente foram desenvolvidos e simu-
lados utilizando o programa MATLAB® R2008a. Os resultados demonstram
o grande potencial da utilizacdo do resfriador de absor¢do no resfriamento
da fermentacdo alcodlica. A introdugdo de um resfriador de absorgdo permi-
tiu uma redug@o da temperatura média da fermentagdo de 2,4 °C, conferindo
assim um aumento da produtividade em etanol de 0,3 kg m~2 h~! e um au-
mento da eficiéncia da fermentagdo de 2,8 %. A concentragdo de etanol teve
um aumento de 2,6 kg m~3, ou seja, a producio de etanol aumentou cerca de
2,3 m? a cada processo fermentativo com a utilizagio do resfriador de absor-
¢do. Com um sistema de resfriamento mais eficiente, a fermentacdo pode ser
otimizada através do aumento da concentrag@o de substrato na alimentacio do
fermentador. Por conseguinte, a relacdo entre a energia renovavel produzida
no setor sucroenergético e a energia fossil utilizada durante o processo deve
aumentar, contribuindo para o desenvolvimento e o crescimento do pais.

Palavras-chave: refrigeracdo por absor¢ao, fermentacdo alcodlica






ABSTRACT

Ethanol fermentation is an exothermic process and the yeast kinetics is depen-
dents on temperature. The fermentation process thus requires a refrigeration
system to remove the heat released. Currently, cooling towers are used to
refrigerate the ethanol fermentation, however this system is not sufficient to
maintain the ideal temperature, around 32 °C. This study proposes an alterna-
tive cooling system for use in ethanol fermentation employing a single-effect
water/lithium bromide absorption chiller as the working fluid, powered by
waste heat from sugar and ethanol production processes. Considering that
there is energy integration between the production processes, a refrigeration
system is needed to keep the fermentation temperature close to the ideal va-
lue and increase the energy efficiency. The aim of this study was to model,
simulate and analyze the dynamic behavior of an absorption refrigeration sys-
tem and fermentation process. The dynamic models of the absorption chiller
and the fermentation process were applied using the software MATLAB®
R2008a. The results of this study demonstrate the potential application of
the absorption chiller to refrigerate the fermentation process. The introduc-
tion of an absorption chiller allowed a reduction in the average temperature
of around 2.4 °C, an increase of around 0.3 kg m~3 h~! in the fermentation
productivity and an increase of around 2.8 % in the fermentation efficiency.
The final ethanol concentration increased by around 2.6 kg m~3, that is, the
ethanol production increased by 2.3 m? for each fermentation process using
the absorption chiller. The fermentation process can be optimized by incre-
asing the inlet substrate concentration. This may promote an increase in the
energy balance of the ethanol production process by improving the relation
between the renewable energy produced in the sugar and ethanol sector and
the fossil energy used during the process. All of these advantages contribute
to the development and growth of Brazil.

Keywords: absorption refrigeration, ethanol fermentation
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1 INTRODUCAO

O interesse mundial em diminuir a dependéncia dos combustiveis f6s-
seis e diversificar a matriz energética para diminuir o aquecimento global, tem
despertado o interesse pelos biocombustiveis, em especial o etanol brasileiro
produzido a partir da cana de agtcar.

A industria sucroenergética tem se constituido como um dos princi-
pais setores produtivos nacionais. A produgdo brasileira de etanol, agticar e
energia elétrica a partir da cana de agtcar se consolida mundialmente devido
a sua alta competividade e eficiéncia industrial. Atualmente existem 434 usi-
nas em operacao no Brasil, contribuindo para uma moagem de cana de agiicar
de aproximadamente 622,6 milhdes de toneladas na safra de 2009/2010, um
aumento de 12,6 % em relacéo a safra anterior (BRASIL, 2009a), como mostra
a Figura[l]
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Figura 1 — Evolug¢do da moagem brasileira de cana-de-agticar. Fonte: Elaboracido
propria baseada em dados do Brasil| (2009a)



A relag@o entre a energia renovavel produzida no setor sucroenergético
brasileiro e a energia f6ssil utilizada durante o processo é de 8,9 para o etanol
de cana de agucar. O etanol de milho produzido em terras norte americanas
resulta em uma relacdo na faixa de 1,5. O etanol de beterraba branca ou trigo
produzido na Alemanha e em alguns paises europeus resulta em uma relagao
de 2,0. J4 o etanol de sorgo produzido na Africa apresenta uma relacio de 4,0.
O grande motivo para esta diferenca na relacdo de energia é que a inddstria
sucroenergética brasileira utiliza o bagago de cana para a producio da energia
necessaria para o ciclo térmico e para a producdo de etanol, agiicar e energia
elétrica (UNICA! 2007).

A industria sucroenergética nacional apresenta uma grande flexibili-
dade no seu mix de produgédo, podendo produzir mais etanol ou mais agticar
de acordo com a demanda. Na safra de 2008/2009, 61 % da cana de agtcar
foi destinada para a producdo de etanol, enquanto o restante foi utilizado para
a producdo de agticar (BRASIL, 2009a)).

O setor sucroenergético € auto-suficiente em energia elétrica gerada a
partir da queima do bagaco e da palha de cana. Aproximadamente um terco
da energia elétrica gerada é consumida nos processos industriais e o exce-
dente € comercializado e distribuido as concessiondrias de servigos elétricos.
Em 2009, a oferta interna de energia elétrica proveniente da biomassa (ba-
gaco de cana, lenha e outras recuperacdes) foi de 5,4 %, apresentando um
aumento de 4,1 TWh em relacido a 2008 (EPE, [2010). Segundo as estimati-
vas de Brasil (2007)), o setor sucroenergético brasileiro poderd produzir cerca
de 33,5 TWh de energia elétrica em 2030, representando 2,9 % da matriz
energética nacional.

A evolugdo da producido brasileira de etanol e agucar € apresentada na
Figura[2] mostrando na safra 2009/2010 uma produgio de 26 bilhdes de litros
de etanol e 33 milhdes de toneladas de acticar (BRASILL 2009a). Em 2003,
com o inicio da producdo e comercializacdo dos automéveis bicombustiveis
no mercado brasileiro, chamados de flex-fuel, e devido a boa aceitagcdo pe-
los consumidores, a participacdo nas vendas de automéveis e comerciais le-
ves flex-fuel chegou a 84,0 % em 2009 (ANFAVEA| 2010), gerando entiio uma
expansdo na industria sucroenergética brasileira, consolidando-a economica-
mente e alcangando indicadores positivos de sustentabilidade ambiental. O
etanol passou a condi¢@o de commodity energética a partir de 2004.

Com isto, o setor sucroenergético se consolida como um dos principais
setores nacionais, contribuindo para o desenvolvimento e o crescimento do
pais.

Investimentos em solu¢des mais modernas e tecnolégicas propiciam
ao setor sucroenergético um aumento do aproveitamento energético, ocasio-
nando uma maior producdo industrial e um aumento da eficiéncia global do
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Figura 2 — Evolugéo da producido brasileira de etanol e agticar. Fonte: Elaboracdo
propria baseada em dados de |Brasil| (2009a))

processo. Diversos estudos tecnoldgicos estdo sendo realizados, contribuindo
assim para o desenvolvimento de setor sucroenergético.

No presente trabalho é apresentada uma andlise do processo de resfri-
amento das dornas de fermentacdo nas usinas produtoras de etanol com uma
nova alternativa de resfriamento, baseado em sistemas de refrigeracdo por
absor¢do. Sistemas de absorcdo utilizam uma fonte de energia quente para
produzir uma capacidade de refrigeracdo. Pode-se obter esta fonte quente
através de diferentes processos: energia solar, gds (GN ou GLP), energia geo-
térmica ou calores residuais industriais. O principal e mais importante nicho
de mercado para estes sistemas € o reaproveitamento de calores residuais na
industria.

O Algoritmo de simulagio foi desenvolvido utilizando as rotinas do
software MATLAB® R2008a, com uma subrotina de solucdes de equacdes
ndo lineares utilizando o método de Levenberg-Marquardt e outra subrotina
para a solucao de equagdes diferenciais utilizando o método de Dormand-
Prince e Runge-Kutta.

O presente trabalho € estruturado como segue.

No Capitulo [2] sdo apresentados os conceitos fundamentais do pro-
cesso fermentativo e do sistema de refrigeracdo. Sdo descritos os conceitos
basicos da fermentagdo alcodlica e do sistema de refrigeracao por absor¢ao,
bem como os fundamentos de torres de resfriamento. As fontes quentes de



energia disponiveis no setor sucroenergético sdo analisadas neste capitulo.

Uma revisao bibliografica do processo de fermentagdo alcodlica e do
ciclo de refrigeragéo por absor¢do é apresentada no Capitulo[3} Além disso,
no capitulo é apresentada uma revisdo de sistemas de resfriamento do pro-
cesso fermentativo.

No Capitulo [f] ¢ apresentada a modelagem matemdtica utilizada na
simulacdo de resfriamento do processo fermentativo. Os modelos termodina-
micos e cinéticos da refrigerag@o por absorcao e da fermentag@o alcodlica sdo
detalhados.

Os resultados das simulacdes da refrigeracdo do processo fermentativo
sdo apresentados no Capitulo5] A andlise e os resultados da simulagdo da
fermentagdo alcodlica e da refrigeragdo por absor¢do sdo apresentados no
capitulo.

Finalmente, no Capitulo[f]sdo apresentadas as conclusdes do trabalho.

As propriedades termodindmicas da solu¢do aquosa de brometo de li-
tio sdo apresentadas no Apéndice[A]



2 DESCRICAO DO PROCESSO

2.1 INDUSTRIA SUCROENERGETICA

O fluxograma de produgao de etanol, actcar e energia elétrica € apre-
sentado na Figura[3] O processo industrial se inicia com a recep¢do da cana
de agtcar, onde os processos de lavagem e preparo da cana de agucar sdo efe-
tuados. Em seguida, o caldo € extraido através da moagem da cana de agucar,
tendo o bagago de cana como subproduto. O bagago de cana segue para a
caldeira, onde vapor de alta pressdo é gerado e € utilizado para a geracdo de
energia elétrica em turbinas a vapor e geradores.

O caldo ¢é tratado através de diversos processos visando a eliminag@o
de impurezas. Parte do caldo segue para a producdo de acticar e o restante
para a producdo de etanol. Para o processo de producgdo de agticar, o caldo
tratado € previamente concentrado pelo processo de evaporacdo, utilizando
evaporadores de multiplos efeitos, obtendo-se entdo os vapores vegetais e
uma solu¢do denominada xarope.

O xarope segue para o processo de cozimento obtendo uma solucio
supersaturada, denominado de massa cozida, na qual a sacarose comeca a
cristalizar. Nos cristalizadores, a cristalizagdo da sacarose ¢ finalizada atra-
vés de seu resfriamento e agitacdo. Apds o processo de secagem, o aguicar
obtido é entdo envasado e comercializado. O melaco obtido como subpro-
duto do processo de cristalizacdo é também utilizado como matéria prima
para o processo de obtencdo de etanol.

Para a produgdo de etanol, o caldo segue para o preparo do mosto,
onde a concentracdo de agucar ideal para o processo fermentativo € atingida.
O mosto € enviado a fermentacao, que € um processo bioquimico exotérmico,
onde ocorre a producdo de etanol a partir da sacarose contida no caldo ou me-
lago, através de uma sequéncia de reacdes catalizadas por enzimas produzidas
pelas leveduras do género Saccharomyces cerevisiae. O caldo fermentado ob-
tido ao final da fermentag¢do é denominado de vinho.

O modo de operacdo do processo fermentativo mais utilizado nas in-
dustrias sucroenergéticas brasileiras € o sistema de batelada alimentada Melle-
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Boinot, caracterizado pela continua alimentacdo de mosto até o completo en-
chimento da dorna e pela recuperag@o da levedura através da centrifugacio
do vinho. A dorna de fermentagdo é alimentada com mosto por um periodo
de seis a dez horas e o calor liberado durante o processo é removido através
de um trocador de calor tipo placas, que € resfriado através de um sistema de
refrigeragdo, conforme apresentado na Figura[d]

le—

Dorna de
Fermentacéo

Sistema de Trocador de Calor
Refrigeracao da Fermentagao

Tanque de

Tratamento

Centrifuga
Destilacédo

Figura 4 — Mddulo fermentativo da produgao de etanol

O vinho obtido ao final da fermentag?o € entdo centrifugado e a leve-
dura € recuperada, tratada através de um tratamento acido e reutilizada em
uma nova batelada alimentada. O vinho delevedurado segue para o processo
de destilagdo para a recuperacgdo do etanol, tendo a vinhaga como residuo que
¢ utilizado na fertirrigacdo da lavoura de cana de agucar.

Embora o processo fermentativo seja complexo, a reagdo da fermen-
tagdo em condigbes anaerdbicas pode ser representada pela Equagdo 2.1]
cuja estequiometria mostra que a partir de 1 kg de glicose sdo produzidos
0,5114 kg de etanol. Cerca de 49 % em massa de glicose é convertida em di6-
xido de carbono. Portanto, o fator de conversao de acticar em etanol baseado
na reagdo tedrica é de 51,14 %. Calor é liberado na propor¢édo de 697,7 kJ
por quilograma de glicose consumida (ALBERS et a.;|2002), conforme a reacio
a seguir.

CeH1206 — 209H50H + 2C0Oy + calor

1kg 0,5114 kg 0,4886 kg 6o77ky @D



A levedura é um microorganismo termoldbel e seu desempenho de-
pende da temperatura. Estudos demonstram que a temperatura ideal da fer-
mentacdo para uma alta produtividade e viabilidade celular se encontra na
faixa de 30 a 33 °C (PHISALAPHONG; SRIRATTANA; TANTHAPANICHAKOON,
2006). Na Figura[3] ¢ apresentado o perfil da velocidade especifica de cresci-
mento celular em rela¢do a temperatura. Um pequeno desvio na temperatura
afeta o desempenho da levedura e o comportamento cinético da fermentacao,
ocasionando mudancgas na produtividade e no rendimento em etanol. San-
chez et al.| (2004) encontraram uma temperatura ideal de aproximadamente
32,5 °C para a produgio de etanol utilizando a levedura do género Pachy-
solen tannophilus. O risco da contaminacao bacteriana e da interrup¢do do
processo fermentativo é muito elevado para temperaturas acima da faixa de
33 — 35 °C, uma vez que as membranas celulares das leveduras tornam-se
menos seletivas, liberando substratos mais adequados as bactérias.
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Figura 5 — Influéncia da temperatura 7" na velocidade especifica de crescimento fum,
(SANCHEZ et al.,2004])

As industrias sucroenergéticas brasileiras t&ém tradicionalmente utili-
zado torres de resfriamento para resfriar o meio fermentativo. A temperatura
em uma dorna de fermentacio tipica para a produgdo de etanol varia de 33,5
a 35 °C, devido as flutuacdes na temperatura decorrente da torre de resfria-
mento, cujo funcionamento esta sujeito as condigdes climdaticas (RIVERA ez al.
2006; MAGAZONI et al., 2010). Na maioria das industrias que apresentam um
sistema de resfriamento deficiente, a temperatura da fermentacdo pode che-



gar a 40 °C. Em muitos casos, estas torres formam uma espécie de central
de resfriamento de fluidos provenientes de diversos equipamentos. No setor
sucroenergético, as torres de resfriamento sao usualmente utilizadas para res-
friar o processo fermentativo e as unidades de sistemas de geracao de energia
(turbina, redutor e gerador).

Torres de resfriamento sdo equipamentos utilizados para remogao de
calor de um processo industrial, rejeitando calor para o ambiente pelo contato
direto do ar com a 4gua, onde ocorre um processo combinado de troca de
calor e massa (STOECKER; JONES|, [1985)). O processo de resfriamento acontece
devido a transferéncia de calor latente da vaporizagdo de uma pequena parte
de dgua e da transferéncia de calor sensivel devido a diferenca de temperatura
entre a dgua e o ar (aumento da temperatura do ar).

A Figura [f] apresenta a variagdo didria e mensal da temperatura de
bulbo seco para a regido de Ribeirdo Preto, Sao Paulo. Observa-se a grande
variagcdo da temperatura atmosférica, o que ocasiona mudangas no valor da
temperatura da dgua.

A fim de minimizar os efeitos de oscilagdes da temperatura da dgua
da torre de resfriamento e garantir uma menor temperatura no processo fer-
mentativo, uma nova alternativa de resfriamento é proposta. Sistemas de re-
frigeracdo por absor¢do utilizam fontes quentes para gerar uma capacidade
de refrigeracdo suficiente para diminuir a temperatura do meio fermentativo
e consequentemente aumentar a eficiéncia do processo industrial.

A geracdo e distribuicio de vapor de uma usina sucroenergética padrdo
¢ apresentada na Subse¢@o[2.1.1} Os calores residuais disponiveis na inddstria
sucroenergética sdo discutidos na Subsec¢do 2.1.2} Eles podem ser utilizados
como fonte quente nos resfriadores de absor¢do. Na Secdo[2.2]¢é apresentada
a teoria basica de sistemas de refrigeracdo por absor¢do de simples efeito.

2.1.1 GERACAO E DISTRIBUICAO DE VAPOR

O fluxograma de geracdo e distribuicdo de vapores de processo em
uma industria sucroenergética padrdo ¢ apresentado na Figura[7] O bagaco de
cana, subproduto da moagem da cana de agicar, segue para a caldeira, onde
vapor de alta pressdo € gerado e utilizado para a gerag@o de energia elétrica
em turbinas a vapor e geradores e para o acionamento mecanico em turbinas
a vapor de moendas, bombas de dgua, exaustores e outros. O vapor de escape
das turbinas a vapor € utilizado como fonte bdsica de energia ao longo do
processo de fabricagdo de agtcar e etanol, como a destilagdo, desaeragéo e
evaporagao.

O caldo proveniente do processo de tratamento é previamente con-
centrado pelo processo de evaporagdo, utilizando evaporadores de multiplos
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efeitos, obtendo-se entdio os vapores vegetais e uma solu¢do chamada de xa-
rope. O vapor vegetal V1, proveniente do pré-evaporador de primeiro efeito,
¢ utilizado no pré-evaporador de segundo efeito, no aquecimento de caldo, na
refinaria de agicar e na coluna de destilacio para a obtencdo de etanol. No
pré-evaporador de segundo efeito hd novamente evaporagcdo de dgua e o seu
vapor € utilizado nos processos subsequentes de concentragdo do caldo. Os
vapores vegetais sdo utilizados em diversos processos da producio de agticar
e etanol como aquecimento do caldo, destilacdo, desaeracdo e outros.

2.1.2 DISPONIBILIDADE DE FONTES QUENTES DE ENERGIA

As fontes quentes de energia residuais do setor sucroenergético, tais
como a dgua condensada contaminada, a vinhaca e o vapor de flash, sdo ori-
gindrias de diversos processos industriais. Estas fontes de energia sdo discu-
tidas nas subsecdes a seguir.

2.1.2.1 AGUA CONDENSADA CONTAMINADA

Durante o processo de producdo de agticar e etanol, o caldo tratado é
previamente concentrado pelo processo de evaporacao utilizando evaporado-
res de multiplos efeitos. O vapor de escape das turbinas a vapor utilizado para
concentrar o caldo é condensado durante o processo de evaporagdo, sendo
posteriormente chamado de dgua condensada contaminada.

Atualmente, a 4gua condensada contaminada € utilizada em diversos
processos industriais: alimentacdo de caldeiras apds um processo de trata-
mento, embebicdo do bagaco no processo de moagem, lavagem da torta do
filtro, lavagem das centrifugas, diluicdo de compostos da fabrica de agtcar e
outros. A temperatura tipica desta dgua é de 96 °C e a vazio méssica depende
das condi¢des operacionais da usina de actcar e dlcool.

Portanto, apesar de a d4gua condensada contaminada ser utilizada em
outros processos industriais, ela pode ser reaproveitada como fonte quente
nos resfriadores de absorcio.

2.1.2.2 VINHACA

Outra fonte quente disponivel na indistria sucroenergética é a vinhaca,
subproduto do processo de destilagdo. A temperatura usual da vinhaga é de
80 °C e sua vazdo depende da quantidade de etanol que a inddstria sucroe-
nergética produz e o teor alcodlico do vinho. Segundo|Camargo et al.|(1990),
a producio especifica de vinhaca estd na faixa de 12 a 14 m? de vinhaca para
cada metro ctbico de etanol produzido.
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Atualmente, a vinhaca € utilizada na fertirrigacdo da lavoura de cana
de agucar. Fertirrigagdo é um processo conjunto de irrigagdo e adubagdo,
utilizando a prépria dgua de irrigacdo para conduzir e distribuir o adubo na
lavoura.

Processos mais modernos como a concentracdo de vinhaga através de
evaporadores de miltiplo efeito tipo falling film estdo sendo utilizados pelo
setor sucroenergético. Os concentradores utilizam vapor do processo de eva-
poragd@o para concentrar e diminuir o volume de vinhaga, sendo em seguida
enviada para as lavouras de cana de acticar. A concentracdo da vinhaga visa
essencialmente viabilizar a fertirrigacdo de areas de plantio de cana mais afas-
tadas da usina, evitando um gasto maior com o transporte da vinhaga.

A vinhaca também pode ser utilizada no processo de biodigestio ana-
erébica. Este processo propicia uma diminui¢@o da carga de matéria orgénica
da vinhaga com a utilizagdo de reatores anaerdbicos, gerando biogds e vi-
nhaga biodigerida com reduzida carga orginica. Mais que um sistema de
tratamento da vinhaga, a biodigestdo anaerébica é um processo de obten¢do
de energia com a utilizacdo do biogds, que € rico em metano (BRASIL, 2009b).

A produtividade do processo de biodigestdo ¢ profundamente afetada
pela temperatura do sistema, sendo que temperaturas elevadas aceleram as
reacdes microbioldgicas e diminuem o tempo de retencdo hidrdulica da vi-
nhaga (CORTEZ; FREIRE; ROSILLO-CALLE/ |1996; GRANATO, 2003). Assim, a
temperatura da vinhaga no inicio do processo de biodigestio precisa ser alta.

Portanto, a vinhaga estd sendo utilizada em outros processos industri-
ais, o que inviabiliza o reaproveitamento de sua energia residual.

2.1.2.3 VAPOR DE FLASH

O vapor de flash € outra fonte quente disponivel na inddstria sucro-
energética. Este vapor € gerado no baldo de flash durante o tratamento do
caldo proveniente do processo de moagem, onde hd a remog¢do de gases ndo
condensdveis que prejudicam o processo de decantacdo.

A vazao de vapor de flash pode ser calculada utilizando as equagdes
de conservacdo de massa e energia e sua temperatura tipica no setor sucroe-
nergético é de 100 °C. Considerando que o caldo tenha uma temperatura de
105 °C, a porcentagem de vapor de flash evaporado € de 0,94 %.

O vapor de flash é saturado e qualquer perda de calor pode ocasio-
nar a sua condensag@o. Portanto, o reaproveitamento de sua energia residual
deve ser realizada em trocadores de calor localizados préximos ao baldo de
flash. Apesar da vazdo ser muito pequena, o vapor de flash pode ser utilizado
como fonte de calor complementar no sistema de resfriamento do processo
fermentativo com a utiliza¢do de maquinas de refrigerac@o por absorcao.
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2.2 REFRIGERACAO POR ABSORCAO

O ciclo de refrigerag@o por absorcio se assemelha ao ciclo de refrige-
ra¢do por compressdo mecanica. Ao invés da utilizagdo de um compressor
mecanico, os sistemas de absorcdo utilizam um compressor termoquimico,
formado por dois grandes componentes (gerador e absorvedor). Na Figura|[g]
estdo ilustrados os dois ciclos de refrigeragdo. Enquanto que o sistema de re-
frigeracdo por absor¢ao utiliza uma fonte de calor para o seu funcionamento,
o sistema tradicional de compressdo de vapor necessita de energia elétrica.
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Figura 8 — Ciclo de refrigeragdo por compressao mecanica e ciclo de refrigeracio por

absorcao

2.2.1 PRINCIPIO FiSICO

Basicamente, o principio de uma maquina de refrigeracdo por absor-
¢do com ciclo intermitente estd baseado na diferenga das condigdes de equili-
brio entre a fase liquida da solu¢do aquosa de brometo de litio e a fase gasosa
da substancia refrigerante (dgua). A substincia absorvente precisa ser menos
volatil que o refrigerante para que uma maquina de refrigeracio por absor¢io
possa operar.

Na Figura 9] ¢ ilustrada uma maquina de refrigeragdo por absor¢do
em ciclo intermitente. O recipiente 1 contém uma solucdo de refrigerante
(R) e absorvente (A) e o recipiente 2 estd cheio com refrigerante puro. Uma
hipétese adotada € considerar que a concentrag@o de absorvente no recipiente

1 é quase constante (por exemplo 50 % de brometo de litio). Quando a védlvula
entre os recipientes € fechada, eles estio na mesma temperatura ambiente
(30 °C) e a pressdo no recipiente 2 (4,25 kPa) é maior do que no recipiente
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1 (1,18 kPa), ou seja, a quantidade de vapor de refrigerante do recipiente 2 é
maior do que no recipiente 1.

Valvula
==
R (vapor) R (vapor)
R + A (liquido)
Recipiente 1 Recipiente 2

Figura 9 — Méquina de refrigeracdo por absor¢@o em ciclo intermitente

Quando a vélvula é aberta, o vapor de refrigerante vai do recipiente 2
para o 1, devido a diferenca de pressdo (3,07 kPa). O vapor é absorvido no
recipiente 1 pela soluc@o de refrigerante e absorvente. Devido ao calor libe-
rado durante o processo de absor¢do, a temperatura do recipiente 1 aumenta.
O processo inverso acontece no recipiente 2, cuja temperatura diminui, de-
vido ao calor de evaporagdo. Finalmente, a pressdo de vapor se iguala nos
dois recipientes. Este processo ¢ chamado de refrigerag@o.

Para continuar o processo € necessario levar o sistema a condi¢@o ini-
cial. A vélvula é novamente fechada e os fluidos dos recipientes 1 e 2 retor-
nam a temperatura ambiente (30 °C). Abrindo a valvula e introduzindo calor
no recipiente 1, uma nova pressio de equilibrio ird ser alcancada. A pressao
de vapor no recipiente 1 excedera a pressdo de equilibrio no recipiente 2 e
um fluxo de dgua acontecerd do recipiente 1 para o 2. Se a temperatura do
recipiente 1 permanecer constante, o vapor de d4gua proveniente do recipiente
2 condensard e calor serd liberado durante o processo (exotérmico). Logo,
€ necessdrio retirar o calor de condensacdo do recipiente 1. Este processo é
chamado de regeneracdo.

O ciclo de refrigeracdo por absorc¢io intermitente, explicado anterior-
mente, pode ser utilizado em sistemas de energia solar, nos quais dois reserva-
torios estdo conectados como na FiguraEl Durante o dia, calor € fornecido ao
sistema, quando acontece o processo de regeneracdo. Enquanto que durante
a noite, o processo de refrigeracdo predomina no sistema.

Para|Herold, Radermacher e Klein| (1996) o ciclo de refrigeracdo por
absorg¢do intermitente pode ser utilizado para a armazenagem de energia atra-
vés da diferenca de potencial quimico entre as solu¢des dos dois recipientes.

Este € o principio de uma maquina com ciclo de refrigerag@o por ab-
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sor¢do intermitente, onde existem dois processos distintos: refrigeragio e re-
generacdo. O ciclo discutido acima € de construcdo simples e barata, porém
ndo € aplicado em situagdes que requerem refrigeracdo continua.

2.2.2 DESCRICAO DO CICLO

O ciclo de refrigeracdo por absorcao estudado neste trabalho € repre-
sentado na Figura[I0} O equipamento é um resfriador de absor¢do de simples
efeito tendo como fluido de trabalho uma solugdo aquosa de brometo de litio.
Ele é composto por cinco trocadores de calor: gerador, absorvedor, evapora-
dor, condensador e trocador de calor intermediario, além de uma bomba de
solu¢do e de duas vdlvulas de expansao.

16-‘{:\/\/\;}&15 T 72m11

Condensador < 1 Gerador

Trocador de Calor

Valvula de Expansao Intermediario
2 5
9 W »
mba Valvula de Expansao
6
¥,
Evaporador i > Absorvedor
MW 10 MYW
P 4[ 17-T— f”‘ 13% f 14

T

Figura 10 — Ciclo de refrigeracdo por absor¢do de simples efeito

O resfriador de absor¢@o proposto opera em dois niveis de pressdo.
O condensador e o gerador operam em alta pressdo, que ¢ determinada pela
temperatura de condensacio, enquanto que o evaporador e o absorvedor ope-
ram em baixa pressdo, que € determinada pela temperatura de evaporagdo.
Considerando que existe somente dgua no condensador e no evaporador, a
temperatura de operagdo destes componentes definem as pressdes, por con-
seguinte as pressoes tipicas de uma maquina de refrigeracdo por absor¢do de
brometo de litio sdo menores do que a pressdo atmosférica (vacuo).

No gerador, a solu¢do aquosa de brometo de litio diluida (ponto 3) é
concentrada através do uso de uma fonte de calor. Quando a solu¢do entra
no gerador (ponto 3), ela é chamada de solucdo fraca de brometo de litio.
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Com a introdug@o de calor no gerador (ponto 11), parte do refrigerante, dgua,
evapora, tornando a solug¢do aquosa de brometo de litio mais concentrada.
Esta solugdo é chamada de solugdo forte de brometo de litio (ponto 4).

No condensador, o vapor de refrigerante proveniente do gerador (ponto
7) condensa e rejeita calor para a d4gua proveniente de uma torre de resfria-
mento (ponto 15). Depois do condensador, o liquido condensado (ponto 8) é
expandido na valvula de expansdo e a sua temperatura diminui. Apds a val-
vula de expansdo, o fluido evapora no evaporador, onde calor é retirado do
fluido a ser resfriado pela maquina, gerando o fluido frio de interesse no sis-
tema de refrigerac@o por absorcdo. As maquinas de refrigeragdo por absor¢io
reais de brometo de litio e d4gua ndo utilizam valvulas de expansdo. A prépria
perda de carga da tubulacdo ja gera a queda de pressdo suficiente para que o
ciclo de absor¢do opere.

Ap6s a evaporagdo do refrigerante, o vapor deixa o evaporador (ponto
10) e € absorvida no absorvedor pela solugdo forte de brometo de litio e dgua,
sendo que esta solucdo tem a facilidade de absorver vapor de d4gua a uma baixa
temperatura e alta concentracdo de brometo litio, ponto 13 (a quantidade de
refrigerante que pode ser absorvida pela solu¢do € inversamente proporcional
atemperatura da dgua). A fendmeno de absor¢do de dgua pela solucio aquosa
de brometo de litio € um processo exotérmico e requer uma fonte de dgua fria
(usualmente dgua proveniente de uma torre de resfriamento) para manter a
temperatura do absorvedor a mais baixa possivel.

Uma bomba ¢ utilizada para elevar a pressdo da solucdo fraca (ponto
1), retornando-a através de um trocador de calor intermedidrio (ponto 3) para
o gerador. O trocador de calor intermedidrio € um trocador contracorrente,
cujo principal objetivo é aumentar o desempenho do ciclo de refrigeracio por
absor¢do. Ressalta-se que a bomba de solugdo utilizada nos resfriadores de
absorg¢do utiliza menos energia elétrica que os compressores dos sistemas de
refrigeracdo mecanica.

O processo de compressdo dos sistemas de refrigeracao por absor¢ao
ocorre quando a solugdo aquosa de brometo de litio absorve vapor de dgua
proveniente do evaporador, tornando-se uma solucdo liquida e reduzindo as-
sim o volume especifico. Essa caracteristica é observada na Tabela[I] na qual
o volume especifico da solucdo aquosa de brometo de litio (pontos 1 e 6) é
menor em comparacio ao volume especifico do vapor de dgua (ponto 10).

A temperatura da torre de resfriamento (pontos 13 e 15 da Figura[I0)
é susceptivel as variacdes sazonais, principalmente no periodo de baixa umi-
dade relativa do ar, onde a temperatura de bulbo seco € muito maior que a de
bulbo imido. Nessa situag@o a temperatura de condensacio sofre alteracdes
ao trocar calor com a dgua proveniente das torres de resfriamento, afetando o
desempenho do sistema de refrigeragdo por absorcao.
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Tabela 1 — Volume especifico dos fluidos antes e depois do processo de absor¢do

T P 3 v

°C kPa %LiB'r' m3 kg71
1 LiBr/Agua 33,47 0,685 5558 6,16-10~4
6 LiBr/Agua 4447 0,685 59,88 588-107%
10 Agua 1,58 0,685 0 185

Ponto Fluido

2.2.3 ANALISE DO CICLO DE ABSORCAO
2.2.3.1 COEFICIENTE DE PERFORMANCE

O coeficiente de performance (COP) de um sistema de refrigeracdo
por absorcdo é dependente das propriedades quimicas e termodindmicas do
fluido de trabalho.

O COP das maquinas de refrigerag¢@o por absorcao € menor que o COP
de equipamentos de refrigera¢do por compressdo mecanica (Tabela[2). No en-
tanto o baixo valor do COP do sistema de absor¢@o em relagc@o ao do refrige-
racao por compressao mecanica ndo deve ser considerado um fator negativo,
pois os coeficientes de performance sdo definidos diferentemente. O COP
do ciclo de compressdo mecanica € a relagdo da capacidade de refrigeracdo
pelo trabalho do compressor utilizado para operar o ciclo. Como a energia na
forma de trabalho é mais eficientemente convertida do que a energia na forma
de calor, o COP do ciclo de compressdo é normalmente superior.

Tabela 2 — Coeficientes de performance médios para diferentes sistemas de refrigera-
¢30 (HEROLD; RADERMACHER; KLEIN, |1996; ASHRAE, 2001; RADERMACHER| |2008])

Refrigeracao Fluido cop
Absorc¢do de simples efeito LiBr/Agua 0,7
Absorcio de simples efeito  Aménia/Agua 0,6

Absorgido de duplo efeito LiBr/Agua 1,2
Absorcio de duplo efeito  Aménia/Agua 0,8
Compressdo mecéinica R134a 3,8
Compressdao mecanica R410A 5,3

No célculo de um COP realistico de sistemas de compressdo meca-
nica, o consumo de energia primdria deve ser considerado. Como esta energia
¢é geralmente oriunda de alguma central térmica, cuja eficiéncia € da ordem de
40%, o COP global dos resfriadores de compressdo mecanica pode se equiva-
ler ao COP dos sistemas de refrigeracdo por absor¢do. A viabilidade técnica e
econOmica de sistemas de refrigeracdo por absorcdo estd intimamente ligada
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a fonte quente de calor que alimenta o gerador da maquina. Sistemas que
aproveitam fontes quentes residuais em processos industriais sdo mais econo-
micamente vidveis e sustentdveis que os sistemas que utilizam fontes quentes
oriundas da queima de algum combustivel.

Durante o estudo de mdquinas térmicas de refrigeracdo é importante
analisd-las sob a dtica do ciclo de Carnot de uma bomba de calor para se
determinar o maior COP do ciclo operando entre diferentes temperaturas.

Na Figura[TT} sdo mostrados os fluxos de calor e trabalho do sistema
de refrigeracdo por absorcdo. No sistema foram considerados trés tempe-
raturas, a saber: temperatura da dgua fria a ser resfriada pelo resfriador de
absorcdo (1) - fonte fria, temperatura da fonte quente (7,) e temperatura da
torre de resfriamento (7,.). Calores, como o calor da fonte quente (Q),) €
o calor de evaporagdo (Q.), sdo introduzidos no sistema, juntamente com a
energia mecinica da bomba (1W). O calor da torre de resfriamento (Q,.) é
utilizado para retirar calor do sistema de refrigerag¢@o por absorcao.

Figura 11 — Fluxos de calor e trabalho do resfriador de absor¢ao

A Primeira e a Segunda Lei da Termodinamica, expressas pelas Equa-
¢bes [2.2)e 23] respectivamente, sdo utilizadas para determinar a expressdo do
coeficiente de performance para o ciclo de Carnot, onde as temperaturas sdo
expressas em kelvin. Nio se considera o trabalho da bomba de solugdo W
pelo fato de o mesmo ser relativamente pequeno.

Qe+ Qg — Que =0 2.2)

o Qe QG

tota Te Tg Tac

Para um ciclo do sistema de refrigeracdo por absor¢ao, utilizam-se as
Equagdes [2.2] e 2.3] para obter o coeficiente de performance de Carnot, como

=0 (2.3)
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segue, .
COP = % 2.4)
Qg
_ T, Ty —Tac\ _
COPC(I - (Tac _ Te> ( Tg ) - COPca,m T]C(l;m, (25)

Um ciclo de refrigeracao por absor¢do pode ser tratado com uma com-
binacdo de uma maquina térmica de Carnot (7)¢q;m, ) € um refrigerador de Car-
not (COPq.m). A Figura@ mostra que o trabalho W gerado na miquina
térmica de Carnot (Mt) € utilizado para mover o refrigerador de Carnot (R).

Tg

Te

Figura 12 — Combinac¢do de uma mdquina térmica de Carnot e um refrigerador de
Carnot

Para aumentar o COP de um sistema de refrigeragdo por absorgio,
deve-se aumentar a temperatura do evaporador ou a temperatura do gerador,
ou em outro sentido, reduzir a temperatura do absorvedor e condensador.

2.2.3.2 CRISTALIZACAO

Um dos grandes problemas operacionais das maquinas de refrigeragao
por absor¢do que utilizam a solugdo aquosa de brometo de litio como fluido
de trabalho ¢ a cristalizagdo, que causa a redugdo do COP do sistema. Cris-
talizacdo é um fendmeno que ocorre quando a fragdo mdssica de brometo de
litio excede a solubilidade limite da solucao.

No ciclo de absorcao de simples efeito € mais usual ocorrer cristaliza-
¢d0 apo6s a valvula de expansdo da solugdo aquosa de brometo de litio (ponto
6 da Figura[I0), devido a alta concentragio de brometo de litio e a baixa tem-
peratura. O ponto 6 é uma mistura de solucao liquida de brometo de litio e
dgua com vapor de dgua. Sabe-se que a temperatura de saturacio da dgua é
menor que a temperatura de saturacio da solu¢do aquosa de brometo de litio.
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Por conseguinte, somente dgua evapora na valvula de expansdo, resultando
em um aumento adicional da concentragdo de brometo de litio no ponto 6.

A Figura[T3]ilustra as curvas da temperatura de saturacdo da solugdo
aquosa de brometo de litio e da dgua. Nota-se que para qualquer pressao
de operacdo do ciclo de refrigerac@o, a temperatura de saturacdo da dgua é
sempre menor que a temperatura de saturagcdo da solug@o aquosa de brometo
de litio.

T [°C]

-40

TLBIH,0
Thy0

-60

P [kPa]

Figura 13 — Temperatura de saturacio para a solu¢do aquosa de brometo de litio (£ =
55%) e da dgua

Na Figura[[4] sdo apresentados os pontos do ciclo de absorgdo no Di-
agrama de Diihring e a proximidade destes pontos da curva de cristalizacao.
O Diagrama de Diihring mostra a relag@o entre a pressdo da solucdo aquosa
de brometo de litio com a temperatura e a concentracdo de brometo de litio.
Os pontos de estado saturado sdo plotados com a pressdo e a temperatura, €
os pontos de estado subresfriado sdo plotados com a temperatura e a concen-
tracdo massica de brometo de litio.

A cristalizacdo deve ser evitada, porque ela pode bloquear o fluxo
de liquido nos tubos e interromper o funcionamento do equipamento. Se
isto ocorrer, a temperatura da solugdo estard abaixo de sua temperatura no
ponto de saturagdo, precipitando os cristais de brometo de litio e interrom-
pendo o funcionamento da méquina. A Figura [[3] apresenta o diagrama de
fase pressao-temperatura da solucao aquosa de brometo de litio. Nos pontos
abaixo da curva ocorre o fendmeno da cristalizagao.
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Figura 14 — Diagrama de Diihring do ciclo de refrigeragdo por absor¢io de simples
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Figura 15 — Diagrama de fase para a solu¢do aquosa de brometo de litio
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As Equagdes 2.6] e 2.7] desenvolvidas por [Patek e Klomfar (2006),
descrevem a curva de cristalizagdo. Na Tabela 3] estdo apresentados os coefi-
cientes destas equagdes.

T-T
v = e (77 )

T—T\ (Tr—T
() ()
T-T\ (Tp—T
”’2( T, ) ( T, ) 20

x Mwr;pr
(1 - :E) MwHQO +x MwLiBr

£=100 [ 2.7
onde Mwy,; g, € a massa molecular do brometo de litio (86,8450 kg kmol 1),
Mwpg,o0 € a massa molecular da dgua (18,0157 kg kmol ™) e a temperatura
T ¢é expressa em kelvin.

Tabela 3 — Coeficientes da Equacgdo @para o célculo da curva de cristalizagdo para
diferentes intervalos de temperatura

Coeficientes Intervalos de Temperatura ( °C)
-50,75a3,95 3,95a49,05 49,05a 156,00
T, (K) 222.4 2717,1 322,2
Tr (K) 277,1 322,2 429,15
xr (=) 0,1604 0,2213 0,2869
rr (=) 0,2213 0,2869 0,4613
b1 (=) -0,717618 -1,06305 -0,925082
by (=) -10,2551 -19,0921 -7,22341
T: (K) 273,16 273,16 273,16

Para evitar a cristalizacdo, alguns procedimentos devem ser adotados
na operagdo de maquinas de refrigerag@o por absorcdo, a saber:

1. A pressdo de condensador deve ser mantida em um determinado valor.
Isto pode ser conseguido, regulando-se a vazdo mdssica da dgua da
torre de resfriamento que passa no condensador através de um sistema
de by-pass;

2. Monitorag¢do da concentragdo de brometo de litio na solucao forte;

3. Utilizacao de uma vdlvula de duas vias conectando a solucao forte com
a linha de refrigerante do evaporador.
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2.2.4 RESFRIADORES DE ABSORCAO COMERCIAIS

Os ciclos de resfriadores de absor¢do comerciais diferem dos ciclos
tedricos, como ja foi mencionado anteriormente. As principais diferencas das
maquinas de refrigeragcdo por absor¢do de simples efeito de brometo de litio
e dgua se baseiam nos seguintes aspectos:

— Nao possuem vélvulas de expansdo. A prépria tubulacdo gera uma
perda de carga suficiente para diminuir a pressdo entre os componentes
do ciclo;

— Astubulagdes foram praticamente suprimidas das maquinas comerciais
de refrigeracdo por absorgdo, como serd visto nas subsecdes 2.2.4.1] e

— Sao utilizadas uma bomba de refrigerante e uma bomba de absorvente,
localizadas no evaporador e no absorvedor, respectivamente;

— Para elevar a performance da absor¢ao de d4gua no absorvedor € adicio-
nado octanol na solu¢do (HEROLD; RADERMACHER; KLEIN} [1996);

— Sistema de purga, composto de um tanque e de uma bomba, € utilizado
para retirar os gases ndo condensdveis infiltrados na maquina;

— Uma bomba de vicuo ¢ utilizada para dar a pressao ideal para o pro-
cesso de resfriamento;

— Uma pequena quantidade de brometo de litio € arrastada junto com o
vapor de d4gua no gerador de maquinas de refrigerag¢@o por absorcdo re-
ais, resultando em uma reducio da capacidade de refrigeragdo. Para re-
duzir este efeito, um sistema denominado de Blow Down faz a limpeza
e a purificacdo do refrigerante para que nao haja perigo de cristalizagdo
e reducdo brusca da temperatura de evaporagdo. O refrigerante conta-
minado coletado ¢ transferido para o absorvedor ou retornado para o
gerador.

2.2.4.1 TWIN DRUM

Os resfriadores de absorc¢do do tipo Twin Drum possuem como ca-
racteristica principal ter o evaporador e o absorvedor localizados no mesmo
recipiente e o condensador e o gerador em outro recipiente, como mostrado
na Figura[I6] Isto é possivel porque a pressdo é a mesma no evaporador e no
absorvedor (baixa pressdo). Similarmente, o condensador e o gerador operam
na mesma pressao (alta pressio).
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Figura 16 — Resfriador de absor¢do de simples efeito tipo Twin Drum

A perda de carga devido ao atrito entre o evaporador e o absorvedor
e entre o condensador e gerador sdo reduzidas, por causa da eliminagio de
tubulacdes de vapor. A entrada de ar externo nestas maquinas € dificultada,
devido a diminuicdo de conexdes e flanges nas tubulacdes.

224.2 SINGLE DRUM

Os resfriadores de absorcao do tipo Single Drum possuem os quatros
componentes (gerador, condensador, evaporador e absorvedor) localizados no
mesmo recipiente, como observado na Figura[[7]

O recipiente € dividido no lado de alta pressio e no lado de baixa pres-
sdo com a utiliza¢do de um diafragma. Além de uma bomba de solucido, ainda
sdo utilizadas duas outras bombas (bomba de refrigerante e bomba de absor-
vente) para melhorar a taxa de transferéncia de massa e calor no evaporador
e no absorvedor.
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Figura 17 — Resfriador de absor¢ao de simples efeito tipo Single Drum
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 FERMENTACAO

A fermentacdo é a etapa mais importante do processo de producdo
de etanol. A produtividade e o rendimento em etanol dependem de diversos
fatores como qualidade da matéria-prima, processo de preparacdo do mosto,
quantidade e viabilidade da levedura, controle microbioldgico, temperatura e
pH do processo de fermentacdo, concentracio de acticar no mosto, vazdo de
alimentacdo do fermentador, entre outros.

Um modelo cinético da fermentacao alcodlica, considerando o efeito
da temperatura e utilizando a levedura do género Saccharomyces cerevisiae,
foi desenvolvido e validado por |Atala et al.| (2001). Os experimentos foram
conduzidos em um processo de fermentacéo continua com recuperagéo da le-
vedura na faixa de temperatura entre 28 e 40 °C, considerando os efeitos de
inibi¢do pelo substrato, pelo produto e pela biomassa. Os pardmetros cinéti-
cos do processo fermentativo foram descritos em fun¢do da temperatura. A
maior produtividade em etanol € atingida a 31 °C.

Torija et al.| (2003) estudaram a influéncia da temperatura em leve-
duras Saccharomyces cerevisiae, para uma faixa de temperatura entre 15 e
35 °C. Os resultados demonstram que a concentragdo final de etanol diminui
com o aumento da temperatura, ocasionando uma reducdo no consumo de
substrato. A concentracdo final de produtos secunddrios, tais como glicerol e
acido acético, aumentam com o aumento da temperatura. Temperaturas ele-
vadas conduzem a uma fermentac@o incompleta e consequentemente a uma
baixa concentracao final de etanol (LARUE; LAFON-LAFOURCADE; RIBEREAU-
GAYON, [1980).

O efeito sinérgico entre a concentracdo de etanol e a temperatura no
comportamento cinético de leveduras Saccharomyces cerevisiae para a produ-
¢do de etanol foi estudado por|Aldiguier et al.|(2004)), utilizando um processo
de fermentacdo por batelada alimentada para uma faixa de temperatura entre
27 e 39 °C. Os parametros cinéticos foram determinados para diferentes tem-
peraturas. Os maiores valores de concentracdo de etanol e da produtividade
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em etanol foram encontrados para as temperaturas entre 30 e 33 °C.

Sanchez et al.| (2004) estudaram a influéncia da temperatura na fer-
mentagao utilizando a levedura do género Pachysolen tannophilus para a pro-
ducgdo de etanol. A temperatura do meio fermentativo ideal encontrada du-
rante os experimentos foi de aproximadamente 32,5 °C e a velocidade espe-
cifica de crescimento em funcdo da temperatura estd apresentada na Figura

Phisalaphong, Srirattana e Tanthapanichakoon| (2006) desenvolveram
um modelo matematico para descrever o efeito da temperatura nos parime-
tros cinéticos da fermentacdo alcodlica em batelada utilizando a levedura do
género Saccharomyces cerevisiae. A concentragdo final de etanol foi maior
para uma temperatura de aproximadamente 32 °C.

Os parametros cinéticos do processo de fermentagdo alcodlica em ba-
telada usando as leveduras do género Saccharomyces cerevisiae foram es-
timados por [Rivera et al.| (2006) para uma faixa de temperatura entre 28 e
40 °C. Baseado nos dados experimentais um modelo diferencial foi proposto
para o célculo do crescimento celular, consumo de substrato e formagao de
produto.

A temperatura do meio fermentativo € um dos principais parametros
do processo que influencia o metabolismo da levedura para produgdo de eta-
nol. O controle da temperatura da fermentacdo € essencial para manter uma
alta viabilidade celular e produtividade em etanol.

3.2 SISTEMAS DE RESFRIAMENTO DO PROCESSO FERMENTATIVO

Uma andlise econdmica do resfriamento do processo fermentativo uti-
lizando um sistema de refrigeragdo por absorcdo de simples efeito, tendo
como fonte quente a vinhaga, foi proposta por |Andrade| (1999). A andlise
econdmica mostrou que um resfriador com capacidade de refrigeracdo de
3359 kW ¢é economicamente vantajoso apenas quando a producéo adicional
de etanol é superior a 0,62 %.

Dias, Filho e Rossell (2007)) propuseram um sistema de resfriamento
para diminuir a temperatura da fermentac@o. O processo utiliza 4gua fria pro-
veniente de uma torre de resfriamento durante as horas mais frias do dia e
dgua gelada oriunda de um equipamento secunddrio durante as horas mais
quentes. Os equipamentos considerados na andlise foram um termoacumula-
dor de dgua, um ejetor de vapor e um resfriador de absor¢cdo. Uma andlise
econdmica para determinar o equipamento com melhor custo-beneficio é re-
alizada em uma segunda parte do trabalho.

Chongvatanal (2008) realizou um estudo tedrico do sistema de refrige-
racio do processo fermentativo em inddstrias de etanol da Asia. A escolha do



29

sistema de resfriamento depende da industria e o resfriador de absor¢éo € uma
excelente alternativa de recuperar energia do sistema e aumentar a eficiéncia
industrial e da fermentac@o.

Uma simulacdo de sistemas térmicos de uma inddstria sucroenergé-
tica foi desenvolvida por Cardemil| (2009) com o objetivo de analisar econo-
micamente diferentes alternativas de refrigeragdo do processo fermentativo.
Foram analisados trés sistemas de refrigeragdo: refrigeragdo por absorcdo de
simples efeito, refrigeragdo por compressdo mecanica de vapor e um sistema
hibrido composto pelas duas alternativas anteriores. A avaliacdo econdmica
demonstrou que as trés alternativas sdo economicamente vidveis para um au-
mento de 0,66 % no rendimento em etanol.

Magazoni ef al.| (2010) estudaram e simularam um sistema de resfria-
mento alternativo, composto por uma torre de resfriamento e um resfriador de
absorcao de simples efeito, capaz de diminuir a temperatura do meio fermen-
tativo em 1 °C e aumentar o rendimento em etanol em 0,8 %. O sistema foi
utilizado para refrigerar duas dornas de fermentacao industriais, com volume
unitério de 800 m?, utilizando um resfriador de absorgiio com capacidade de
refrigeracdo de 3000 kW na Usina Cerradinho Aciicar e Alcool S/A. Entre-
tanto, a temperatura do meio fermentativo ainda permaneceu alta durante o
processo, resultando em um baixo rendimento em etanol.

3.3 TORRE DE RESFRIAMENTO

As primeiras investigacdes do funcionamento de torres de resfriamento
foram realizadas por Merkell (apud BRAUN; KLEIN; MITCHELL} [1990). O mo-
delo de Merkel da torre de resfriamento ndo considera a dgua perdida por eva-
poracdo no balanco de energia e o niimero de Lewis, relacionado a transferén-
cia de calor e massa, é considerado igual a um. Esse modelo ndo representa
o processo de transferéncia de calor e massa real da torre de resfriamento.
E impossivel calcular o verdadeiro estado termodindmico do ar que deixa a
torre de resfriamento, pois o modelo de Merkel pressupde que o ar de saida é
saturado.

Outro método utilizado para simular torres de resfriamento € o método
da efetividade, que € baseado nas mesmas hipdteses do modelo de Merkel.
Braun, Klein e Mitchell (1990) apresentam um modelo de uma torre de res-
friamento de contrafluxo utilizando o método da efetividade. E obtida uma
correlag@o para o cdlculo da perda de dgua por evaporagdo e os resultados
deste modelo sdo comparados com os resultados da andlise de Merkel e de
solugdes numéricas, obtendo-se bons resultados.
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3.4 RESFRIADOR DE ABSORCAO

Sistemas de absor¢do sdo capazes de gerar refrigeracdo utilizando ape-
nas uma fonte quente. Esta importante caracteristica faz com que o resfriador
de absor¢do se destaque e tenha uma viabilidade econdmica.

Os fundamentos cientificos da refrigeracdo por absor¢do foram pro-
postos por Faraday em 1823. Porém foi Edmond Carré que desenvolveu a
primeira mdquina de refrigeragdo por absor¢do em 1850, utilizando como
fluidos de trabalho a 4gua e o 4cido sulftrico. Entretanto, o ciclo de absorcao
desta maquina era intermitente. Seu irmao, Ferdinand Carré, trocou o 4cido
sulfurico por amonia, criando a maquina de refrigeragdo por absor¢do com
amonia e dgua em 1859 chamada de Crosley Icyball - Figura [I8]com fontes
de e do Museu Nacional da Histéria Americana do Instituto
Smithsonian de Washington DC. Em 1860 Ferdinand recebeu a primeira pa-

tente norte-americana para unidade de absor¢ao comercial (THEVENOT}[1979).

De acordo com [Stoecker e Jones| (1985)), o invento foi utilizado pe-
los Estados confederados durante a Guerra Civil norte-americana para supri-

mento de gelo. Alguns anos depois, em 1862, a primeira maquina de refrige-
racdo por absor¢do com ciclo continuo foi construida por Mignon e Rouard.

Apeanpccaio CARRE PER LA PARLRICAZIONE INDUSTRIALE DEL GHIACCIV.

(a) Crosley Icyball comercial (b) Crosley Icyball experi-
mental

Figura 18 — Mdquina de refrigeracdo por absor¢do desenvolvida por Ferdinand Carré

Em 1880, conforme [Georg e Briley| (2004) o sistema de refrigeragao
por absor¢do com amodnia de Carré foi utilizado para produzir aproximada-
mente 455 kg de gelo por dia no estado do Texas, Estados Unidos, onde o
combustivel utilizado era a madeira.

Foi somente em 1913 que o alemdo Edmund Altenkirch comecou a
investigar os sistemas de refrigeracdo por absorcdo, gerando entdo as pro-
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priedades termodindmicas dos fluidos de trabalho. A partir deste momento
iniciou-se o desenvolvimento de mdaquinas de refrigeracdo por absorcdo e
com diferentes fluidos de trabalho. Trabalhos realizados pelo italiano Guido
Maiuri também foram importantes para o desenvolvimento da tecnologia de
refrigerac@o por absor¢do (DUMINIL, 2001).

A empresa norte-americana Servel foi fundada em 1902 com o nome
de Hercules Buggy Works e tornou-se produtora de refrigeradores elétricos.
Em 1925, a Servel comprou os direitos norte-americanos do novo refrige-
rador de absor¢cdo AB Electrolux, chamado de geladeira D, inventado pe-
los estudantes de engenharia do Instituto Real de Tecnologia de Estocolmo
(Suécia), Carl G. Munters e Baltzar von Platen. O refrigerador de absorcio
Electrolux-Servel entrou no mercado dos Estados Unidos em 1926 e segundo
Foley, DeVault e Sweetser| (2000), colocou quatro milhdes de unidades de
refrigeradores de absor¢cao no mercado norte-americano.

O sistema cldssico de refrigerag@o por absor¢do com amdnia como re-
frigerante foi aperfeigoado entre os anos de 1930 e 1940 e a maioria destes
novos sistemas foram instalados em industrias petroquimicas. Atualmente,
os sistemas de refrigeracdo por absor¢do com amoénia e dgua sdo ainda estu-
dados.

Depois da Segunda Guerra Mundial, com a solucdo aquosa de bro-
meto de litio, iniciou-se a época dourada dos equipamentos de refrigeracdo
por absor¢do. Foram introduzidas no mercado maquinas destinadas tanto para
aplicacdes domésticas quanto para aplica¢des industriais. A empresa Carrier
vendeu a primeira maquina de grande capacidade de refrigeracdo de 535 kW
em 1945 e a empresa Trane desenvolveu o primeiro equipamento hermético
em 1959. Ainda que o coeficiente de performance destes ciclos eram relativa-
mente baixos (aproximadamente 0,65), os equipamentos de absor¢io tinham
uma grande aceitag¢do devida principalmente ao baixo preco do gés natural e
a falta de regularidade no funcionamento de energia elétrica (AYMAMIL [2001}).

Cem por cento das maquinas de refrigerag@o por absor¢cdo de simples
efeito com brometo de litio e 4gua eram produzidas por companhias norte-
americanas na década de 1960. Em 1970, a empresa Trane introduziu as
primeiras maquinas de refrigeragdo por absor¢éo de duplo efeito com brometo
de litio e dgua.

Na década de 1970 e 1980, devido ao embargo de petréleo dos pai-
ses membros da Organizac¢do dos Paises Exportadores de Petréleo (OPEP)
e Golfo Pérsico na distribui¢do de petréleo para os Estados Unidos e paises
da Europa (crise do petréleo de 1970), o prego do combustivel utilizado nas
maquinas de absorcdo (GLP) aumentou sensivelmente, reduzindo a venda de
maquinas de refrigeracdo por absorcao.

A venda de maquinas de absor¢do cresceu exponencialmente em pai-
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ses como Japdo, China e Coréia durante a metade da década de 1970 e a
década de 1980. Este crescimento foi impulsionado pela demanda doméstica
e pelos investimentos em pesquisas e inovagdes tecnoldgicas.

Atualmente, existe um novo interesse no desenvolvimento de maqui-
nas de absor¢do, devido ao aumento das tarifas elétricas e da politica de di-
minui¢do da dependéncia de energias nao-renovaveis, tais como os derivados
de petréleo, na irecao de reduzir as emissoes de C'Oz na atmosfera. Quando
a demanda de mdquinas de refrigeracdio por absor¢do comegou a crescer na
década de 1990, os norte-americanos tiveram que adquirir licencas das novas
tecnologias dos fabricantes japoneses, como observado na Tabela ] extraida
de |Aymami| (2001)). Atualmente a industria norte-americana de méquinas de
refrigerag@o por absor¢io produz maquinas baseadas na tecnologia japonesa.

Tabela 4 — Fabricantes e fornecedores de tecnologia de mdquinas de refrigeracéo por
absorcao

Fornecedores da

Fabricantes Tecnologia - Pais
Carrier Ebara - Japao

Trane Kawasaki - Japao
McQuay Sanyo - Japdo
York Hitachi - Japao

Dumham Bush  Thermax - India

Herold, Radermacher e Klein|(1996)) realizaram um estudo com diver-
sos modelos de resfriadores de absor¢do em regime permanente. As maquinas
de refrigeracdo por absorcio de simples e de duplo efeito, que utilizam a so-
lucdo aquosa de brometo de litio e a solucdo aquosa de amonia como fluidos
de trabalho, foram estudadas focalizando a anélise de sensibilidade dos para-
metros de entrada do resfriador. Os principais aspectos de um resfriador de
absorcao desde a sua construcao até a simulagdo da maquina foram descritos.

O comportamento dindmico de uma méquina de refrigeragcdo por ab-
sor¢do de simples efeito de brometo de litio e 4gua, com capacidade de refri-
geragdo de 141 kW foi investigado numericamente por [Jeong et al.| (1994).
Foi demonstrado que uma mudanga brusca da temperatura de entrada da dgua
quente ocasiona uma rdpida mudanca nos parametros internos da maquina e
o regime estaciondrio € alcancado apds alguns minutos. O coeficiente de per-
formance é fortemente influenciado pela variacdo da temperatura de entrada
da dgua quente. Os efeitos de variacdo das temperaturas de entrada da dgua da
torre de resfriamento e da dgua fria do evaporador também foram analisadas.

Dence, Nowak e Perez-Blanco| (1996) propuseram um modelo transi-
ente de um resfriador de absor¢do de simples efeito utilizando, como fluido
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de trabalho, a solugdo aquosa de amdnia. O modelo pode ser utilizado para
simular e predizer o comportamento do sistema de resfriamento em diversos
modos de operacdo e com variacdes das condicdes iniciais e do ambiente. A
madaquina entra em estado estaciondrio quarenta minutos apds a sua partida.

Bian (2005) e |Bian, Radermacher e Moran| (2005) desenvolveram e
validaram um modelo matematico de regime transiente de um resfriador de
absor¢do de simples efeito em uma unidade de CHP (Cooling, Heating and
Power), composta basicamente de uma microturbina, um secador e um resfri-
ador de absorc¢ao com a solu¢do aquosa de brometo de litio. O modelo foi uti-
lizado para simular o start-up de uma mdquina de refrigeracio por absor¢do
de simples efeito de brometo de litio e a4gua, cuja capacidade de refrigeracio
¢ de 75 kW. O modelo foi validado experimentalmente.

O desenvolvimento de um modelo dindmico para resfriadores de ab-
sor¢do de brometo de litio e dgua foi realizado por Kohlenbach|(2006)), Koh-
lenbach e Ziegler| (2008a) e [Kohlenbach e Ziegler| (2008b). A resposta di-
namica do equipamento utilizado é mais lenta que a resposta de um equipa-
mento de compressdo mecinico de vapor. O tempo total para o resfriador de
absor¢do alcangar o regime permanente apés mudancas nas condig¢des inici-
ais € de aproximadamente quinze minutos. Os resultados da simulacio foram
comparados com dados experimentais, apresentando 6timos resultados.

Bittanti et al.| (2010) estudaram o comportamento dindmico de siste-
mas de refrigeracdo por absor¢éo utilizando a solug¢do aquosa de brometo de
litio como fluido de trabalho. O sistema foi utilizado em centrais de ar condi-
cionado de edificios. O desempenho da maquina de refrigerac@o por absorcio
foi testada desde a condic@o de equilibrio (25 °C), apresentando entéo exce-
lentes resultados.
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4 MODELAGEM MATEMATICA

4.1 FERMENTACAO ALCOOLICA

As reagdes com microorganismos envolvem uma sequéncia de rea-
¢des enzimadticas, tornando o estudo mais complexo. Os modelos cinéticos
da fermentacao alcodlica sdo definidos em relag@o a velocidade especifica de
crescimento celular.

O modelo matemdtico da fermentagdo alcodlica conduzida em modo
batelada alimentada é baseado na cinética de crescimento celular e nos balan-
¢os de biomassa, substrato e etanol, assim como no balango de energia. Neste
modelo, supde-se que ndo hd presenca de célula na alimentagdo da dorna de
fermentagdo (Figura[T9).

.

Dorna de
Fermentacao

Sistema de
Refrigeracédo

A

Figura 19 — Esquema do sistema de resfriamento de uma dorna de fermentagio

O balanco de massa global é governado pela equacdo,

v .
— =F 4.1
7 4.1)

onde F' é a vazdo de alimentagdo de substrato e dV/dt é a variagdo do volume
durante o processo fermentativo.
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A taxa de crescimento celular é expressa pela equagio,

ax FX
X - 4.2
s v 4.2)
onde p € taxa especifica de crescimento e o fator F /V representa a taxa de
diluicdo de mosto a medida que o substrato é adicionado durante a fermenta-
¢ao.

O consumo de substrato € modelado segundo a seguinte equacao,

ds uX F
=P X+ = (Sin — 4.
dt Yx/s mx Aty (Sin = 5) 43)

onde Yx/g € o fator de conversdo de biomassa baseado no consumo de subs-
trato e mx € o coeficiente de manutencao celular.
A producio de etanol é expressa como,

dE YgspX FE
— =2 X - — 4.4
T Vv @

onde Yp /g representa o fator de conversdo de etanol baseado no consumo
de substrato e mpg € o coeficiente de producgao de etanol associado ao cresci-
mento celular.

A variagdo da temperatura do meio fermentativo 73 durante o processo
¢é expressa pela equacdo que segue e é determinada através da Primeira Lei da
Termodinamica.

dT, I3 Vi

o = yUn-T)- 3 (i -T)
) (s %)
N Fmx X 4.5)
(,OmCPm YX/S X

onde AHg é o calor liberado durante o processo fermentativo e é igual a
697,7 kJ por quilograma de substrato consumido (ALBERS et al} |2002), T, é
a temperatura de entrada e V1 ¢ a vazao conforme a Tabela

No modelo apresentado, a taxa especifica de crescimento p € expressa
em funcdo do limite de concentragdo de substrato S (equagido de Monod) e
em funcdo dos efeitos de inibi¢do pela concentragdo de substrato e de etanol
(GHOSE; TYAGI, |1979), conforme a equacdo que segue,

S E \"
= _— — . 1— .
B = lmaz (Ks +S) exp (—K; S) ( Ema) (4.6)




37

Tabela 5 — Dados fermentativos coletados na Usina Cerradinho Agticar e Alcool S/A

Parametro Valor Unidade

F 85 m3 h~!
S; 200 kg m~3
Ey 35 kg m™3
Xo 75 kg m~3
Ty 28 °C
Tin 32 °C
Vo 210 m?>
Vi 700  m3h!

onde fimq, € taxa especifica de crescimento médxima, Kg € a constante de
satura¢do de substrato, K; é o coeficiente de inibicdo de substrato, E,q
¢ a concentracdo maxima de etanol para a qual o crescimento de levedura
¢ completamente inibido e n € a constante exponencial de produto. A ini-
bicdo pela concentracdo celular e a morte celular ndo foram consideradas,
devido ao efeito de diluicdo do modelo de fermentagdo em batelada alimen-
tada e ao curto tempo da fermentagdo do processo de batelada alimentada.
A inibicdo ocorre em altas concentracdes celulares com reciclagem de cé-
lulas (JARZEBSKI; MALINOWSKI, (1989} [LEE; POLLARD; COULMAN, 1983). A
levedura utilizada no processo de produgdo de etanol é adaptada as severas
condigdes industriais e ao estresse fermentativo. Além disso, as leveduras
recebem nutrientes e € realizado um tratamento dcido por duas a trés horas a
cada processo fermentativo.

Os parametros cinéticos utilizados no modelo fermentativo foram ob-
tidos de|Atala et al.|(2001)) e sdo apresentados na Tabela|§| Estas expressdes
em fun¢do da temperatura foram determinadas para uma faixa de temperatura
de 28 a 40 °C, utilizando leveduras industriais Saccharomyces cerevisiae e
caldo de cana de agicar como substrato.

O fluxo de calor durante o processo fermentativo ) ¢ € calculado de
acordo com a equagao,

V;ffAt (Stht - Szn) -V (S - Szn)

At 4.7

Q; = AHg

onde At é o intervalo de tempo; S;_ ¢ € V;_ A, representam respectivamente
a concentragdo de substrato e o volume da dorna de fermentacdo no tempo
t — At, e S e V representam respectivamente a concentra¢do de substrato e o
volume fermentativo no tempo ¢.

O trocador de calor no fermentador é modelado utilizando o método
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Tabela 6 — ParAmetros cinéticos da Saccharomyces cerevisiae em fung¢ao da tempera-
tura (ATALA et al., [2001)

Parametro Expressao
157 741,47 199104 7431,40

Hmazx ) exp Tl 9 €xp Tl
Eras —0,44 T? + 26,41 Ty — 279,75
Yx/s 2,7040 exp (—0,1225 T7)
Yi, 0,6911 exp (—0,0139T1)

K; 1,3930 10~* exp (0,1004 T})

Kg 4,1

mpg 0,1

mx 0,2

n 1,5

das diferencas logaritmicas e o balanco de energia descritos em Bejan e Kraus
(2003). As taxas de transferéncia de calor Q ¢z, € Qfpe,,, SA0 expressas
como segue,

Qfha,, = UAgha Ay, (4.8)
Ty — T
ATiyp, = —— (4.9
i In Tine—T1
(Tfh,z—Tz
Qfhs, =111 Cp1 (Th — Td) (4.10)
UAfha
Ty =Ts + (Tihe — T exp<—_> 4.11)
J 3+ (Trn 3) 77 Cs
Qtha,,, =13 (ha — h3) (4.12)

onde UAyy,, é o coeficiente global de transferéncia de calor do trocador de
calor, AT}, no € @ diferenca de temperatura logaritmica e Typ,,, representa a
temperatura do trocador de calor.

A eficiéncia da fermentacdo € calculada como,

(4.13)

— 100 EV — EyVy
Ch 0,511 [V (Sin — 8) — Vo (Sin — So0)]

onde 0,511 € o fator de conversdo méaximo tedrico de substrato em etanol.
A produtividade em etanol € calculada de acordo com a seguinte equa-

gao,
_EV-EV

= 4.14
PrE Vi (4.14)
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onde ¢ é o tempo final do processo fermentativo.
O volume de etanol € calculado conforme a equag@o a seguir,

Ve=EpgV (4.15)

onde pr € a massa especifica de etanol.

4.2 TORRE DE RESFRIAMENTO

O modelo da torre de resfriamento adotado no presente trabalho é o
modelo de contrafluxo, no qual o ar escoa para cima e o dgua a ser resfriada
escoa para baixo, conforme pode ser visto na Figura[20] O método utilizado
para a simulacdo da torre de resfriamento é o método da efetividade. Na
Tabela[J] estdo apresentados os dados de entrada utilizados na simulagdo da
torre de resfriamento. Considera-se uma torre de resfriamento ideal, ou seja,
o ar sai da torre com a mdxima quantidade de 4dgua, significando que ele estd

saturado.
in f

2
8a—+—
Dorna de
7a ‘ﬁ Fermentagao
| T
6

3 5

Torre de

Resfriamento

Figura 20 — Sistema de resfriamento de dornas de fermentacdo utilizando torre de
resfriamento

O método da efetividade é baseado nas mesmas hipéteses do método
de Merkel (1925). O calor total trocado entre o ar e a d4gua na torre de resfri-
amento € expresso pela equacdo,

UdA UCpaT'€
hga — hrg) = ——0rie
(s ) Cpar

erej = Cp

dA (T — Tup) (4.16)

onde h representa a entalpia, U é o coeficiente global de transferéncia de
calor, C'p, € o calor especifico do ar, Cp,,.. € 0 calor especifico equivalente
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Tabela 7 — Dados de entrada da simulagdo da torre de resfriamento

Parametro Valor Unidade

Ts 30 °C
T7a;wb * °C
¢7a * %
®sa 100 %
M, 5000 kg
M7e 80 kgs™!

UAy, 2000 kWK1

* Dados meteoroldgicos da regido de Ribeirdo Preto de acordo com a Figural[g]

do ar.
O ar timido pode ser modelado como sendo um gés ideal caracterizado
pela seguinte equacao para cdlculo do calor especifico médio,

h8a - h7a

__8a 7 N7a (4.17)
TSa;wb - T’?a;wb

Cpar;e =

Através do balango de energia da dgua e do ar, chega-se a equagao,
erej = mw pr dTw = ma Cpar;e dwa (418)

onde 7iv,, é a vazdo de dgua, 1, € a vazao de ar, Cp,, € o calor especifico da
dgua.

A efetividade de uma torre de resfriamento é definida como sendo
igual a de um trocador de calor simples. A efetividade é definida como a
razdo entre a taxa real de transferéncia de calor no trocador de calor e a taxa
maxima possivel de transferéncia de calor. A efetividade deve estar na faixa
de0<e<1.

' T, —T
= @ _ G(Li-Ty (4.19)
Qmax Ornin (T4 - T7a)
onde, )
Cmin = min (CP4 m47 Cpar;e m?a) (420)
Omaa: = max (Cp4 m47 Cpar;e m7a) (421)

Integrando as Equacdes [F.16] e [F.18] e combinando essas equagdes
com a Equagdo[d.19] obtém-se a equagio,

o 1—exp[-NTU (1 —w)]

 l—wexp[-NTU (1 —w)] (4:22)
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onde a relagdo w € expressa por,

Cmin
Cmaw

w =

(4.23)

E o nimero de unidades de transferéncia NUT € definido pela equacao,

A
nur = YA (4.24)

min

O calor rejeitado pela torre de resfriamento é expresso pela seguinte
equacao, ' .
Qrej = € Cmin (Ta — Trazun) (4.25)

O balanco de energia no reservatdrio da torre de resfriamento é ex-
presso pela seguinte equacao,
dTy  (1hg he + s hs — 13 hs)

— 4.26
it M,y Cs (4.26)

onde M,, é a massa de dgua do reservatorio da torre de resfriamento.

4.3 CICLO DE ABSORCAO

Nesta secdo serd apresentada a modelagdo do equipamento de refrige-
racdo por absor¢do de simples efeito de brometo de litio e d4gua em regime
transiente (Figura2T).

Na Tabela [8] estdo apresentados os dados de entrada utilizados na si-
mulagdo do sistema de refrigeragdo por absor¢do. Estes dados sdo constan-
tes ao longo da simulacdo e foram estimados baseados em um resfriador de
absor¢do da Thermax, modelo HL 80A TH, instalado na Usina Cerradinho
Acticar e Alcool S/A.

4.3.1 HIPOTESES

As hipéteses adotadas no desenvolvimento e na simulag@o do sistema
de refrigeragdo por absor¢do sdo:

1. A solugdo saindo do absorvedor € saturada (ponto 1);
2. A dgua ap6s o condensador € saturada (ponto 8);

3. O vapor ap6s o evaporador € saturado (ponto 10);
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Figura 21 — Ciclo de refrigeragdo por absor¢ao de simples efeito

4. Nio existe superaquecimento no evaporador e nem subresfriamento no
condensador;

5. As expansoes sdo isentdlpicas;
6. A solugdo forte entrando no absorvedor é saturada;

7. A bomba alcanca rapidamente um estado permanente e mantém uma
vazao massica constante;

8. Nao hd vazao do condensador para o gerador nem do gerador para o
evaporador.

4.3.2 GERADOR

O gerador utiliza uma fonte quente de calor proveniente de um pro-
cesso industrial para gerar vapor de d4gua, aumentando assim a concentracio
de brometo de litio na solugdo que segue para o absorvedor (ponto 4). Os
fluxos de entrada e saida sdo representados na Figura[22]

O balan¢o de massa no gerador é governado pela equagdo que segue,

dM,
dt

=) 1y = 1 — 1y — 1y (4.27)
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Tabela 8 — Dados de entrada da simulagdo do resfriador de absorc¢do (equipamento da
Thermax, modelo HL 80A TH)

Parametro Valor Unidade

M. 2000 kg
M, 2000 ke
M, 2000 kg
M, 2000 ke
My, 250 ke
my 15 kgs!
mi1 150 kg g1
m13 300 kg g1
mis 300 kgs™!
mir 300 kg s7!
UA, 600 kW K—!
UA, 1125 kW K1
UA, 900 kW K1
UA, 500 kWK

UApg 250 kW K1

Figura 22 — Esquema do gerador do ciclo de refrigeracio por absor¢do

onde M, € a massa da solucdo aquosa de brometo de litio no reservatério do
gerador, 7 € a vazdo madssica e t € o tempo.
O balanco de brometo de litio é governado pela equacdo que segue,

d
M G

dM,
dt

= & =1hs &y — 1 &y (4.28)

onde £ € a concentracdo mdssica de brometo de litio.
O balanco de energia para um sistema aberto é governado pela Pri-
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meira Lei da Termodinamica, como segue,
dU ) ) )
TE =2 Qi Y Wity E (4.29)
i j k

onde U € a energia interna, Q ¢ a taxa de transferéncia de calor, W é o traba-
lhoe E representa a energia ocasionada pela vazio (entalpia).

Segundo a Primeira Lei da Termodindmica, o primeiro termo do lado
direito da Equagdo .29 representa o calor que atravessa as fronteiras do vo-
lume de controle. O segundo termo representa o trabalho realizado ou rece-
bido pelo sistema. O terceiro termo da expressdo representa a energia liquida
transportada para o interior do volume de controle.

A trabalho do sistema Wj éigual a,

> Wy=-P il (4.30)

onde P ¢ a pressdo e V' representa o volume do sistema.
A energia interna pode ser descrita como,

dU = dH — d(Pv) = dH —vdP — P dv (4.31)

onde H representa a entalpia e v é o volume especifico.
Substituindo as Equacdes [f.3T|e[#.30|na Equacio4.29] tem-se:

dH  dP : .
E—vE:;Qﬁ;mkhk (4.32)

Derivando a equagio diferencial anterior, a Equagdo [£.32] é expressa

como,
oh

+h — Z Qi + Z g B (4.33)

o Ut

23

dr,  dP M<8h> dg

Admite-se que as derivadas parciais da entalpia em fun¢do da tempe-
ratura Oh /9T e da concentragio mdssica Oh/O¢ podem ser desconsideradas.
O calor de condugdo Q; é igual a zero. A Equagaopode ser simplificada
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como Ssegue,

dT, . . . .
Cpg Mq 7; = Z (ml hi)out - Z (m] h7)zn = ngut - ng (4'34)
i J
onde as taxas de transferéncia de calor ng e ngm sd0 expressas como

segue,

Qg = UAG ATy, (4.35)
T, —T
ATy, = —oe (4.36)
¢ g (LT
“(nfn)
Qgu, = 14 hy + 107 hy — 113 hg (4.37)

onde U A, € o coeficiente global de transferéncia de calor do gerador, AT}y,
€ a diferenca de temperatura logaritmica e T}, representa a temperatura do
gerador.

A taxa de transferéncia de calor externa do gerador € expressa como,

UA
T12 = T11 + (Tg — Tll) exp <7’n116'§)11) (438)

Qgon = 1111 (R11 — hi2) (4.39)

4.3.3 CONDENSADOR

No condensador o vapor de dgua superaquecido, vindo do gerador
(ponto 7) é condensado, onde o fluido de resfriamento é a d4gua proveniente
de uma torre de resfriamento. Os fluxos de entrada e saida do condensador
estdo apresentados na Figura[23]

16“15 )
D —
?/

Figura 23 — Esquema do condensador do ciclo de refrigeragdo por absor¢do
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O balanco de massa do condensador € representado pela expresséo,

dM,
o= > i =iy — g =0 (4.40)
A

onde o termo de varia¢do de massa dM../dt é nulo.
Simplifica-se a equacdo de conservacdo de energia para,

dT, ) . . .
Cpe Mo —= = D (i hi)gy — > (5 )y = Qeyy — Qeyy (441
i J
onde as taxas de transferéncias de calor interna e externa QCM e Qcm sdo
expressas como segue,

Qc,, =17 (hy — hs) (4.42)
Qe = UA. (Ts —T) (4.43)
UA.,
Thg = Tis + (Te = Ths) exp (—) (4.44)
mis Cpis
Qeyuy = 115 (h16 — h1s) (4.45)

onde U A, é o coeficiente global de transferéncia de calor do condensador e
T, é a temperatura do condensador.

434 EVAPORADOR

O evaporador é o componente do resfriador de absor¢do no qual o
vapor de dgua proveniente do condensador é evaporado. A Figura[24] mostra
os fluxos de massa de entrada e saida do evaporador.

g/

MW 10
17$ $18

Figura 24 — Esquema do evaporador do ciclo de refrigeracdo por absor¢ao
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O balanco de massa € expresso pela seguinte equacio,

dM. . . .
dt = Z m; = 1Mmg — Mo = 0 (446)
4

onde dM, /dt é igual a zero.
O balanco de energia pode ser simplificado para a seguinte equagao,

dTe . . . .
Cpe M. E = Z (ml hi)out - Z (mj hj)m = Qeout - Qem (4.47)

( J

A taxa de transferéncia de calor interna Qem é expressa pelas equa-

coes, )
Qe,,, = 17 (hig — ho) (4.48)
Qe =UA, (T. — Tp) (4.49)

onde U A, representa o coeficiente global de transferéncia de calor do evapo-
rador.

A taxa de transferéncia de calor externa Qeom é expressa pela equacdo
que segue,

UA,
Tig = Tir + (Te — Th7) exp (-) (4.50)
myr Cprr

Qepue = a7 (hir — hig) (4.51)

4.3.5 ABSORVEDOR

O processo de absor¢do de vapor de dgua pela solugdo aquosa de bro-
meto de litio é exotérmico, refrigerado pela dgua de uma fonte fria (torre de
resfriamento - pontos 13 e 14). A Figura 23] ilustra os fluxos de massa de
entrada e saida do absorvedor.

]
134 14

Figura 25 — Esquema do absorvedor do ciclo de refrigeragdo por absorc¢do

A vazdo mdssica da solug¢do que sai do absorvedor 7y € considerada
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constante. O balanco de massa no absorvedor € governado pela equagio que
segue,

= 1y = 1ig — 1iny (4.52)

onde M, é a massa da solucdo aquosa de brometo de litio no reservatério do
componente, 1 € a vazao mdssica e t € o tempo.
O balanco de brometo litio é governado pela equag@o,

v, 4

E)m@—w@—mﬁl (4.53)

onde ¢ € a concentragdo massica de brometo de litio.
O balango de energia simplificado é governado pela equagdo como
dr dP oh\ d
(@), 5

segue,
oh
M (8T> T COpa Ma) G =V o o€

+m— Z@+Zwm (4.54)

Simplificando essa equagdo chega-se na expressao,

dT, . .
Cpa Ma ﬁ Zv (ml hl)zn - Zj (mj hj)out

= Qa — Qa,, (4.55)

onde as taxas de transferéncia de calor (),,,, € Qq,,, sdo calculadas conforme
as equacdes que seguem,

Quin = UA, ATy, (4.56)
ATy, = Ts =T 4.57)

n (fo=Zx)
Qa., = 110 h1o + 116 he — 171 by (4.58)

onde U A, representa o coeficiente global de transferéncia de calor e AT},
¢ a diferenca de temperatura logaritmica.
A taxa de transferéncia de calor externa (),,,,, € governada pela equa-
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¢do,

UA
Ty =Tz + (Tu — Ti3) exp <_m1303913> (4.59)

Qayne = 113 (h1a — h13) (4.60)

4.3.6 TROCADOR DE CALOR INTERMEDIARIO

O trocador de calor intermedidrio ¢ um componente do sistema uti-
lizado para aumentar a performance do sistema. O esquema do trocador de
calor intermedidrio é mostrado na Figura [26]

Figura 26 — Esquema do trocador de calor intermedidrio do ciclo de refrigeracao por
absorcdo

Os balangos de energia do trocador de calor intermedidrio sdo gover-
nados pelas equagdes que segue,

: Ty —T:

Qhajwk = UAhw % (461)

In (TZﬁ—Ti)

: Ty — T,
thst = UAhw 1 (4.62)
ln T5—The

(T47Thm )
Qhaur = 1 (ha — ho) (4.63)
Qha., = ma (ha — hs) (4.64)

onde Tj; € a temperatura do trocador, U Ap,. é o coeficiente global de trans-
feréncia de calor e thg , € thw . Tepresentam a taxa de transferéncia de
calor.

A variagdo da temperatura do trocador de calor é expressa pela equa-

¢do que segue,
dT;

Cphw th Zm = thst - Qhwwk (465)
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onde Mj,,. € massa do trocador de calor.

4.3.7 BOMBA DE SOLUCAO

A bomba de solugdo € utilizada para aumentar a pressdo do fluido e
transportar a solugdo aquosa de brometo de litio fraca do absorvedor para o
gerador.

Considera-se que a bomba de solu¢do atinge um estado permanente
rapidamente e mantém uma vazdo madssica constante, o balango de energia
da bomba de solugdo do ciclo de refrigeragdo por absor¢do € governado pela
equacgdo de regime estaciondrio que segue,

W =1y (hy — hy) (4.66)

Utilizando a equagdo de Bernoulli, Equagdo [4.67} foi possivel encon-
trar a Equa¢do[4.68] considerando um processo adiabético e sem variagdo das
energias potencial e cinética durante o processo de bombeamento.

W ) P, V} P, VP

.—.Q=<2+2+gyz>—<1+1+gy1> (4.67)

mip My P2 2 p1 2

my (Po— Pp)
P1

onde P € a pressdo, p € a massa especifica, g € a aceleracdo de gravidade e y
¢é a altura. Considera-se que a massa especifica da solugcdo aquosa de brometo
de litio € constante ao longo do processo.

W = (4.68)

4.3.8 VALVULAS DE EXPANSAO

As vdlvulas de expansao sdo consideradas isoentdlpicas.

A queda de temperatura na védlvula de expansdo ocorre por causa da
maior energia interna do vapor em relacao ao liquido. Assim, uma certa quan-
tidade de energia precisa ser extraida do liquido para que haja mudanga de
fase, sendo que o processo se estabiliza em uma temperatura abaixo da tempe-
ratura anterior a valvula de expansdo. A magnitude da queda de temperatura
depende da quantidade de vapor existente ap6s a vdlvula de expansao.

Na vélvula de expansao entre os pontos 5 e 6, a solucio aquosa de bro-
meto de litio tem sua pressdo reduzida para a pressdo de evaporacio (Equagdo
E-69). No ponto 6 ocorre uma mistura da solugdo liquida de brometo de litio e
dgua e de vapor de dgua. A dgua € a substincia que evapora, pois esta possui
uma menor temperatura de saturacdo quando comparado a solug¢do aquosa de
brometo de litio. A concentra¢do de brometo de litio no ponto 6 aumenta e



pode ocorrer o fendmeno da cristalizagdo.
hs = hg (4.69)

Na vélvula de expansdo do refrigerante, a 4gua saturada tem sua pres-
sdo reduzida para a press@o de evaporacgdo do ciclo de refrigeracdo (Equacao
4.70). No ponto 9 ocorre uma mistura de liquido e vapor, que segue direta-
mente para o evaporador.

hs = hg (4.70)
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5 RESULTADOS

O programa MATLAB® R2008a foi utilizado para a simulacdo do
resfriamento do processo fermentativo. O método de Levenberg-Marquardt
foi utilizado para solugdo de equagdes ndo lineares e os métodos de Dormand-
Prince e de Runge-Kutta de quarta e quinta ordem para a solu¢c@o de equacdes
diferenciais.

O método de Levenberg-Marquardt € usado para encontrar um ponto
minimo para uma fun¢@o dada pela soma dos quadrados de func¢des ndo line-
ares. E um método iterativo, no qual é dado um ponto inicial zo e o método
produz uma série de vetores 1, o, ..., qUe espera-se que va convergir para
z*, um minimo local para a funcdo de entrada a ser ajustada.

Os métodos de Dormand-Prince e de Runge-Kutta de quarta e quinta
ordem se caracterizam pela resolugdo numérica de equagdes diferenciais or-
dindrias através de métodos iterativos implicitos e explicitos. O método avalia
diversas vezes a fun¢d@o para entdo calcular a solucdo das equacdes diferenci-
ais.

O fluxograma para a solugio das equagdes do sistema de resfriamento
de fermentagdo com a torre de resfriamento ¢ apresentado na Figura 27}

O fluxograma para a solugdo das equagdes do sistema de resfriamento
de fermentagdo com o resfriador de absor¢do ¢é apresentado na Figura 28]

5.1 RESFRIADOR DE ABSORCAO

A Figura[29]ilustra o esquema do sistema de refrigerag@o por absorco.

O desempenho de um sistema de refrigeragdo por absorcdo é forte-
mente dependente da vazdo e das propriedades termodindmicas da dgua da
fonte quente, da torre de resfriamento e da fonte fria (pontos 11, 13, 15e 17
da Figura[29] respectivamente).

Na Figura[30] é apresentada a curva do coeficiente de performance em
funcdo da temperatura da fonte quente 77, e da fonte fria 777 do resfriador de
absorcdo, considerando uma temperatura constante da torre de resfriamento
Ti3 de 31 °C. Observa-se a diminuicéo do coeficiente de performance com o
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Defini¢ao dos para-
metros de entrada

Defini¢do de um Estimativa de S,
tempo t = t + At X,V,Th, Tyr, E

Cilculo dos para-
metros cinéticos
da fermentagao

nio l

Dormand-Prince
Runge-Kutta

- <~——— Célculode S, X, V,

sim Ty, T4, E com as

equagdes diferenciais

Obtengdo da matriz
solugdo do problema

Figura 27 — Fluxograma de solugéo do sistema de fermentagdo alcodlica com a torre
de resfriamento
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Definigdo dos para-
metros de entrada

S

sim

empo < 7 horas

Estimativa de S,
X, V,Tif, Ttr,
E, Ty, Te, T,
To, Tha, Mg, M,

!

Estimativa de 7",
P, m, & do resfri-
ador de absor¢ao

!

Brro < 10~°

Obtengdo da matriz
solugdo do problema

-

Levenberg-Marquardt
Cilculo de T', P,
m, & do resfriador
de absorcdo atra-
vés da solugdo de

equacdes nao lineares

!

Cilculo dos proprie-
dades termodinimicas
da solug@o aquosa
de brometo de litio

Cilculo dos para-
metros cinéticos
da fermentacdo

i

Dormand-Prince
Runge-Kutta
Célculo de S, X, V,
Tiy, Tir, E, Ty,
Te, Te, Tas Tha,
Mgy, Mg com as
equacdes diferenciais

Figura 28 — Fluxograma de solucdo do sistema de fermentago alcodlica com o resfri-

ador de absor¢do
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Figura 29 — Sistema de refrigeracdo por absor¢do e torre de resfriamento

aumento da temperatura da fonte quente. O efeito contririo acontece com o
aumento da temperatura da fonte fria, o coeficiente de performance aumenta.
Isto acontece porque o coeficiente de performance € intimamente ligado a
diferenca de temperatura entre as fontes do resfriador de absor¢do. Quanto
menor esta diferenca, menor a irreversibilidade e maior o desempenho da
maquina.

As simulagdes a seguir sdo realizadas com os parametros de entrada
das Tabelas [§]e[0] Os valores médios da temperatura de bulbo seco sdo cole-
tados na cidade de Ribeirdo Preto, Sdo Paulo em novembro de 2010

2010).

Tabela 9 — Temperaturas e umidade relativa iniciais do sistema de refrigeracio por
absorcdo

Parametro Valor Unidade

T 96,0 °C
17 21,3 °C
o¥e: 57,0 %

Ty7 27,0 °C
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Figura 30 — Efeito da variagdo da temperatura da fonte quente 77 1 e da fonte fria 177
no coeficiente de performance do resfriador de absor¢io (75 = 31 °C)

O efeito da temperatura da dgua quente 77; no comportamento diné-
mico do resfriador de absor¢do é um dos mais interessantes efeitos a ser anali-
sado, uma vez que a temperatura da fonte quente usualmente varia na pratica.
Uma queda abrupta de 10 °C na temperatura da fonte quente ocasiona mu-
dangas severas no desempenho do resfriador de absorgdo. Na Figura 31} sdo
apresentadas as curvas das taxas de transferéncia de calor do sistema de refri-
geracdo por absor¢do em fungdo da temperatura da fonte quente. Observa-se
que o gerador ¢é afetado diretamente devido a queda da temperatura da fonte
quente.

A taxa de transferéncia de calor do gerador cai repentinamente, ocasio-
nando uma menor geracao de vapor superaquecido 17 que vai para o conden-
sador. Consequentemente, as taxas de transferéncia de calor do condensador
e do evaporador diminuem. A taxa de transferéncia de calor do evaporador
Q. diminui aproximadamente 10 % e a temperatura do evaporador T, au-
menta 0,5 °C, conforme mostra a Figura[32} As temperaturas do evaporador,
do condensador e do absorvedor variam muito pouco com a queda da tempe-
ratura da fonte quente e o resfriador entra em regime permanente apds cerca
de sete minutos.

O processo de queda de temperatura € ilustrado no Diagrama de Diih-
ring e mostrado na Figura[33] Observa-se a queda da temperatura do vapor
superaquecido (ponto 7) e das concentragdes forte £, e fraca £;. Quanto me-
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Figura 31 — Efeito de uma queda abrupta de 10 °C da temperatura da fonte quente
T 1 nas taxas de transferéncia de calor do resfriador de absor¢do
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Figura 32 — Efeito de uma queda abrupta de 10 °C da temperatura da fonte quente
T 1 nas temperaturas do resfriador de absorcéo
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nor a temperatura da fonte quente, mais distante estd a operacdo da curva de
cristalizag@o.

P [kPa]

. " - - e————-t=-1min

2 2 -7 t=7min
012
0 20 40 60 80 100

Figura 33 — Diagrama de Diihring ilustrando os efeitos da queda abrupta da tempera-
tura da fonte quente

Na Figura[34] sdo mostradas as curvas das taxas de transferéncia de
calor do equipamento sujeito a uma queda da vazao mdéssica da fonte quente
de 20 kg s~'. O efeito da queda da vazdo mdssica da fonte quente é similar
ao efeito de queda abrupta da temperatura da fonte quente, como visto ante-
riormente. A taxa de transferéncia de calor do gerador cai repentinamente,
ocasionando uma queda da capacidade de refrigeracdo de aproximadamente
11 % apds cerca de sete minutos.

O efeito de um aumento de 5 °C na temperatura de bulbo seco T7; é
mostrado na Figura 33} O aumento da temperatura de bulbo seco ocasiona
um aumento das temperaturas da torre de resfriamento 773 e T15. O aumento
de 5 °C na temperatura diminui a eficiéncia da solu¢cdo em absorver vapor
saturado (ponto 10), resultando em uma queda da evaporag@o de vapor supe-
raquecido 77 e uma diminuic¢do da capacidade de refrigeracao Q.. A capa-
cidade de refrigeragdo diminui aproximadamente 5 % e apds seis minutos a
madaquina entra em regime permanente.

Na Figura[36] é mostrado o que ocorre no momento anterior e posterior
ao aumento repentino da temperatura de bulbo seco. O Diagrama de Diihring
ndo apresenta mudancas significativas, ou seja, a temperatura de bulbo seco
influencia muito pouco as temperaturas internas do equipamento.
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Figura 34 — Efeito da variacdo de 20 kg s~ 1 da vazdo massica da fonte quente 17211
no resfriador de absor¢do
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Figura 35 — Efeito da variagdio de 5 °C da temperatura de bulbo seco T’ no resfriador
de absor¢do
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Figura 36 — Diagrama de Diihring do aumento repentino da temperatura de bulbo seco

O efeito do aumento abrupto de 5 °C da temperatura de dgua fria 777
foi analisado e é mostrado na Figura 7] Em um primeiro momento, essa
variagdo resulta em uma diminui¢cdo da taxa de transferé€ncia de calor do ab-
sorvedor, devido a baixa capacidade da solu¢do em absorver vapor saturado
com uma temperatura mais elevada. Porém, o aumento da temperatura 7}~
ocasiona uma maior evaporacdo de dgua no gerador 77, fazendo com que
as taxas de transferéncia de calor do resfriador aumentem. A capacidade de
refrigeragdo aumenta aproximadamente 9 % e a médquina entra em regime
permanente apds poucos minutos.

Na Figura [3§] ¢ ilustrado o efeito do aumento répido da temperatura
da dgua fria. Observa-se um grande aumento da pressdo de evaporacio Py,
ocasionado pelo aumento da temperatura da dgua fria e da temperatura do
evaporador.

Os efeitos de variagdo das temperaturas de fonte quente 771, de bulbo
seco T7; e da dgua fria 777 foram analisados e é observado que o resfriador
se adapta rapidamente as novas condicdes de operagdo. O coeficiente de per-
formance do resfriador ndo foi significativamente afetado pela variacio das
temperaturas do sistema. O fendmeno de cristalizagdo de brometo de litio é
pouco provavel, uma vez que as temperaturas da dgua fria e da dgua prove-
niente da torre de resfriamento sdo altas e a temperatura da fonte quente é
baixa.
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Figura 38 — Diagrama de Diihring do aumento repentino da temperatura da dgua fria
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5.2 FERMENTACAO ALCOOLICA

Na Figura 39] é apresentado o esquema do sistema de resfriamento
de dornas de fermentacdo utilizando apenas a torre de resfriamento. A fer-
mentagdo alcodlica é intensamente dependente da temperatura do meio fer-
mentativo 7 e da concentragdo de entrada de substrato S;,, pois atualmente
a torre de resfriamento é o dnico sistema utilizado para resfriar o meio fer-
mentativo. As simulagdes a seguir foram realizadas utilizando os parametros
fermentativos apresentados nas Tabelas 5 e[6]

int

A
8a—+ 3
Dorna de
7a 411 Fermentag&o
| T
6

3 5

Torre de

Resfriamento

Figura 39 — Sistema de resfriamento de dornas de fermentacdo utilizando torre de
resfriamento

Na Figuraf0} sdo apresentadas as curvas da eficiéncia da fermentagdo
7y € da produtividade em etanol prg para uma concentracdo de substrato ini-
cial de 200 kg m~3. Observa-se que quanto menor € a temperatura, maior € a
eficiéncia da fermentacdo, porém a produtividade em etanol ndo se comporta
da mesma maneira. A temperatura do meio fermentativo de 30 °C corres-
ponde ao maior valor da produtividade em etanol. Na prética, trabalha-se a
32 °C, pois para manter a temperatura a 30 °C seria necessdrio um equipa-
mento com capacidade de refrigeracdo maior.

A temperatura do meio fermentativo é um dos pardmetros do processo
que mais influencia o metabolismo da levedura na producdo de etanol. Uma
temperatura menor durante o processo fermentativo apresenta alguns fato-
res positivos, tais como a diminuicdo da contaminacao bacteriana, o menor
estresse celular osmético e a maior viabilidade celular, consequentemente o
aumento da produtividade em etanol.

A superficie de resposta da produtividade em etanol da fermentacdo
alcodlica em fungdo da concentracdo de substrato na entrada da dorna e da
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Figura 40 — Influéncia da temperatura na eficiéncia da fermentacdo e na produtividade
em etanol

temperatura do meio fermentativo é mostrada na Figura I} Para concentra-
¢Oes de substrato na alimentagdo S;,, elevadas, a faixa de temperatura do meio
T, para manter a produtividade em etanol € menor. O efeito sinérgico entre
Sin € T1 é mais acentuado nesta condicdo. Uma estratégia de alimentacdo
deve ser adotada a fim de controlar o calor liberado durante a fermentacgao.
Na inddstria, as varidveis manipuladas sdo a vazdo de alimentacdo da dorna
e a temperatura do meio fermentativo, cujo controle ¢ feito através da vazio
de dgua fria da corrente do trocador de calor do sistema de resfriamento da
fermentacdo. Variando a concentragc@o de entrada de substrato e a tempera-
tura do meio fermentativo, observa-se que a regido ideal para a produgdo de
etanol situa-se entre 220 e 290 kg m 3 e a temperatura entre 30 € 35 °C.

A medida que a concentragio de entrada de substrato aumenta, a taxa
de transferéncia de calor média liberada durante o processo também aumenta
(Figura [A2)), necessitando por conseguinte de sistemas de resfriamento com
capacidade de refrigeracdo maior. Para uma determinada condi¢do operaci-
onal da fermentacdo alcodlica, determina-se facilmente o calor liberado du-
rante o processo e pode-se dimensionar o sistema de refrigeracdo. Por exem-
plo, considerando uma temperatura do meio fermentativo constante de 32 °C
e uma concentragio de entrada de substrato de 200 kg m 3, o valor médio da
taxa de transferéncia de calor liberada durante a fermentacdo alcodlica é de
3165 kW.
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Figura 41 — Superficie de resposta da produtividade em etanol da fermentag@o alcod-

lica
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Figura 42 — Superficie de resposta da taxa de transferéncia de calor média liberada

durante a fermentagdo alcodlica
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Na Figura i3] é apresentada a curva da produtividade em etanol e da
taxa de transferéncia de calor liberada durante a fermentagdo em func¢do da
vazdo de alimenta¢do do mosto F, considerando a temperatura do meio fer-
mentativo constante igual a 32 °C e a concentracdo de entrada de substrato
igual a 200 kg m~3. A vazio de alimentagdo de mosto é um pardmetro singu-
lar para cada industria sucroenergética e esta relacionada a moagem de cana
de actcar.

Observa-se que com o aumento da vazdo de alimentacdo de mosto,
tanto a produtividade em etanol quanto a taxa de transferéncia de calor libe-
rada aumentam. Com o aumento da taxa de transferéncia de calor liberada
durante o processo fermentativo uma maior capacidade de refrigeragio serd
necessaria.

30 10000
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0
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Figura 43 — Produtividade em etanol e taxa de transferéncia de calor liberada em
funcdo da vazio de alimentag¢do do mosto

Os perfis de concentracéio de levedura X, substrato S e etanol F e
a temperatura T3 sdo ilustrados na Figura ff4] para uma fermentagdo utili-
zando somente a torre de resfriamento,. A concentracao final de etanol atinge
73,0 kg m—3 e uma eficiéncia da fermentagiio de 87,4 %. Apés o término
da alimentacdo, seis horas, a concentracdo de etanol permanece constante.
A produtividade em etanol utilizando somente a torre de resfriamento é de
10,5 kgm =3 h~1.

Como mostrado na Figura 4] a temperatura do meio fermentativo
atinge um valor maximo de 34,6 °C. Durante a fermentagdo alcodlica, ha
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uma grande variagdo da temperatura do processo (AT = 6,6 °C). Esta va-
riacdo pode causar um grande estresse celular, comprometendo a viabilidade
celular e consequentemente a eficiéncia da fermentagcdo. O ideal seria que o
processo fosse isotérmico, ou seja, que a temperatura permanecesse constante
durante o processo fermentativo.

80 35

T[°C]

Concentragio [kg/m®]

0 1 2 3 4 5 6 7
t[h]

Figura 44 — Perfis de concentragio de levedura (X), substrato (S), etanol (F) e tem-
peratura do meio fermentativo (77 ) durante a fermentagéo alcodlica utilizando apenas
a torre de resfriamento

Observa-se pela Figura 3] que a taxa de transferéncia de calor libe-
rada durante o processo fermentativo @  estd relacionada com o aumento de
concentragdo de substrato e de concentracdo de etanol. O valor médio da
taxa de transferéncia de calor liberada durante a fermentacdo alcodlica € de
3250 kW. Entretanto, a taxa de transferéncia de calor retirada pela torre de
resfriamento permanece baixa durante o inicio do processo, fazendo com que
a temperatura do meio fermentativo aumente rapidamente.

Na Tabela[I0] estdo apresentados os resultado das simulagdes do pro-
cesso em diferentes situacdes. Como discutido anteriormente, a medida que
a temperatura da fermentagdo aumenta, a eficiéncia e a produtividade em eta-
nol diminuem. Observa-se que os resultados obtidos para a condi¢ao real (E)
e para os processos fermentativos em condigado isotérmica (A, B, C e D) sdo
diferentes. A diferenca entre a concentrag@o de etanol do processo B (tempe-
ratura constante de 32 °C) e do E é de 1,2 kg m~3, ou seja, um aumento da
producdo de etanol de 1 m? por batelada alimentada.
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Figura 45 — Taxas de transferéncia de calor liberada durante o processo fermentativo

e retirada pela torre de resfriamento

Observa-se que a medida que a temperatura do meio fermentativo di-
minui, a concentracao final de biomassa aumenta em decorréncia do aumento

da taxa especifica de crescimento celular .

28

Tabela 10 — Resultados das fermentacdes para diferentes condi¢des

T[°C]

Parametro Unidade A B C D E
T °C 28 32 36 40 *
Xiern kg m~3 31,8 284 262 245 274
Si—7h kg m~3 0 0 0 0 0
B, kg m~3 77,1 742 714 702 73,0
prE kgem3h-! 10,6 106 102 50 10,5
nf % 93,1 89,0 852 834 874

* Variagdo da temperatura do meio fermentativo com a torre de resfriamento

apresentado na Figura 4]

Pode-se observar portanto que somente a torre de resfriamento € insu-
ficiente para remover o calor liberado durante a fermentagdo. A temperatura
do meio fermentativo ultrapassa o valor ideal de 32 °C. Estes resultados mos-
tram que € necessario aumentar a capacidade de resfriamento do sistema. No
presente trabalho foi analisado a inclusdo de um resfriador de absor¢do.
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5.3 FERMENTACAO ALCOOLICA UTILIZANDO RESFRIADOR DE
ABSORCAO NO SISTEMA DE RESFRIAMENTO

Na Figura[4g ¢é apresentado o esquema de resfriamento de um sistema
fermentativo conjugado a um resfriador de absor¢do. O resfriador utiliza uma
fonte quente disponivel do processo industrial, a 4gua condensada contami-

nada proveniente do processo de evaporagdo.
Processo

Condensador Gerador

4
8t +—
rocador de Calor 2 i i at

Intermediario |' ﬁ

ini~

Valvula de Expansao

Dorna de
Fermentagao

Valvula de Expansao

Torre de
Resfriamento

Absorvedor

Figura 46 — Sistema de resfriamento do processo fermentativo com resfriador de ab-
sor¢ao

Os perfis de concentracéio de levedura X, substrato S e etanol F e
a temperatura do meio fermentativo 7' ; durante a fermentagdo utilizando
o resfriador de absorcdo para refrigerar a dorna de fermentacio sdo ilustra-
dos na Figura A concentracdo final de etanol atinge 75,6 kg m~3 para
uma eficiéncia da fermentagio de 90,2 %. A produtividade em etanol é de
10,8 kgm™3h~1.

A taxa de transferéncia de calor média liberada durante o processo
fermentativo € de 3250 kW, conforme mostrado na Figura @ A taxa de
transferéncia de calor do evaporador do resfriador Q. situa-se ligeiramente
abaixo do valor do calor liberado durante a fermentacdo, fazendo com que a
temperatura do meio fermentativo aumente progressivamente. A temperatura
do meio fermentativo atinge um valor maximo de 31,0 °C.

A 4gua condensada contaminada, utilizada como fonte quente do res-
friador, é uma boa fonte de energia disponivel nas indistrias sucroenergéti-
cas. Como mostrado na Tabela@ a vazdo madssica da fonte quente 111 € de
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150 kg s~ para uma capacidade de refrigeragio média de 3189 kW,

Os perfis das taxas de transferéncia de calor dos trocadores de calor do
resfriador sdo apresentados na Figuraf9] Observa-se que a capacidade de re-
frigeracao Q. aumenta em torno de 8 % durante o processo, contribuindo para
a diminui¢do da temperatura da fermentacdo e aumentando assim, a eficién-
cia da fermentagdo. Existem algumas alternativas disponiveis para aumentar
a capacidade de refrigeracdo do resfriador, tais como aumentar a tempera-
tura da dgua da fonte quente 777 ou diminuir a temperatura proveniente da
torre de resfriamento T5; que € utilizada no absorvedor 773 e no condesador
Ty5. O coeficiente de performance € levemente afetado durante o processo
fermentativo e seu valor médio é de 0,83.
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Figura 49 — Taxas de transferéncia de calor do resfriador

As curvas de concentracdes de brometo de litio da solucdo fraca e da
solucdo forte sdo apresentadas na Figura[50] A figura mostra que as concen-
tragdes da solucdo de brometo de litio diminuem ao longo da fermentacéo
alcodlica, aumentando apenas apds o final da alimentacdo do mosto. A dife-
renga entre as concentragdes de brometo de litio das solugdes forte e fraca AE
aumenta durante o processo fermentativo, fazendo com que a vazao mdssica
de vapor superaquecido (ponto 7) aumente e consequentemente a capacidade
de refrigeracdo Qe do resfriador (Figura @) A linha de cristalizag8o &5t
mostrada na Figura [50] indica o valor da fracdo mdssica de brometo de litio
no ponto 6, no qual o processo de cristalizacdo é mais propenso de ocorrer.
A diferenca entre a fracdo mdssica de brometo de litio da solugdo forte e a
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do ponto de cristalizagdo &..;s situa-se ao redor de 10 %, mostrando que as
condigdes operacionais do resfriador estdo longe das condigdes de risco de
cristalizag@o.
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Figura 50 — Concentrag¢des de brometo de litio da solugdo fraca e da solucéo forte ao
longo do processo fermentativo

A Figura[5T]mostra o Diagrama de Diihring, ilustrando o estado inicial
e o estado correspondente a seis horas a partir do inicio do processo fermen-
tativo. Observa-se aqui também a reducdo das concentracdes de brometo de
litio das solugdes forte e fraca. As pressdes de alta e baixa aumentam ligei-
ramente durante o processo fermentativo, ocasionando assim o aumento das
temperaturas do condensador 7. e do evaporador T, (Figura[52).

Durante a fermentagao alcodlica, a dgua de saida do evaporador Tig
aumenta aproximadamente 2 °C, por causa da variagdo das condi¢des opera-
cionais do resfriador. A dgua de saida do gerador T2 € de 89 °C. Essa agua
pode ainda ser utilizada em outros processos industriais, visando aumentar a
eficiéncia energética da planta, tais como no processo de secagem de agucar,
de recuperacgao de etanol durante o processo de destilagdo ou no resfriamento
do mosto e do vinho.

O processo fermentativo utilizando o resfriador de absor¢ao difere sig-
nificativamente da fermentacio com a torre de resfriamento, como foi consta-
tado nas simulacdes anteriores. Na Tabela[TT] é apresentado um resumo das
simulagdes do processo fermentativo utilizando a torre de resfriamento (A) e
o resfriador de absor¢do (B).
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Figura 51 — Diagrama de Diihring do resfriador no inicio e no final do processo fer-

mentativo
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Figura 52 — Temperatura dos componentes internos do resfriador de absorcdo - gera-
dor, condensador, evaporador e absorvedor
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A diferenca entre a temperatura média da fermentacdo utilizando a
torre de resfriamento Tl;t'r e o resfriador Tl;abs é de 2,4 °C, resultando em
um acréscimo de produtividade em etanol de 0,3 kg m~2 h~! e um aumento
da eficiéncia da fermentacdo de 2,8 %. Isto é evidenciado através da andlise
da diferenca entre a concentracdo de etanol E;—7; do processo fermentativo
com o resfriador e com a torre de resfriamento, que é igual a 2,6 kg m3,
ou seja, hd um aumento da produgio de etanol de 2,3 m® a cada processo
fermentativo com a utilizag@o do resfriador de absorcdo.

Com o resfriador, a variagdo da temperatura AT durante o processo
fermentativo diminui em comparacio a fermentagcdo com a torre de resfria-
mento. Esta menor variacdo de temperatura resulta em um menor estresse
celular, conferindo uma maior produtividade em etanol e eficiéncia da fer-
mentacao.

Tabela 11 — Resultados do processo fermentativo utilizando a torre de resfriamento e
o resfriador de absorgdo

Parametro Unidade A*  B** Diferenca
T, °C 324 30,0 2.4
T\imaz °C 34,6 31,0 3,6
AT °C 6,6 3,0 3,6
Xi—mn kg m~3 274 299 -2,5
Si—7n kg m~3 0 0 0
Ei—mn kg m—3 73,0 75,6 2,6
PrE kg m—3h~! 10,5 10,8 -0,3
Ny % 87,4 90,2 -2,8

* Resultados do processo de fermentagao alcodlica com a torre de resfriamento.
** Resultados do processo de fermentac@o alcodlica com o resfriador de absorgéo.

Na Figura[53] sdo apresentadas as curvas de produtividade em etanol
e da temperatura do meio fermentativo utilizando a torre de resfriamento e
o resfriador ao longo da fermentacdo. Observa-se que a produtividade em
etanol atinge seu valor maximo no inicio da fermentagdo em funcio de uma
maior producio de etanol. O valor da produtividade em etanol da fermentacéo
com o resfriador de absorcdo é sempre maior que o da fermentacio somente
com a torre de resfriamento.

A eficiéncia da fermentacdo e a concentracio de etanol ao longo do
processo fermentativo sdo mostradas na Figura[54] Essa figura mostra que no
decorrer do processo fermentativo, os valores da produtividade em etanol e
da eficiéncia da fermentagdo diminuem e a concentracio de etanol aumenta.
No inicio do processo, a eficiéncia da fermentagdo € maior devido a tempera-
tura do meio fermentativo mais baixa, resultando em uma maior producio de
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Figura 53 — Produtividade em etanol e temperatura do meio fermentativo com a torre
de resfriamento e com o resfriador

Na Figura[53] sdo mostradas as curvas da concentragio de substrato da
fermentacdo com a torre de resfriamento Sy, e com o resfriador de absorcédo
Saps- Verifica-se que a concentrag@o de substrato é maior para o processo
fermentativo com o resfriador. Para ambos os casos, a quantidade de substrato
adicionada durante toda a fermentacdo € a mesma e igual a aproximadamente
105 t. Isto deixa claro que o processo com o resfriador de absor¢do consome
o substrato de maneira mais eficaz no inicio da fermentacio, resultando em
um calor liberado menor durante a fermentacdo.

A concentracgdo de entrada de substrato S;,, ¢ um importante pardme-
tro a considerar na fermentacdo alcodlica. O efeito da variacdo da concentra-
¢ao0 de entrada de substrato € analisado e os resultados sdo apresentados na
Figura[56 Observa-se nessa figura que a medida que a concentragdo de en-
trada de substrato aumenta, a eficiéncia da fermentacdo diminui, resultando
em uma maior produtividade em etanol, no caso obtido com uma concentra-
¢do de entrada de substrato de 250 kg m 3.

Os efeitos sobre o processo fermentativo, considerando-se a concen-
tragdo de entrada de substrato de 250 kg m 3 em termos dos perfis de con-
centragdo de levedura X, substrato S e etanol F e a temperatura do meio
fermentativo T ¢ sdo ilustrados na Figura[57} A concentragio final de etanol
¢ de 89,0 kg m—3, demonstrando uma eficiéncia da fermentacio de 87,8 %
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Figura 54 — Eficiéncia da fermentagdo e concentra¢io de etanol com a torre de resfri-

amento e com o resfriador
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Figura 55 — Comportamento da concentracdo de substrato da fermentagdo com a torre

de resfriamento e com o resfriador
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Figura 56 — Variacdo da concentracdo de entrada de substrato durante a fermentacio
alcodlica com o resfriador

e uma produtividade em etanol de 12,1 kg m~2 h~!. A temperatura maxima
durante a fermentag@o alcodlica é de 34,4 °C, o que difere levemente da tem-
peratura do meio fermentativo ideal de 32 °C. A temperatura do meio fer-
mentativo aumenta de forma significativa no inicio do processo, porém ela se
estabiliza em 34,4 °C no decorrer da fermentagao.

A concentragd@o de substrato aumenta progressivamente durante a fer-
mentagdo alcodlica. O processo fermentativo com uma concentragdo de en-
trada de substrato igual a 250 kg m~3 ndio consegue consumir esta quantidade
de substrato que entra na dorna de fermentagdo. Actcar € acumulado ao longo
do processo fermentativo e a concentracdo de substrato diminui somente no
término da alimentagdo de substrato (no intervalo de 5,8 h). Apds o término
da alimentacdo de substrato, existe ainda uma produgao adicional de etanol,
que acarreta o aumento de concentragdo de etanol em cerca de 5,0 kg m~—3 e
da produgio em 4,5 m3.

Na Figura [58] sdo apresentadas as curvas de capacidade de refrige-
racdo do resfriador e da taxa de transferéncia de calor liberada durante a
fermentacdo alcodlica. Observa-se que o calor liberado durante o processo
fermentativo é de cerca de 12,3 % maior em relacdo ao processo real com o
resfriador de absorc¢ao.

O Diagrama de Diihring no estado inicial e final do processo fermenta-
tivo para uma concentracio de entrada de substrato de 250 kg m 3 & ilustrado
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Figura 57 — Perfis de concentrag@o de levedura, substrato, etanol e temperatura do
meio fermentativo durante a fermentacgao alcodlica com o resfriador e para concentra-

¢do de entrada de substrato de 250 kg m™3
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Figura 58 — Taxa de transferéncia de calor durante a fermentacéo alcodlica com o
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na Figura[59] Devido ao aumento da taxa de transferéncia de calor liberada
durante o processo fermentativo, a temperatura e a pressdo do evaporador do
resfriador aumentam expressivamente. Nota-se que as concentragdes de bro-
meto de litio da solucdo fraca e da solugdo forte diminuem no inicio e no
término da fermentagdo alcodlica. A pressdo de alta do gerador do sistema de
refrigerag@o por absorcdo ndo muda significativamente, pois a temperatura de
entrada da fonte quente 7, permanece igual a 96 °C.
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Figura 59 — Diagrama de Diihring do resfriador no estado inicial e final do processo
fermentativo para uma concentragdo de entrada de substrato de 250 kg m™3

Na Tabela [T2} sdo ilustrados os resultados da simulagdo do resfria-
mento do processo fermentativo com o resfriador para uma concentracdo de
entrada de substrato de 200 e 250 kg m~3, processos A e B, respectivamente.

Nota-se que a diferenga entre a concentracao de etanol dos processos A
e Béde 13,4 kg m~3, o que representa um aumento de produgio de etanol de
aproximadamente 12,0 m? para cada processo fermentativo. A produtividade
em etanol aumenta de 1,3 kg m~2 h~! e a eficiéncia da fermentacio diminui
2,4 %.

A variacdo de temperatura AT, que representa a diferenga entre a tem-
peratura minima e maxima durante o processo fermentativo, € de 6,5 °C. Esta
significativa variacdo de temperatura resulta em um maior estresse celular e
em uma menor produtividade em etanol. O ideal é que o temperatura perma-
nega constante no decorrer do processo fermentativo.

Os resultados demonstram as vantagens de utiliza¢do de um resfriador
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Tabela 12 — Resultados do processo fermentativo com o resfriador para uma concen-
tracdo de entrada de substrato de 200 e 250 kg m~3

Parametro Unidade * **  Diferenca
T, °C 30,0 332 -3,2
T .max °C 31,0 344 -3.4
AT °C 30 65 -3,5
Xi—7n kg m~3 29,9 293 0,6
St=7h kg m~3 0 0 0
Ei—mp, kg m~3 75,6 89,0 -13,4
pre kgm™3h~! 10,8 12,1 -1,3
ns % 90,2 878 24
* Resultados da fermentacdo alcodlica com o resfriador e S, = 200 kg mfz.

** Resultados da fermentagdo alcodlica com o resfriador e S;;, =250 kgm™ °.

de absorg¢do de simples efeito no processo de resfriamento da fermentagio al-
codlica. A utilizacdo de um resfriador de absor¢@o no processo fermentativo
resulta em menor temperatura do meio e consequentemente maior produtivi-
dade e produgdo de etanol. A utilizacdo do resfriador faz com que a relagdo
entre a energia renovavel produzida e a energia féssil utilizada durante o pro-
cesso do setor sucroenergético aumente para valores maiores que 8,9.



81

6 CONCLUSOES E SUGESTOES

No presente trabalho foram apresentados o modelo, a simulagdo e a
andlise do processo de resfriamento das dornas de fermentacéo das usinas de
actcar e dlcool, utilizando um sistema de refrigerac@o por absorcao.

A industria sucroenergética possui diversas fontes de energia disponi-
veis para utilizacdo nos resfriadores de absor¢do, como a dgua condensada
contaminada do processo de evaporagdo, a vinhaca do processo de destila-
¢do e o vapor de flash do tratamento do caldo. No presente trabalho, a dgua
condensada contaminada foi utilizada como fonte quente e € uma excelente
op¢ao de reaproveitamento energético no setor sucroenergético.

Os modelos do resfriador de absor¢@o de simples efeito de brometo de
litio e dgua e da fermentacdo alcodlica em regime transiente foram utilizados
e simulados através do software MATLAB® R2008a.

Os dados do resfriador de absorcao foram estimados baseados em um
resfriador da Thermax, modelo HL 80A TH, instalado na Usina Cerradinho
Agicar e Alcool S/A.

O resfriador de absor¢do de simples efeito € extremamente dependente
da vazdo e da temperatura da dgua da fonte quente, da fonte fria e das condi-
¢Oes ambientais. Verificou-se que uma oscilagc@o nas condi¢des operacionais
do resfriador de absor¢@o faz com que o sistema de refrigeracao se adaptasse
rapidamente, entrando em regime permanente em poucos minutos.

A temperatura do meio fermentativo € um dos principais parimetros
do processo que influencia o metabolismo da levedura para producio de eta-
nol. A temperatura da fermentacéo alcodlica de 32 °C resultou no aumento
de produtividade em etanol. Uma superficie de resposta de produtividade
em etanol foi apresentada e mostra uma regido correspondente a uma maior
producdo de etanol limitada pela concentracdo de entrada de substrato entre
220 e 290 kg m~? e temperatura do meio fermentativo entre 30 e 35 °C. En-
tretanto para essa regido, o calor liberado durante o processo fermentativo é
maior, demandando por conseguinte sistemas de refrigeracdo de maior porte.

Os resultados deste trabalho demonstram a viabilidade de utilizagdo
de resfriador de absor¢@o no processo de resfriamento fermentativo, resul-
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tando em uma reducio de temperatura do meio fermentativo em 2,4 °C, um
aumento da produtividade em etanol de 0,3 ke m~> h~! e um aumento da
eficiéncia da fermentacdo de 2,8 %. A concentra¢do de etanol aumentou
2,6 kg m~3, representando um aumento da producdo de etanol de 2,3 m?
a cada processo fermentativo.

A otimizacdo dos pardmetros fermentativos foi realizada e verificou-
se que o aumento da concentracio de entrada de substrato é uma importante
fonte para o aumento da produtividade em etanol. Para concentracdo de en-
trada de substrato de 250 kg m~2 obteve-se um aumento na produtividade
em etanol de 1,3 kg m~—3 h~!, o que representa um aumento de 12,0 m® na
producdo de etanol a cada processo fermentativo. Deve-se analisar que uma
maior concentragio de entrada de substrato requer um processo de preparo de
mosto mais eficaz e uma maior capacidade de moagem de cana de agucar.

E necessdrio o desenvolvimento de condi¢es para operar a fermenta-
¢d0 com um maior teor alcodlico, utilizando cepas de leveduras mais adapta-
das, que permitem a obtenc¢do de um teor maior de etanol em decorréncia de
uma maior controle de temperatura nas dornas de fermentagdo. Nessa con-
di¢do, reduzem-se a producdo de vinhaca e o consumo de vapor durante o
processo de destilacdo.

A utilizacdo do resfriador de absor¢do torna a relacio entre a ener-
gia renovével produzida e a energia f6ssil utilizada no setor sucroenergético
maior, contribuindo para a competividade e a sustentabilidade da inddstria de
actcar e etanol.

Investimentos em solu¢des mais modernas e tecnoldgicas propiciam
ao setor sucroenergético um aumento do aproveitamento energético, ocasi-
onando uma maior produ¢do industrial e um aumento da eficiéncia global
do processo. Diversos estudos tecnoldgicos estdo sendo realizados no setor,
aumentando o desenvolvimento nacional.

Algumas propostas para trabalhos futuros sao recomendadas para uma
continuidade do estudo realizado nesta dissertagao, tais como:

1. Andlise do controle do processo de resfriamento da fermentacao alco6-
lica.

2. Andlise econdmica da introdugdo do resfriador de absor¢do no resfria-
mento da fermentacdo.

3. Andlise de uma planta piloto para teste e averiguagdo dos resultados da
introdu¢@o de um resfriador de absor¢do em uma inddstria sucroener-
gética.

4. Desenvolvimento de novas cepas de leveduras capazes de realizar a
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fermentagdo alcodlica com uma maior concentragdo de substrato, ga-
rantindo assim uma maior produtividade em etanol.
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APENDICE A

PROPRIEDADES DA SOLUCAO AQUOSA DE BROMETO DE
LITIO

As propriedades da soluc¢do aquosa de brometo de litio sdo utilizadas
no célculo das varidveis da simulac¢do do sistema de refrigeracdo por absor-
¢do. Nas proximas se¢des sdo apresentadas as formulagdes usadas para cal-
cular algumas propriedades da solucio.

A.1 ENTALPIA

A entalpia em funcdo da temperatura e da concentracdo de brometo
de litio para concentracdes de brometo de litio entre 0 e 40 % € defina pela
equacdo (MCNEELY, |1979),

3

3
h=> (A& N)+T > (B¢ (A.1)

i=1 i=1

onde a unidade da temperatura I' é Farhneit e a unidade da entalpia h é
BTU/Ib. Os parmetros da equagdo anterior sdo mostrados na Tabela[T3]

Tabela 13 — Pardmetros da Equagéopara o cdlculo da entalpia

i A B

1 -33,1054264  1,0000734
2 0,13000636 -0,01377507
3 0,00097096 85131105

Para concentragdes de brometo de litio entre 40 e 70 %, a entalpia é
calculada segundo a Equagdo [A.2]e estd apresentada na Figura [60] (ASHRAE,
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200T). Os pardmetros da Equagdo[A-2]estdo mostrados na Tabela[T4]

5 5
Z é‘l 1 Z (Bz gi—l)
i=1 i=1

5

+T7 ) (Ci €7 (A.2)

i=1
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Figura 60 — Entalpia da soluc@o aquosa de brometo de litio
Os intervalos de utilizagdo da Equagio [A.2]sdo:
—Concentragdo de brometo de litio: (40 < & < 70) %1;pr

—Temperatura: (15 < T < 165) °C

A.2 TEMPERATURA

A correlagdo da temperatura da solugdo aquosa de brometo de litio é
apresentada em fung@o da pressdo e da concentracdo de brometo de litio e
foi apresentada por ASHRAE (2001). A funcdo matemdtica é mostrada nas
Equacdes [A.3|e[A.4] (Figura[6]) e seus pardmetros estdo mostrados na Tabela
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Tabela 14 — Pardmetros da Equagﬁopara o célculo da entalpia

i A B C

1 -2024,33 18,2829 -3,7008214 10~
2 163,309 -1,1691757 2,8877666 10~3
3 -4,88161 3,248041 1072 -8,1313015107°

4 63020481072  -4,03418410~*  9,9116628 107
2913705104 1,8520569 106  -4,4441207 10~°

W

[[3 A temperatura do refrigerante 7, é dada em graus Celsius.

—2C4

= — 273,15 (A.3)
Cy ++/C2 —4C3(Cy —log P)
4 4
T — 2:(]9z E7) + T, Z(Az ¢ (A.4)
i=1 i=1
140
—v—:=45%
120l = £=50% o
—i— 2= 55% ——
—— £ =60% T .—a—
100 | _ac 2 = 5% /./o/ /-/.,.—/-_,—

80

TrCl

60

40

20

0 4 8 12 16 20
P [kPa]

Figura 61 — Temperatura da solu¢do aquosa de brometo de litio
Os intervalos de utilizagdo das Equacdes [A3|e[A4] sdo:
—Concentragdo de brometo de litio: (45 < & < 70) % ;B

—Temperatura: (5 < 7T < 175) °C
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—Temperatura do refrigerante: (—15 < 7, < 110) °C

Tabela 15 — Coeficientes das Equagéesepara o célculo da temperatura

A B C

i

1 -2,00755 124,937 7,05

2 0,16976 -7,71649 -1596,49
3 -3,1333621073 0,152286 -104095,5
4 1,9766810~°  -7,95090 10~* -

A3 MASSA ESPECIFICA

A massa especifica da solugdo aquosa de brometo de litio é calculada
utilizando a correlagdo proposta por [Patterson e Perez-Blanco| (1988) e mos-
trada na Equagdo [A:5]e Figura[62] Os intervalos para utilizagdo da equagio
sdo:

—Temperatura: (0 < 7T < 200) °C

—Concentrac¢do de brometo de litio: (0 < & < 70) %riBr

5
p=> G + T (Go + T Ga)] (A.5)
k=1

Os coeficientes da Equagdo[A.3]sdo mostrados a seguir,

9,9911072  -2,39865 102 -3,90453 103

7,74931 -1,28346 1072 -5,55855 107

Gij = | 5365091073 2,0723210~*  1,09879 1075
1,34988 1072  -9,08213 1076 -2,39843 10~
-3,08671107%  9,94788 10~%  1,5351410~°

A.4 CALOR ESPECIFICO

Yuan e Herold| (2005) mediram o calor especifico da solu¢do aquosa
de brometo de litio em funcdo da temperatura, da concentragdo de brometo
de litio e da pressdo. O valor do calor especifico varia muito pouco com a
pressdo de operacdo do sistema de refrigeracdo por absor¢@o e o parametro
mais influencidvel € a temperatura.
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Figura 62 — Massa especifica da solug@o aquosa de brometo de litio

A fungdo do calor especifico estd apresentada na Equagdo [A.6] e na
Figura[63]e os pardmetros desta equacdo estdo mostrados na Tabela[T6] onde
a temperatura 7' é dada em Kelvin e o coeficiente T} € igual a 220 K.

Cp = 2T

NE

(Ci &) +Cy 51’1]

.
I

‘Mw

(=)

—67?

(D; €') + Dy 51’1]

K3

=l

z) . 2T Z;:O (F'L é.2)
(T — Tp)®

Z?:o (Li &) + Ly 1
T

—1273
i:O

J—

—2PTY (V;¢)+
i=0

3
— [Z (M; €') + My 51’1] (A.6)

=0
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Figura 63 — Calor especifico da solucdo aquosa de brometo de litio

Tabela 16 — Parametros da Equagﬁopara o cdlculo do calor especifico

C D L
2,64836447210~2  -8,526516950 10~ °  -2,183429482 103
2,311041091 10~3  1,320154794 106 -126,6985094
7,559736620 10~¢  2,791995438 10~ 1! -2,364551372
-3,763934193 108 - 1,380414858 102
1,176240649 10~3  -8,511514931 107 158,3405426

E F M
~3,840447174 10~ 11 -51,59906276 22,67095847

2,625469387 10~ 11 1,114573398 2,983764494 101

- - -1,259393234 102
6,849632068 10~°
2,767986853 10~

\%

3,057997846 107
-5,129589007 10~ 11




Int. J. of Thermodynamics
ISSN 1301-9724

97

Vol. 13 (No. 3), pp. 111-118, 2010
www.icatweb.org/ijot

Cooling of Ethanol Fermentation Process Using Absorption Chillers*

Felipe Costa Magazoni, Julieta Barbosa Monteiro™, José Miguel Cardemil, Sergio Colle

Laboratory of Energy Conversion Engineering and Energy Technology - LEPTEN
Department of Mechanical Engineering, Federal University of Santa Catarina, 88040-900, Florianépolis, Brazil
E-mail: felipe@lepten.ufsc.br, julieta@lepten.ufsc.br, jose.cardemil@lepten.ufsc.br, colle@emec.ufsc.br

Abstract

Ethanol fermentation is an exothermic process, where the kinetics depends on temperature. This study
proposes an alternative cooling system for use in ethanol fermentation using a single-effect water/lithium
bromide absorption chiller, powered by waste heat from sugar and ethanol production processes, with a
temperature range of 80 to 100 °C. The aim of this study is to model, simulate and analyze the behavior of
an absorption refrigeration machine, according to the required cooling capacity of the fermentation system.
A comparative analysis with and without the chiller is performed. The introduction of a chiller allowed
a reduction in the temperature of the medium of around 1°C and an increase of around 0.8 % in the
fermentation efficiency. Under these conditions less cellular stress occurs and cellular viability is kept at
higher levels. The results show that this reduction in temperature can increase the ethanol content of the
wine. In the recovery of ethanol, a lower thermal load will be needed at the distillation, with a smaller

amount of vinasse produced and consequently the energy efficiency of the plant will increase.

Keywords:

1 Introduction

In industrial ethanol fermentation the yeast cells are
submitted to stresses, such as ethanol and sugar concen-
trations and those originating from environmental fac-
tors, operating conditions and physico-chemical factors
such as temperature, pH and salts concentration. Of
these factors, temperature has the greatest effect on the
fermentation kinetics of the process and cell viability
(Phisalaphong et al. 2006). Temperature and ethanol
can have synergistic effects on the dynamic behavior of
the fermentation proces Another consideration with
regard to thermal stress is the formation of by-products,
such as glycerol and organic acids, mainly succinic and
acetic. Studies have shown that the ideal fermentation
temperature for increased productivity and maintenance
of cell viability is around 32 °C (Aldiguier et al. 2004;
Phisalaphong et al. 2006).

Currently, the Brazilian ethanol and sugar plants use
cooling towers to chill the fermentation process, but
these fail to reduce and maintain the temperature of
the fermentation medium, since they are dependent on
the climate of the region, and this is detrimental to
the good performance of the equipment. A small de-
viation in temperature can affect the kinetic behavior
of the fermentation as well as the degree of contam-
ination by bacteria and the development of new Sac-
charomyces cerevisiae strains, as well as wild yeast, and
non-Saccharomyces species (Torija et al. 2003). There is
also a correlation between the ethanol tolerance of yeast
cells and fermentation temperature (Aldiguier et al.
. The temperature also affects the osmotolerance
of yeast cells. This factor should be considered especially
when cane molasses is used as the substrate. Thus, a
cooling system capable of removing the heat released in

Absorption chiller, lithium bromide, cooling, fermentation, ethanol, simulation.

order to reduce and keep the fermentation temperature
at ideal values is required.

An absorption chiller is thermally driven cooling
equipment, which requires small external work. These
machines become economically attractive when there
is a residual thermal energy source available, such as
geothermal energy, solar energy and waste heat from
thermal processes (hot exhaust gas discharges, hot water
discharges and waste low pressure steam). Single-effect
absorption technology provides a peak coefficient of per-
formance approximately 0.8 , and it operates with heat
input temperatures in the range of 75 to 100 °C (Herold
et al. 1996). This study proposes an alternative cooling
system for use in ethanol fermentation using a single-
effect water/lithium bromide absorption chiller, pow-
ered by waste heat from sugar and alcohol production,
for example, the contaminated condensate (96 °C) from
the sugarcane juice evaporation process, vinasse (80 °C)
from distillation and flash saturated steam (100 °C).

The aim of this study is to investigate the behavior
of the fermentation process with the introduction of an
absorption chiller in the cooling system of the fermenta-
tion vats, in an industrial ethanol fermentation process
(Usina Cerradinho Acticar e Alcool S/A).

2 Materials and Methods
2.1 System Description

A schematic diagram of the cooling system for ethanol
fermentation is shown in Figure 1. This figure represents
the fermentation module of the ethanol industrial pro-
cess and it consists of the following components: single-
effect absorption chiller and fermentation system.

The components of the single-effect water/lithium
bromide absorption chiller, shown in region slowroman-
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Figure 1. Schematic diagram of the cooling system for
ethanol fermentation using a single-effect absorption chiller.

capi@ of Figure 1, are: generator, absorber, condenser,
evaporator, solution heat exchanger, solution pump, ex-
pansion valve and throttling valve. Firstly, the weak so-
lution of lithium bromide is pumped from the low pres-
sure region in the absorber to the high pressure region in
the generator where heat is supplied by the waste heat
source (point 11) and the refrigerant water is separated
from aqueous lithium bromide solution by evaporation.
The superheated steam (point 7) goes through the con-
denser where it is condensed on the surface of a cooling
coil. The saturated water, that leaves the condenser, is
throttled through the expansion valve to the lower pres-
sure in the evaporator, where it evaporates by absorbing
heat and provides cooling capacity (point 18). The sat-
urated steam from the evaporator (point 10) flows to
the absorber where it is absorbed by the strong solu-
tion originating from the generator. The mixing process
in the absorber is exothermic and needs to reject heat
transferring it to the water from the condenser. The
weak solution, which leaves the absorber, is pumped to
the generator and goes through the solution heat ex-
changer where it is heated, and the refrigeration process
begins again.

One constraint of the single-effect water/lithium bro-
mide absorption chiller is the crystallization of the ab-
sorbent (lithium bromide) and the point of the cycle
most vulnerable in this regard is the stream entering the
absorber (point 6), because of its highly concentrated
solution and low temperature.

The absorption chiller has a nominal cooling capac-
ity of 3000 kW and it chills two fermentation vats. The
cooling capacity of the absorption chiller was selected
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considering the availability of waste heat at the plant.
This study only shows the refrigeration of one fermen-
tation vat, thus the mass flow rate of the chilled water
from the evaporator is divided into two streams. The
volume flow rate and the temperature of some streams
in the absorption chiller are shown in Table 1. The con-
figuration of the water loop inlet in the absorption chiller
is: condenser (point 15) and evaporator (point 17) use
the water from the cooling tower, the absorber the
water that leaves the condenser (point 16) to reject heat.
Usually commercial absorption chillers use inverse con-
figuration (from absorber to condenser) in order to avoid
crystallization. As the operation temperature range
does not present risk of crystallization, it is reliable to
operate under the configuration described above, allow-
ing higher COP (Herold et al. 1996). The generator is
heated by the contaminated condensate from the juice
evaporation process during sugar production (point 11).
The water used to cool the fermentation vat is a mix-
ture os chilled water (point 18) and water from cooling
tower (point 23). The simulation of the cooling tower is
beyond the scope of this analysis.

Table 1. Volume Flow Rate and Temperature of Some
Streams in the Absorption Chiller.

Point \4 T

(m’nh) (°0)
1 26 -
11 350 96
13 800 Ti6
15 800 T3
17 450 Ty

The ethanol fermentation (region slowromancapii@ in
Figure 1) is a biochemical process where the sugars are
transformed into alcohol by the industrial yeast Sac-
charomyces cerevisiae. The carbon source used is cane
molasses. The fermentation time ranges from 4 to 6 h
plus the wait time (1 to 3 h) and there are two fermen-
tation processes per day for each vat. At the end of the
fermentation, all sugars have been consumed and the
final fermentation product, called wine, has an ethanol
concentration of 60 to 90 kgm 3.

The heat released during the ethanol fermentation is
removed by means of a plate heat exchanger, where the
cold stream (point 19) is provided by both streams, wa-
ter from the cooling tower (point 23) and from the evap-
orator of the absorption chiller (point 18). The must
from the fermentation vat (point 21) flows to the fer-
mentation heat exchanger with a constant volume flow
rate and the flow rate of the cold stream (point 19) is
used as a manipulated variable to control the fermenta-
tion temperature.

The heat exchangers of the process are in a counter
flow arr: Plate heat exchangers are used at the
solution heat exchanger of the absorption chiller and fer-
mentation heat exchanger, while those of the absorption
chiller are shell and tube heat exchangers. The absorp-
tion chiller heat exchangers are made of copper while the
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fermentation heat exchanger is made of stainless steel
AISI 304. The overall thermal conductances UA of heat,
exchangers are shown in Table 2.

Table 2. Overall Heat Transfer Coefficients of Heat Ex-
changers.

Component UA
(kWK™

Generator 165.0
Absorber 297.0
Condenser 198.0
Evaporator 371.3
Solution heat exchanger 31.6
Fermentation heat exchanger 966.4

2.2 Mathematical Modeling
2.2.1 Absorption Chiller The modeling of the ab-
sorption ller is performed based on energy,

regime (the system moves quickly through a sequence of
steady states, even while subjected to varying conditions
over time), according to the theoretical fundamentals of
Herold et al. (1996).

The mass flow rate balance of the generator is calcu-
lated using the expression

13 = rig +1ig (1)

Considering that there is no lithium bromide in the
superheated steam (point 7), the lithium bromide bal-
ance in the generator is given by

13- &3 =ity &4 (2)

where &3 is the lithium bromide mass fraction of the
weak solution and & is the lithium bromide mass frac-
tion of the strong solution.

The solution pump reaches the steady state flow rate
quickly and maintains a constant rate. The expression
for the work input of the solution pump is obtained as

W, = 100- [7’""(”2 P')] ®)
Mp-P1

where 7, is the solution pump efficiency and its value

is 72% and p; is the density of the aqueous lithium

bromide solution at point 1 in Figure 1.

The modeling of the heat exchanger-cycle cooling sys-
tem of the absorption chiller is carried out using the en-
ergy balance and the Logarithmic Mean Temperature
Difference (LMTD).

The coefficient of performance (COP) of the refriger-
ation machine is defined as follows
CoP= A (4)

Qg +Wp

where Q, is the cooling capacity, Qg is the heat flow
input in the generator and W), is the work input of the
solution pump.
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2.2.2 Fermentation The mathematical model for
the ethanol fermentation is an unstructured model and
the modeling is performed based on kinetic rate models
coupled with mass balance equations for the cell, sub-
strate and ethanol and the energy balance, for an indus-
trial fed-batch fermentation process. It is assumed that
the feed is sterile (Xj, = 0).

The global mass balance is described as

av. .
—=F 5
a (5)
where F is the substrate feed volume flow rate and dV /dt
represents the variation in the volume during the fer-
mentation process.

The rate of cell growth is defined as follows
dx F-X
= apX-—= 6
M v (6)
where {1 is the specific growth rate and the factor F/V
is the dilution rate as the feed is added during the fer-
mentation process.

The substrate consumption is modeled by the equa-
tion

& wXxi Ll ]

where Yy g is the yield factor of the cell based on the
substrate consumption and my is the maintenance coef-
ficient.
The ethanol formation is written as
F-E
+mg X — —— (8)
Yx/s v

dE _ Ygjs-p-X
dr

where Yg /5 represents the yield factor of ethanol based
on substrate consumption and mg is the ethanol pro-
duction associated with growth.

The variation in fermentation temperature 73; during
the process is described by Eqn (9) and it is determined
through the energy balance of the fermentation system.

dTy,

P £ NP
g v Tn=T) =57 (T~ T)

AHg ) u-X
=) [5=+mxX 9
(Pm'Cﬂm ( X/s " ) ®

where AH is the heat released during the fermentation
process and its value is 697.7 kJ per kilogram of substrate
consumed (Albers et al. 2002), the inlet temperature T;,
and the volume flow rate Va; are shown in Table 4.

In the model shown, the specific growth rate is ex-
pressed as a function of limiting substrate concentra-
tion § (Monod equation) and of the inhibitory effects of
substrate and ethanol concentration (Ghose and Tyagi
1979), as represented by the following equation

= (S -exp(—K;-S)- l—i ! (10)
H = Hmax Ksis P i Eae

where [qy is the maximum specific growth rate, Kg
is the substrate saturation constant, K; is the substrate
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inhibition coefficient, E,y is the maximum ethanol con-
centration at which yeast cell growth is completely in-
hibited and n is the product inhibition power. Cell inhi-
bition and death are not taken into account in the model
due to the dilution effect in the fed-batch mode and
the short residence time. This inhibition occurs at high
yeast cell concentration, with cell recycling (Jarzebski
and Malinowski 1989; Lee et al. 1983). Under indus-
trial conditions, the microorganism is a yeast isolated
from the industrial environment and therefore adapted
to fermentation stress. In addition, in each fermentation
cycle the yeast receives an acid treatment for 2 to 3 h,
when nutrients are also supplied.

The parameters used in the model shown above were
taken from the literature Atala et al. (2001) and are pre-
sented in Table 3. These expressions were determined
for the temperature range of 28 to 40 °C, using an in-
dustrial yeast Saccharomyces cerevisiae (Pedra-2) and
cane molasses as the substrate.

Table 3. Kinetic Parameters as a Function of Temperature.

Par. Expression or Value
Mmax 1.6+ exp (—41‘5> —1.3-104-exp<—ﬂ>
Ty Ty
Epmax ~0.4421- T3 +26.41- T —279.75
Yy/s 2.704- exp (—0.1225-T»y)
Ye/s 0.6911- exp(—0.0139-T5;)
K; 1.393-104- exp (0.1004- T3, )
Ks 4.1
mg 0.1
my 0.2
n 1.5

The heat flow rate released during the fermentation
process Q_f is calculated as follows

Viear (Si-ac+Sin) VS

Or = Afls: 3600-Ar

(1)
where §;_a; and V,_a; represent the substrate concen-
tration and the working volume of the fermentation vat
at time 1 — Az, S and V being the substrate concentra-
tion and the working volume at the present time and Ar
representing the time difference.

The fermentation heat exchanger is modeled using
the Logarithm Mean Temperature Difference (LMTD)
method and the energy balance as described in Bejan
and Kraus (2003).

The fermentation efficiency may be written as

E-V—EyVy
0-511~[v-(smfswvo-(smfs@n} (2

n=1oo-{

where 0.5111is the sugar to ethanol conversion factor
based on the theoretical maximum yield.
The ethanol productivity is calculated by the follow-
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ing expression

E-V—Ey-Vy .
0E = vV (13)
2.3 Simulation
The data collected in a sugar and ethanol produc-
tion plant (Usina Cerradinho Agiicar e Alcool S/A) are
shown in Table 4 and they are used as the initial con-
ditions for the simulation of the industrial fermentation
process. For the fermentation, the feed flow rate of the
must F and the inlet must temperature 7;, change ac-
cording to the expressions given in the table. The val-
ues for the feed substrate concentration S;,, initial cell
Xp and ethanol Ejy concentrations, initial temperature Tpy
and initial volume Vj are shown. The initial time of the
refrigeration process is 0.45h. The water temperature
of the cooling tower T33 and volume flow rate Vig were
taken during the fermentation process under industrial
conditions at the above-mentioned plant and the tem-
peratures vary according to the expression shown.

Table 4. Fermentation Data Collected at Usina Cerradinho
Agiicar e Alcool S/A.

Parameter  Expression or Value
F 8.73-1+76.29
Sin 200
Ep 34.56
Xo 71.6
T 28.37
Tin 0.15-1+31.43
T ~0.05-1240.78 -1 +26.03
Vo 210
Vig ~60.0-7 +1030.1
Va1 1000

The simulations were performed using the software
Engineering Equation Solver (EES®. Klein and Al-
varado (2008)). The properties of the water are were
evaluated with the correlations given by IAPWS (1995).
The specific enthalpy of the aqueous lithium bromide
solution is was calculated in terms of the solution tem-
perature and lithium bromide mass fraction using the
correlation given by ASHRAE (2001). The density and
the heat capacity of the aqueous lithium bromide solu-
tion are given by the equations of Patterson and Perez-
Blanco (1988) and Yuan and Herold (2005), respectively.
The correlations of the heat capacity and density of the
sugarcane juice used in this work are were calculated by
Rao et al. (2009).

3 Results and Discussion

Figure 2 shows the behavior of the fermentation pro-
cess using only water from cooling tower to chill the
vat, where cell X, substrate § and ethanol E concen-
tration profiles are detailed. The fermentation temper-
ature profile (T5)) is also presented. The final concen-
tration of ethanol in the simulated fermentation reaches
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73.60 kgm ™3 against a value of 73.41 kgm ™3 obtained

in the industrial fermentation under analysis, represent-
ing a difference of 0.3 %, and an ethanol fermentation
efficiency of 88.4 %. Considering 8 h of process (fermen-
tation time plus wait time), the ethanol productivity is
7.9kgm 3h~'. As seen from the figure, the fermenta-
tion temperature reaches a maximum of around 36 °C.
Thus, the use of water from the cooling tower as the
only cooling source is insufficient to keep the fermenta-
tion temperature at the ideal value (32 °C), which leads
to a lower efficiency.

Tal€]

Concentration tkglm’)

Figure 2. Ethanol E, substrate S and cell X concentration
profiles for a fed-batch ethanol fermentation process using
only the cooling tower to chill the vat.

For the absorption chiller and cooling tower configu-
ration, the mass flow rate of the absorption chiller (point
18) is used to chill two fermentation vats and only half
of the mass flow rate from the cooling tower is used,
some of this stream is used in the absorption
chiller. As seen from Figure 3, the fermentation tem-
perature decreases by around 1 °C with the absorption
chiller/cooling tower and the final ethanol concentration
is 74.17 kgm 3, increasing the ethanol concentration by
around 0.57 kgm™~, which represents an annual ethanol
increase of approx. 240 m? per fermentation vat. The
fermentation efficiency of process is 89.2 % and ethanol
productivity is 8.0 kem 3 h~!, considering 8 h of fermen-
tation.

because

Tl

RN
tm

Figure 3. Fermentation temperature profiles T>| using the
cooling tower and the absorption chiller/cooling tower.

With the cooling system shown in Figure 1, the cool-
ing capacity of the absorption chiller is not sufficient
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to remove all the heat released during the fermenta-
tion. The fermentation temperature 75; continues to
vary and differs greatly from the ideal temperature
(32°C). A simulation with the fermentation tempera-
ture kept constant at 32 °C during the whole process was
performed, and the final ethanol concentration reached
75.37kg m3, representing an annual ethanol increase of
around 770 m3 per fermentation vat. In this case, the
fermentation efficiency and the ethanol productivity are
90.9 % and 8.1 kgm"” h~!, respectively. The fermenta-
tion efficiency increased 2.5 % in comparison with that
of the refrigeration system with only the cooling tower.

Thus, keeping the temperature at the ideal value can
readily give several improvements in the proc
of fermentation efficiency, productivity and cell viability.
At high temperatures, the specific growth rate of con-
taminant microorganisms is increased, thus increasing
the degree of contamination in the process. This con-
tamination causes flocculation of the yeast cells, lead-
ing to problems in the centrifugation and incurring high
costs for antibiotics. The high ethanol concentration
combined with the high temperatures submits the cells
to stress conditions. Under these conditions the yeast
has a higher tendency to produce glycerol, which is the
main by-product of ethanol fermentation. Thus, lower
temperatures reduce the glycerol production, increasing
the process efficiency.

Working with a lower fermentation temperature, the
inlet substrate concentration Sj, of the vat can be in-
creased without adversely affect the fermentation pro-
cess. Thus, on increasing the inlet substrate concentra-
tion, the production of ethanol in the fermentation vat
increases and a wine with a higher ethanol concentration
is passed to the distillery, producing a smaller amount
of vinasse and requiring a lower thermal load (Camargo
et al. 1990). The optimization of the fermentation pro-
s to increase the ethanol productivity, maintain cell
viability and decrease the fermentation time, is needed
when a higher inlet substrate concentration is used.

The heat flow released during the fermentation Qf
and the heat flow of the fermentation heat exchanger
4] e With the absorption chiller/cooling tower are shown
in Figure 4. As seen from the figure, the heat flow of
fermentation is greater than the heat flow of the heat
exchanger, thus the fermentation temperature increases
during the process. The ideal process would be when
the heat flow released and the heat flow of the heat ex-
changer are the same. This can be achieved by con-
trolling the fermentation temperature using the chilled
water flow valve as the manipulated variable or using
cold water with a high mass flow rate to maintain the
ideal temperature.

Pressures profile of the absorption chiller internal
flows is presented in Figure 5. High and low pressures
increase slightly because of the temperature variation of
cooling tower outlet, thereby internal temperatures are
also affected, as shown in Figure 6. Chiller’s COP vari-
ations during the fermentation process are negligible,
holding close to 0.81.

The lithium bromide concentrations of the weak so-
lution &3 and the strong solution & are shown in Fig-
ure 7. The concentrations and the concentration differ-

s in terms
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Ty 6l

Ul
Figure 4. Heat flow rate released during ethanol fermenta-

tion Qy, heat flow rate of the fermentation heat exchanger
O e and fermentation temperature Tyy.

: 3

Figure 5. Pressure profile of absorption chiller internal
Sflows.

0 T B B

Q0
wm
Figure 6. Temperature profile of absorption chiller internal
flows.

ence A§ between the strong and the weak solution de-
crease during the ethanol fermentation. Thus the mass
flow rate of the superheated steam (point 7) decreases,
and the cooling capacity Q. of the absorption chiller
also decreases, as seen in Figure 8. The crystallization
line &y presented in Figure 7 shows the value of the
lithium bromide mass fraction at point 6 from which the
crystallization process occurs. The difference between
the lithium bromide mass fraction of the strong solution
&4 and the mass fraction of the crystallization point Eerys
is around 10 %, showing that the operational conditions
of the absorption chiller differ considerably from those
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of the crystallization phenomenon.

Figure 7. Variation of the lithium bromide mass fraction
during the fermentation process.

Figure 8. Heat flows variation during the fermentation pro-
cess.

Similarly, the profile of the heat flow input in the ab-
sorption chiller was obtained during the fermentation
process and is shown in Figure 8. The cooling capacity
Q. decreases by around 4 % during the process. Thus,
it can affect the fermentation temperature and reduce
the fermentation efficiency. There are some alternatives
available to increase the cooling capacity of the machine
which include: increasing the water loop inlet tempera-
ture generator 77 or decreasing the temperature of the
water from the cooling tower 753 that enters in the con-
denser Ty5 and evaporator Ty7.

During the fermentation, the water loop outlet evapo-
rator temperature Tyg increases by around 3 °C, because
of the temperature variation of the water from the cool-
ing tower. The water loop outlet generator temperature
Tiy is around 88 °C. This stream can still be used in
another process to improve the energy efficiency of the
plant, either in a cooling capacity or to improve other
processes such as air conditioning systems, sugar dryers,
recovery of alcoholic gas in the distillery and cooling of
must or wine.

The temperature of the water from the cooling tower
T3 is an important parameter as it affects the perfor-
mance and the cooling capacity of the absorption chiller.
As seen in Figure 9, on increasing the water tempera-
ture, the heat flow input in the absorption chiller de-
creases. The cooling capacity Q, is affected by the cool-

Int. Centre for Applied Thermodynamics (ICAT)



ing tower and it is essential to keep the water temper-
ature as low as possible. For each 1°C increase in the
temperature of the water from the cooling tower, the
cooling capacity of the absorption chiller decreases by
around 35 kW, which is the cause of the reduction in
the cooling capacity shown in Figure 8.

T

Figure 9. Heat flow input to the absorption chiller with the
variation in the temperature of the water from the cooling
tower.

4 Conclusions

The introduction of an absorption chiller in the
ethanol fermentation cooling system has been investi-
gated in this paper. A dynamic model for the fed-batch
fermentation process coupled with a quasi-steady state
model for the absorption system was developed under
industrial conditions.

The simulation with the new configuration of the re-
frigeration system (absorption chiller and cooling tower)
showed that it is possible to reduce the fermentation
temperature by around 1 °C and increase the fermenta-
tion efficiency by around 0.8 %, representing an annual
ethanol increase of around 240 m? per fermentation vat.
These results can be improved by decreasing the tem-
perature to an ideal value in terms of both fermenta-
tion kinetics and cell viability. To improve these results,
a refrigeration machine with a higher cooling capacity
should be used, under controlled operating conditions.

increase in the ethanol concentration of the wine
ignificantly the energy consumption in the
downstream processes, such as distillation and vinasse
concentration. The industrial losses, especially those re-
lated to contamination of the fermentation medium, can
be minimized through a temperature control.

The results of this study demonstrate the potential
application of the absorption chiller in the fermentation
process. An absorption chiller powered by industrial
waste heat is an excellent energy saving option in a co-
generation system in a sugar and ethanol plant. This
may also promote an increase in the energy balance of
the ethanol production process, the value for which is
currently around 8.5. All of these advantages contribute
also to the competitiveness and sustainability of ethanol
industry.
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Nomenclature
COP  coefficient of performance
Cp specific heat capacity, kikg ™"
E cthanol concentration, kgm—3
h enthalpy, kT kg !
K; substrate inhibition coefficient, m? kg’1
Ky substrate saturation constant, kg m3
M molecular mass, kgkmol ™!
1 mass flow rate, kgh™!
mg ethanol production associated with growth,

kegkg 'h!
my  maintenance coefficient, kgkg ' h~!
n product inhibition power
P pressure, kPa
[ heat flow, kW
N substrate concentration, kgm™3
t time, h
T temperature, °C
UA overall thermal conductance, kW K-!
\4 working volume, m3
1 volume flow rate, m*h~!

X cell concentration, kgm™
y mole fraction

Y yield factor, kgkg™

w power, kW

3

1

Greek symbols

AHg  fermentation heat released, kI kg ™!

At time difference, h

n efficiency, %

I specific growth rate, h~!

¢ productivity, kgm 3 h~!

P density, kgm 3

& lithium bromide mass fraction, %
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