UNIVERSIDADE FEDERAL DE UBERLANDIA

ﬁ FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA Lrj

PROGRAMA DE POS—GRADUAQAO EM ENGENHARIA
QUIMICA

FERMENTACAO ALCOOLICA COM LEVEDURAS DE
CARACTERISTICAS FLOCULANTES EM REATOR TIPO TORRE

COM ESCOAMENTO ASCENDENTE

THALYTA FRAGA PACHECO

Uberlandia - MG
2010



UNIVERSIDADE FEDERAL DE UBERLANDIA

FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA r

PROGRAMA DE POS—GRADUAQAO EM ENGENHARIA
QUIMICA

FERMENTACAO ALCOOLICA COM LEVEDURAS DE
CARACTERISTICAS FLOCULANTES EM REATOR TIPO TORRE

COM ESCOAMENTO ASCENDENTE

Thalyta Fraga Pacheco

Orientador: Prof. Dr. Eloizio Julio Ribeiro

Dissertacdo submetida ao Programa de Pos-
Graduacdo em Engenharia Quimica da
Universidade Federal de Uberlandia como
parte dos requisitos necessarios a obtencao

do titulo de Mestre em Engenharia Quimica

Uberlandia - MG
2010



Dados Internacionais de Catalogagdo na Publicacdo (CIP)

P116f Pacheco, Thalyta Fraga, 1985-
Fermentacéo alcodlica com leveduras de caracteristicas floculantes em

reator tipo torre com escoamento ascendente [manuscrito] / Thalyta Fraga

Pacheco. - 2010.

106 1. :il.

Orientador: Eloizio Julio Ribeiro.

Dissertacdo (mestrado) — Universidade Federal de Uberlandia, Pro-
grama de Pos-Graduagdo em Engenharia Quimica.

Inclui bibliografia.

1. Alcool - Teses. 2. Fermentagio - Teses. I. Ribeiro, Eloizio Jalio. II.

Universidade Federal de Uberlandia. Programa de Pds-Graduagdo em
Engenharia Quimica. Ill. Titulo.

CDU: 663.52

Elaborada pelo Sistema de Bibliotecas da UFU / Setor de Catalogagéo e Classificacdo



DISSERTACAO DE MESTRADO SUBMETIDA AO PROGRAMA DE POS-
GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA DA UNIVERSIDADE FEDERAL DE
UBERLANDIA COMO PARTE DOS REQUISITOS NECESSARIOS PARA OBTENCAO
DO GRAU DE MESTRE EM ENGENHARIA QUIMICA, EM 26 DE FEVEREIRO DE

2010.

BANCA EXAMINADORA:

Prof. Dr. Eloizio Julio Ribeiro
Orientador (PPGEQ/UFU)

Profd. Dra. Miriam Maria de Resende
Co-Orientadora (PPGEQ/UFU)

Prof2. Dra. Vicelma Luiz Cardoso
(PPGEQ/UFU)

Prof2. Dra. Eliana Setsuko Kamimura
(FZEA/USP)



Agradecimentos

Meus sinceros agradecimentos a todos aqueles que, de alguma forma, doaram um pouco de si

para que a conclusdo deste trabalho se tornasse possivel:

Ao professor doutor Eloizio Julio Ribeiro, orientador desta dissertacéo, pela confianca
em meu trabalho, por todo o conhecimento transferido, pela sabedoria e amizade.

A professora doutora Miriam Maria de Resende, pela co-orientagdo, disponibilidade
irrestrita, empenho, paciéncia, estimulo e dedicagéo.

A professora doutora Vicelma Luiz Cardoso, pelo apoio, prestatividade e auxilio
estatistico no trabalho.

Aos demais professores e funcionarios da FEQUI/UFU, pela contribuicdo no meu
crescimento académico, profissional e pessoal.

Aos membros da banca examinadora pelas contribuigdes.

Aos meus pais, meus herois, sou-lhes grata por todo apoio, carinho e esforgo
dispensados para 0 meu engrandecimento como pessoa.

Ao meu irmdo e familiares, que muito me apoiaram e incentivaram nesta caminhada.

A todos os amigos que conquistei nesse caminho, que ja deixam saudades, mas que
serdo levados comigo por onde for. Pela paciéncia e grande amizade com que sempre me
ouviram e sensatez com que sempre me ajudaram. Pela diversdo, aprendizado e convivéncia,
que muito me estimularam nessa jornada.

A aluna de graduacio Havala Barbosa Reis, pelo companheirismo e imensa
contribuigdo na execucdo da parte experimental do projeto.

A Coordenacio de Aperfeicoamento de Pessoal de Nivel Superior, CAPES, pelo apoio
financeiro durante os anos do curso.

Também sou grata a todos aqueles que, direta ou indiretamente, me deram
oportunidades, confiaram em mim, me incentivaram a lutar pelos meus ideais e me
acompanharam.

Agradeco, por fim, a Deus, que me concedeu o privilégio de nascer e viver entre estas

pessoas sensacionais que sdo o alicerce desta conquista.



Volta teu rosto sempre na direcéo do sol,
e entdo, as sombras ficardo para tras.

(Sabedoria Oriental)



Sumario

LSEA 08 FIQUIAS. ... ittt ettt et ettt etk bttt as e eie e e s e be e nneeenes i
LiSta dE TADEIAS ......ceeieiiee ettt i
RESUIMO ... ettt et e et e s e n s \Y
ADSTFACT ...t bbbt %
CAPITULO 1 - INTRODUGAO.........oeuieiceeeeee e ee oo eeee et ten et nass s 1
CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA .......cotviiriiieicieeinsisieeee s 6
P I 1 (o] oo TSROSO UR USRI 6
2.2. Conducéo da fermentagao alCOONICa. ........ccoeiiriiiiiiie e 6
2.2.1. Processo em Batelada ...........cccooiiiiiiiiiiii e 7
2.2.2. Processo em Batelada AMENtada ..........ccoeviviiiiiiiiiie e 8
2.2.3. PrOCESSO CONLINUO ...ttt ettt ettt s sae e 9
2.2.4. ReCirculagao de LeVEAUIAS ........cc.oviieeiiiiie e 10
2.2.5. Tratamentos FINAIS ........cveiiiiii i 12

2.3 Fatores que Afetam a Fermentagao AICOOIICA ..........ccceiiiiiiiiiiiii e 12
2.4. O Agente da Fermentagio AICOONICA. ........coeeiruiiiiiiie s 13
2.5. Bioquimica da Fermentago AICOOIICA .........ccceuuiriiiiriiiiieiieee e 17
2.6. Rendimento da FermentaGdo AICOONICA. ........coueuuiriiiiriii e 20
2.7. Aumento da ProdutiVIdade ............cooiiiiiiiiiiii e e 21
2.7.1. Biorreatores com IMODIlIZAGAD ..........cooviiiiiiiiiii e 22
2.7.2. A Levedura FIOCUIANTE. .........couiiiiiie s 24

2.8. BiOrreatores EMPregados. .. ....coueiueiiiriiieiieie ettt 29
2.8.1. BIOrreatores TiPO TOITE ....c.eeiueiieieie ettt ettt et 30

2.9. Estudo Cinético da Fermentacdo AICOOKICA.........ccvvveiiiiiiiii e 32
CAPITULO 3 - MATERIAL E METODOS ....covvuiiiireiieneeseese s e sessesssss s 36
3.1 MIALEIIAL. .. ettt 36

K I 1Y 1= oo [0 L SRR TP UPRPRUR PSRRI 37
3.2.1. Metodologia EXPerimental.............cccooiiiiiiiie i 37
3.2.2. Metodologia ANAITTICA ..........ceuiiieieiiiie e e e 39

3.3, TeStES PreliMINArES. .......ooveiieie ettt ettt 41
3.4. Planejamento EXPErimental ..........coocoiiiiiiiiiiiiie e 42
3.5. Célculos das Respostas das FErMeNtaghies ..........ccurveairieriiiieeenie e 44

ST I =T 00 110 0 1=Y 0 (o TR TTRRRTT 44



RS IV 2l (00 [0 R AVATo F: Lo [T TTRRPRRTTR 45

3.6. Modelagem MatEMALICA .........coceeiiiiiiieiiii e 45
3.6.1. Ajuste dOS PardmetroS CINELICOS .......cueiuurririeriieeieie et 48
3.6.2. Validagido do MOEI0........c.c.ooiiiiiiiie s 48

CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO.......c.ovuriieiieieineesiassseesenssesssesiesseneas 49

4.1, TESLES PreliMINAIES. .......eiueiiie ettt ettt es 49

4.2. Planejamento EXPerimental ............cocooiiiiiiiiniie s 51
4.2.1. RENAIMENTO ...ttt et et ettt n et ne e 52
4.2.2. ProQUEIVIAAAE ..ot 58
4.2.3. SaCAr0Se RESIAUAL .........ooiiiiieiii e 66

4.3. Reprodutibilidade do Ponto OtiMizado ...........ccocceriiiiieiieiiecsieeee e s 73

4.5. Modelagem MateMALICA ........c.ooveiiiiiiiee et s 77
4.5.1. Validag8o d0 MOGEIO.........cuiiiiiiiiiiie e 79

CAPITULO 5 - CONCLUSOES .......cuuiiiiiieie et 82
CAPITULO 6 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS........cccovvivirrcerecsicess e 84
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS........oiiiiiiitnie st ssses e 85

APENDICE A - CURVAS DE CALIBRAGAOD. .......cceeieeeeee oo, 93



Lista de Figuras

1.1 - Brasil: producdo de cana-de-agUcar, acucar e etanol (Fonte: Unica, 2009) ..........cccceueene. 2
2.1 - Sequéncia de reagdes enziméticas pela fermentagdo alcodlica de carboidratos enddgenos
(glicogénio e trealose) ou exdgenos (sacarose e maltose), conduzida por Saccharomyces
cerevisiae (Fonte: Lima, Basso, AmMOrim, 2001) ......ccccceoierirriininieieenee e se e sieseeee e e seeas 19

2.2 - Células floculantes de Saccharomyces cerevisiae observadas em microscopia eletronica

de varrimento (barra corresponde a 10 um) (Fonte: Domingues, 2001) ........cccocevivviiieiiennns 26
2.3 - Leito de leveduras floculadas (Fonte: Andrietta, 2005) .........ccocviirinesiiieneins e 26
3.1 - Representacdo esquematica da unidade de trabalfo ... 37
3.2 - Unidade de trabalho utilizada nos eXperimentos ..........cc.coereirieenie e 39
4.1 - Aparéncia das leveduras utilizadas quando consumida toda a sacarose do meio ............ 49
4.2 - Perfis de concentracéo celular, substrato e in6culo em fungdo do tempo ..........ccceeueneeee, 50
4.3 - Valores preditos por valores experimentais pelo modelo para o rendimento .................. 54
4.4 - Distribuicéo dos residuos para a resposta rendimento ..........cccoceorererrensersiesee s 55

4.5 - Superficie de resposta e curva de contorno para a resposta rendimento em funcéo da
concentragdo celular no indculo e da concentracdo inicial de Sacarose .........c.cccvevvvecerieneenns 55
4.6 - Superficie de resposta e curva de contorno para a resposta rendimento em funcéo da
concentragdo celular no indculo e da vazao de reCirCulaGao ..........cc.eoeeeevreveeeinsierecie e 56

4.7 - Superficie de resposta e curva de contorno para a resposta rendimento em funcéo da

concentracado inicial de sacarose e da vazao de recirCulagao ...........cocvvveveinirinienine e 57
4.8 - Valores preditos por valores experimentais pelo modelo para a produtividade .............. 60
4.9 - Distribuicéo dos residuos para a resposta produtividade ...........ccccoerriieiiinieincnsinene. 61

4.10 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em fungdo da
concentragdo celular no indculo e da concentracdo inicial de Sacarose .........c.ccvevvreceiieneenns 61
4.11 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em fungdo da
concentragdo celular no indculo e vazdo de reCirCulagao ...........ccoeeiiercieiececiine e 62
4.12 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em fungdo da
concentracdo inicial de sacarose e da vazao de recirCulagao ...........cccveoveveeinirinie s 63
4.13 - Valores preditos por valores experimentais pelo modelo para a resposta sacarose
TESTAURD ...ttt b e et e bbbttt 67

4.14 - Distribuicéo dos residuos para a resposta sacarose residual ..........c.ccccoeereriienricinnnnns 68



4.15 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de sacarose em
funcdo da concentracdo celular no in6culo e da concentracdo inicial de sacarose .................. 69
4.16 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de sacarose em
funcéo da concentracdo celular no in6culo e vazéo de recirculagao ...........coccevveercincncricnnnn 70
4.17 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de sacarose em
funcdo da concentracéo inicial de sacarose e da vazao de recirculagao .............cccoevvrricnenee 71
4.18 - Perfis de concentragdo celular, substrato e in6culo em funcdo do tempo para a condigéo
Maxima das SUPErfiCieS de FESPOSIA ......c.vrirurie ettt e 75
4.19 - Perfis de concentragdo celular, substrato e in6culo em funcdo do tempo para a condigéo
MAXIMA A0 FENTIMENTO ...ttt ettt e bt e et st ee et e st eb s e ebes bt s 76
4.20 - Perfil de concentracéo celular e de substrato ao longo do tempo e da posigéo do reator
PAra 0 XPEITMENTO L6.... ..ottt ettt et et es e et et es e st eb bbbt en e e s 77
421 - Variacdo na concentracdo de biomassa (M), sacarose (0), etanol (a) para o
experimento de validacdo das condicfes de otimizagdo obtido pela superficie de resposta e
curvas de contorno. Os simbolos representam 0s resultados experimentais e as linhas
representam o ajuste do modelo proposto para os dados adimensionalizados ........................ 78
4.22 - Variacdo na concentracdo de biomassa (M), sacarose (0), etanol (a) para o
experimento de validacdo das condicfes de otimizacdo obtido pela superficie de resposta e
curvas de contorno. Os simbolos representam o0s resultados experimentais e as linhas
representam o ajuste do modelo proposto para 0s dados dimensioNais ...........cccccveeeerieniennnen 79
4.23 - Variagdo na concentracdo de biomassa (M), sacarose (0), etanol («) para o
experimento (16) do ponto central. Os simbolos representam os resultados experimentais e as
linhas representam a aplicagcdo do modelo aos dados experimentais ..........cc.ccocevererericieenenn 80
4.24 - Variacdo na concentragdo de biomassa (M), sacarose (0) e etanol (a) para o
experimento de validagdo das condigdes do experimento de validagdo do ponto 6timo do
rendimento. Os simbolos representam os resultados experimentais e as linhas representam a

aplicagdo do modelo proposto aos dados eXPEriMentais ..........coceeererireeeniene e e e 81



Lista de Tabelas

1.1 - Indicadores da evolucéo tecnoldgica da indudstria sucroalcooleira (Fonte: DEDINI, 2008)

..................................................................................................................................................... 4
2.1 - Composigdo Molecular de Levedura Comercial (Fonte: HARRISON, 1971) ................ 16
2.2 - Concentragdes de nutrientes minerais no mosto para se obter adequada fermentacdo
alcoodlica (Fonte: AMORIM, 2005) ......c.couieirinieiiinie e et seetesis sees e e er e st se e eranes 17
3.1 — Relagéo entre concentragdes celulares no iNGCUlO € NO reator ..........cccoeviieeeeniricnicene 38
3.2 - Valores utilizados no planejamento para as trés variaveis independentes ...................... 43
3.3 - Matriz do DCC com valores codificados e originais das Varidveis ..........cccccceveeerennns 44
4.1 - Varidveis utilizadas no DCC e suas respostas apds 7 horas de fermentacéo ................... 52
4.2 - Regressdo multipla para a resposta rendimento ...........ccocoeeeereinenenne s 53

4.3 - Regressdo multipla apenas com varidveis significativas para a resposta rendimento .....53
4.4 - Regressdo multipla para a resposta produtividade ...........ccccooeeiiiniennic e 59
4.5 - Regressdo multipla apenas com varidveis significativas para a resposta produtividade .59
4.6 - Regressdo multipla para a resposta sacarose residual ...........ccocooeeierieniiiiniencine e 66

4.7 - Regressdo multipla apenas com variaveis significativas para a resposta sacarose residual

................................................................................................................................................... 67
4.8 - Parametros obtidos a partir dos dados experimentais e do ajuste do modelo................... 78
4.9 — Parametros calculados para as duas condi¢des de validagao ...........c.cccveeveerieniire e 80



Resumo

O etanol tem sido considerado como um combustivel alternativo para diminuir problemas
ambientais e energéticos no mundo, em razéo da escassez e alta dos precos dos combustiveis
fosseis, e da poluicdo causada por estes. O setor sucroalcooleiro brasileiro acredita que seré
um dos maiores fornecedores mundiais de alcool combustivel e de tecnologias para
montagem de destilarias em outros paises. Portanto, tecnologias capazes de melhorar o
desempenho da producéo do setor ganham importancia fundamental no pais. Dessa forma, o
presente trabalho estudou o processo de produgéo de etanol utilizando um reator tubular de
escoamento ascendente com recirculacdo externa e uma cepa de leveduras com caracteristicas
floculantes. Avaliou-se o rendimento, a produtividade de etanol e a concentracéo residual de
sacarose por meio de um delineamento composto central, no qual a porcentagem de células no
indculo variou de 4,7 a 45,3%, a concentracdo de sacarose de 100 a 220 g/L e a vazdo de
recirculacdo de 2,6 a 17,1 mL/s como varidveis. Todos os experimentos foram conduzidos até
0 completo consumo da sacarose presente no meio, entretanto, fixou-se o tempo de anélise
das respostas em sete horas, com base nos testes preliminares realizados. A cepa ndo
apresentou capacidade de flocular e formar flocos bem definidos, porém teve alta capacidade
de sedimentacdo. A vazdo de recirculagdo exerceu pouca influéncia sobre as respostas
analisadas. Estas foram fortemente influenciadas pela concentracéo celular no indculo. Foram
avaliadas duas condicdes de maximo, uma fornecida pela anlise das superficies de resposta
(45% de células no indculo, concentracdo inicial de sacarose de 200 g/L e vazdo de
recirculacdo de 15 mL/s) e outra pelo ponto estacionério do rendimento (33% de células no
indculo, concentragdo inicial de sacarose de 180 g/L e vazdo de recirculagdo de 12,7 mL/s). O
ponto estacionario do rendimento foi a melhor condic&o, dentre as avaliadas, para se conduzir
uma fermentagdo alcodlica utilizando-se esta cepa e a configuracdo de reator em estudo.
Obteve-se, nesse experimento, um rendimento de 98%, produtividade de 13,4 Qetano/L.h €
concentracgdo residual de sacarose de 3,1 g/L. Os modelos obtidos pelo método das superficies
de resposta apresentaram boa reprodutibilidade, pois previram, para esse caso, um rendimento
de 100%, produtividade de 13,5 getanol/L.h € concentracéo residual de sacarose de 7,4 g/L. Foi
feito também um estudo cinético desse processo de fermentacdo alcodlica nas condicdes
otimizadas pelo planejamento experimental. O modelo cinético de Tosetto foi ajustado para 0s
dados experimentais. A fermentagdo alcodlica, usando um reator tipo torre com uma cepa de
leveduras com caracteristicas floculantes forneceu maior produtividade e rendimentos quando
comparados a dados reportados pela literatura ou a processos industriais de produgdo de
etanol.

Palavras-chave: fermentacdo alcodlica, levedura floculante, reator de escoamento
ascendente, etanol



Abstract

Ethanol has been considered an alternative biofuel to replace oil reducing environmental and
energy problems in the world. The Brazilian sugar industry believes that it will be one of the
world's largest suppliers of alcohol fuel and technology to other countries. Therefore,
technologies that improve the performance of the sector output gain importance in the
country. Thus, in this work was studied the ethanol fermentation using upflow tower reactor
with external recirculation and one strain of yeast with flocculent characteristics. It was
evaluated the ethanol yield, productivity and the residual sucrose concentration through a
central composite design (CCD), in which the percentage of cells in the inoculum ranged from
4.7 to 45.3%, sucrose concentration from 100 to 220 g/L and the recycle flow rate from 2.6 to
17.1 mL/s as variables. All experiments were conducted until the complete consumption of
medium sucrose, however it was chosen seven hours for analysis of responses in the CCD.
The strain did not show ability to form flakes well defined, but presented capacity of
sedimentation. The recirculation stream exerted little influence on the analyzed responses.
These were heavily influenced by the inoculum cell concentration. The responses were also
influenced by initial sucrose concentration. It was evaluated two conditions of maximum
responses, one by an analysis of response surfaces (45% of cells in the inoculum, initial
sucrose concentration 200 g/L and recirculation flowate of 15 mL/s) and the other by the yield
stationary point (33% of cells in the inoculum, initial sucrose concentration in 180 g/L and
recycled flow of 12.7 mL/s). The yield stationary point was the best condition among those
evaluated to conduct an alcoholic fermentation using this strain and reactor configuration
under study. It was obtained in this experiment, an ethanol yield of 98%, productivity of 13.4
Qethano/L.N and a residual sucrose concentration of 3.1 g/L. The models obtained by the
response surface presented a good reproducibility, as predicted, for this case, a 100% of yield,
13.5 g/L.h for ethanol productivity and the residual sucrose concentration of 7.4 g/L. A
kinetic study of fermentation was realized on the optimized conditions by experimental
design. The Tosetto kinetic model was adjusted to the experimental results. The ethanol
fermentation in tower reactor using the strain of yeast with flocculent characteristics presented
a greater productivity and higher yield when compared to data reported in the literature or in
the industrial processes for ethanol production.

Key Words: alcoholic fermentation, flocculent yeast, upflow reactor, ethanol.



CAPITULO 1
INTRODUCAO

O etanol tem sido considerado uma alternativa para diminuir problemas ambientais e
energéticos no mundo, em razdo da escassez e alta dos pregos dos combustiveis fosseis e da
poluicdo causada por estes. Comparado com combustiveis fosseis, o etanol apresenta as
vantagens de ser uma fonte renovavel de energia, que contribui com a reducéo das emissdes
de didxido de carbono.

A crise do petréleo, na década de 70, conduziu ao desenvolvimento do Programa
Nacional do Alcool (Pré-alcool), que visava, principalmente, substituir a gasolina por um
combustivel alternativo. Atraves do Pro-alcool, pesquisadores brasileiros foram encorajados a
desenvolver processos de producdo de um biocombustivel com baixos custos. Optou-se,
entdo, pela producédo de etanol a partir da cana-de-aglcar por via fermentativa, em razdo da
baixa nos pregos do aglcar na época. No inicio do século XXI, na certeza de escassez e de
crescente elevacdo no preco dos combustiveis fosseis, priorizam-se novamente 0s
investimentos na pesquisa e producéo de etanol (ALTINTAS et al., 2002).

O Brasil é 0 segundo maior produtor de etanol do mundo, o maior exportador mundial,
lider internacional da tecnologia de producéo, a primeira economia do globo a atingir o uso
sustentavel dos biocombustiveis, e juntamente com os Estados Unidos foi responsavel por
90% da producdo mundial de etanol combustivel em 2006 (DUARTE, LOURENCO e
RIVEIRO, 2006).

Embora os Estados Unidos da América em 2006 tenham sido apontados como 0s
maiores produtores de etanol no mundo, produzindo 4265 milhdes de galGes de etanol contra
4227 produzidos no mesmo periodo no Brasil, a utilizacdo da cana-de-aglicar como substrato
faz com que o custo de producéo por litro de etanol brasileiro seja consideravelmente inferior
ao obtido pelos americanos. Enquanto as 97 plantas instaladas naquele pais processam
principalmente o milho, matéria prima que necessita de um processo de hidrélise para
obtencdo dos agucares fermentesciveis, a cana-de-aglcar possui 0s aglcares ja na forma
disponivel para a levedura fermenta-lo. O custo de producéo do etanol brasileiro é de US$
0,17/L contra US$ 0,32/L para esse combustivel produzido pelos Estados Unidos da América
(ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA, 2006).

O mercado consumidor de etanol crescerd ainda mais, tanto nacional quanto

mundialmente, em um futuro préximo devido as legislacdes ambientais que obrigam o uso de



Capitulo 1 — Introducéo

biocombustiveis em meios de transporte, ao cumprimento das exigéncias do Protocolo de
Kyoto, & mistura deste na gasolina e a disponibilizacdo crescente de automdveis
bicombustiveis.

Na prética, o alcool j& avanca sobre a gasolina. No primeiro semestre de 2008, a soma
do consumo de alcool hidratado (o combustivel) e do alcool anidro (misturado a proporgéo de
25% na gasolina) foi de 9,037 bilhdes de litros, enquanto o de gasolina A (sem a mistura) foi
de 9,038 bilhdes de litros, segundo a Agéncia Nacional do Petrdleo (ANP, maio/2009).

O Brasil possui 2,9 milhdes de hectares em que se cultiva cana-de-acucar destinada a
producdo de etanol, e outros 3,2 milhdes de hectares utilizados na producéo de agucar.
Somadas essas areas, ocupa-se menos de 10% da area cultivavel do territério nacional,
indicando elevado potencial para crescimento (GOLDEMBERG, 2008).

Outro estudo, divulgado pela Companhia Nacional de Abastecimento (Conab) aponta
que a demanda interna pelo etanol deve saltar de 16,47 bilhGes de litros no ano de 2008 para
24,78 bilhdes de litros em 2011, um incremento de 50,46%. De acordo com a pesquisa, as
exportacdes também terdo crescimento. No ano de 2008 foram enviados a outros paises 4,17
bilhGes de litros, ou 18,21% a mais que os 3,53 bilhdes de litros de 2007. J& em 2011 as
exportacdes devem chegar a 6,10 bilhGes de litros, um aumento de 72,85% sobre o resultado
de 2007 (ETHANOL BRASIL BLOG, maio/2009).

Esse crescimento da demanda, que pode ser observada na Figura 1.1, foi o motor
propulsor da expansdo da producdo de etanol, que saltou de 14,8 bilhdes de litros na safra
2003/04 para mais de 22 bilhdes em 2007/08, devendo atingir 27 bilhdes de litros na safra
2008/09 (RODRIGUES, 2008).

34 e00
Producao

de aglicar B
s 30 : 500 &
58 Producdo -
g decana i
£y 400 8
n 3 =
£ :
i 300 &
o Produgao "
] de dlcool 2
£ 48 200 £
g0 =

14 100

2003/2004 2004/2005 2005/2006 2006/2007 2007/2008 2008/200%
Figura 1.1 — Brasil: producédo de cana-de-agucar, agUcar e etanol (Fonte: Unica, 2009)

Sdo varias as vantagens do uso do etanol como combustivel no Brasil, tais como:
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- Menor dependéncia de combustiveis fosseis importados, e da variagdo do preco
destes;

- Menor emissdo de poluentes (grande parte dos poluentes resultantes da queima do
etanol no motor sdo reabsorvidos no ciclo de crescimento da cana-de-agUcar, e 0s residuos das
usinas sdo totalmente reaproveitados na lavoura e na industria);

- Maior geracdo de empregos, sobretudo no campo, diminuindo o éxodo rural,

- Os subprodutos da cana sdo utilizados no préprio ciclo produtor de alcool, como
fonte de energia elétrica obtida pela queima do bagaco, e como fertilizante da terra utilizada
no plantio, tornando uma usina de alcool auto-suficiente em termos energéticos;

- Fonte de geragdo de divisas internacionais, sobretudo em tempos de escassez de
petréleo e consciéncia ecol6gica (RODRIGUES, 2008).

Nesse cenario, tecnologias capazes de melhorar o desempenho da producgdo do setor
ganham importancia fundamental no pais. O setor sucroalcooleiro brasileiro acredita que sera
um dos supridores mundiais de &lcool combustivel e de tecnologias modernas para montagem
de destilarias em outros paises do mundo. Especialistas alertam que ganhos de eficiéncia na
producéo do etanol séo fatores preponderantes para competitividade em mercados mundiais
(ABARCA, 2005).

No periodo 1975-1994, foi incrementada a capacidade de moagem em 100%, o
processo de extracdo elevou sua eficiéncia de 93% para 97%, enquanto que a eficiéncia do
processo de fermentagdo aumentou de 80% para 91%. Por outro lado, a recuperagéo geral na
producéo de alcool aumentou em 30% e o consumo de vapor na destilacdo foi reduzido em
44%, entre outros indicadores (ABARCA, 2005).

A Tabela 1.1 apresenta alguns dos indicadores da evolucdo tecnoldgica na &rea
industrial do complexo sucroalcooleiro entre 1975 e 2008.

Esses ganhos foram alcancados, exclusivamente, a partir de inovacdes incrementais,
pela instalacdo de uma série de equipamentos periféricos e de novos procedimentos
operativos nas moendas e na extragdo, que resultou na elevacéo diferencial do rendimento
industrial (ABARCA, 2005).
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Tabela 1.1 — Indicadores da evolucdo tecnoldgica da industria sucroalcooleira

Variavel Tecnologia 1975 2008
Capacidade de moagem (TCD) DH1 /MCDO01 5.500 13.000
Tempo de fermentagé&o (h) CODISTIL Ferm. Bat. / Cont. 12 4/6
Teor alcodlico do vinho (OGL) CODISTIL Fermentagéo 7,5 10
. 5 (0 ant]
Rendimento extragéo (% agucar DH1/ MCDO1/ Difusor 93 97
cana)
Rendimento fermentativo (%) CODISTIL Ferm. Bat/ Cont 80 91
Rendimento da destilagdo (%) Destiltech 98 99,5
Rendimento Total (Lacool Tecnologia CODISTIL 66 91
hi dratado/ 1:cana)
Consumo total de vapor (kg/tcana) Tecnologia CODISTIL 600 380
Consumo de vapor- hidratado Destiltech 3.4 2

(kg/L)

Destiltech (+) Destilplus/ Peneira

Consumo vapor-anidro (kg/L) Molecular / MEG 4,5 2,8
Caldeira-Eficiéncia (% PCI) 66 87
AZ/ AT/ COGEMAX
Presséo (bar) / Temperatura (°C) 21/300 100/530
Bagaco excedente (%) Tecnologia CODISTIL Ate 8 Até 78

(Fonte: DEDINI, 2008)

Baseado no exposto, o presente trabalho apresenta como objetivo geral estudar o
processo de producdo de etanol utilizando um reator tubular de escoamento ascendente com
recirculagdo externa, que garante maior eficiéncia de producdo com menor tempo de
fermentacdo e uma cepa de leveduras com caracteristicas floculantes.

Como objetivos especificos pode-se citar:

- Estudar o efeito da concentragéo celular, da concentragéo do substrato e da vazdo de
recirculacdo neste processo de fermentagdo alcodlica utilizando a metodologia de superficies
de resposta;

- Validar os experimentos nas condigBes timas calculadas;

4
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- Realizar um estudo cinético do processo de fermentacdo alcodlica nas condi¢bes

otimizadas pelo delineamento composto central.



CAPITULO 2
REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Historico

Produtos de fermentacdo sdo usados desde a Antiguidade. Ha registros que
comprovam o uso de alimentos fermentados pelos sumérios, egipcios antigos, assirios e
babilénios. A producdo de bebidas alcodlicas pela fermentacdo de grdos de cereais ji era
conhecida antes do ano 6.000 a.C. (VILLEN, 2009).

Atribui-se a Bechner, no século XVII, a afirmagdo de que somente os liquidos
agucarados sdo capazes de entrar em fermentacdo alcodlica. Ao contréario do que pensavam
alguns pesquisadores que o antecederam, para Bechner o alcool se formava durante o
processo de fermentacg&o, julgando erradamente, no entanto, a necessidade de ar para causar 0
fendmeno que ele considerava semelhante a combustdo. Os primeiros estudos envolvendo o
mecanismo da fermentacdo alcoolica relacionavam apenas a formagdo dos produtos inicial e
final. Foi Black que primeiro postulou, no século XVIII, que o élcool etilico e gés carbdnico
eram os Unicos produtos formados do aglcar durante a fermentacdo alcodlica (MENEZES,
1980).

Entretanto, o primeiro a efetuar um estudo quantitativo da fermentacéo alcodlica foi
provavelmente Lavoisier, em 1789. Coube a Pasteur, a partir de 1857, a explicagdo clara
sobre a natureza da fermentacdo alcodlica, atribuindo-a a seres vivos, as leveduras, como
agentes causais. Segundo ele, 100 partes de sacarose proporcionam 105,4 partes de agucar
invertido, que, por sua vez, produzem 51,1 partes de etanol, 49,4 partes de gas carbdnico, 3,2
partes de glicerol, 0,7 parte de acido succinico e uma parte de outras substancias. As
pesquisas subseqlientes no desvendamento das reacdes intermediarias receberam novo impeto
com a constatagdo por Biichner, em 1897, que extratos livres de células de levedura possuiam

a capacidade de provocar, a fermentacéo alcodlica (MENEZES, 1980).

2.2. Conducéao da fermentacé&o alcoodlica

Ha vérias maneiras de se conduzir a fermentacdo. O reator bioldgico pode ser
operado de forma descontinua, semicontinua, descontinua alimentada (ou batelada

alimentada) ou continua, todos podendo trabalhar com ou sem recirculagdo do fermento

6
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(SCHIMIDELL e FACCIOTTI, 2001). Na producéo industrial de etanol em grande escala, 0s
processos fermentativos se classificam em processos em batelada e continuos, sendo que a
denominacdo batelada na prética industrial da producdo de etanol se refere a batelada
alimentada.

A nivel industrial, os biorreatores, também denominados de dornas, que sdo reatores
de aco do tipo tanque agitado, normalmente fechadas e mantidas a uma temperatura entre 33 e
35°C até o final do processo, quando a concentracdo de etanol se situa entre 7 e 12° GL. Nas
dornas fechadas é usual a presenca de um sistema de lavagem do g&s de saida para
recuperagdo do etanol evaporado (as perdas por evaporagdo correspondem a 1,5% de todo
etanol gerado). No inicio da fermentacéo é utilizada alta concentragéo celular inicial (10° a
107 células/mL) e ao fim da fermentacio a concentracio celular atinge valores 10 a 100 vezes
maiores que o inicial (concentracdo final de 10® células/mL) (DUARTE, LOURENGCO e
RIVEIRO, 2006).

2.2.1. Processo em Batelada

Esse processo também é conhecido como processo descontinuo cuja descrigdo tipica
pode ser enunciada da seguinte forma: prepara-se um meio de cultura adequado a nutri¢do e
ao desenvolvimento do micro-organismo e também ao acumulo do produto desejado; coloca-
se este meio de cultura em um biorreator; adiciona-se 0 micro-organismo responsével pelo
processo bioldgico e se aguarda que o processo ocorra. Apds um determinado tempo de
fermentacdo, retira-se o caldo fermentado do reator e executam-se as operagdes unitarias
necessarias para a recuperacdo do produto (SCHIMIDELL e FACCIOTTI, 2001).

No que se refere & manutencdo e assepsia, 0 processo descontinuo € considerado o
mais seguro, pois, ao final de cada batelada, o reator pode ser esterilizado juntamente com um
novo meio de cultura, recebendo um novo indculo que deve ser submetido a todos os
controles necessarios para assegurar a presenca Unica do micro-organismo responsével pelo
processo (SCHIMIDELL e FACCIOTTI, 2001). Além do menor risco de contaminagdo, este
processo apresenta grande flexibilidade de operacdo pela possibilidade de utilizagdo dos
fermentadores para a fabricagdo de diferentes produtos e por permitir uma melhor condigéo de
controle com relagdo & estabilidade genética do micro-organismo (CARVALHO e SATO,
2001).
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A fermentagdo em batelada pode levar a baixos rendimentos e produtividades quando
0 substrato adicionado de uma sé vez, no inicio da fermentacdo, exerce efeitos de inibigdo,
repressdo ou desvia o metabolismo celular a produtos que néo interessam (CARVALHO e
SATO, 2001).

Assim, o processo batelada é sempre utilizado como base para as comparagdes de
eficiéncias atingidas com relacéo aos outros processos, mas a sua baixa eficiéncia estimula o
surgimento de formas alternativas (SCHIMIDELL e FACCIOTTI, 2001).

A conducdo da fermentagdo alcooélica por processo batelada praticamente s6 ocorre

em escala de laboratdrio e em pequenas destilarias de aguardente.

2.2.2. Processo em Batelada Alimentada

Os processos em batelada alimentada sdo eficientes e versateis na grande maioria dos
processos fermentativos, inclusive nos de fermentacdo alcodlica. Em tais processos,
especialmente naqueles com altas densidades celulares, a produtividade é alta devido ao
grande numero de células viaveis no meio em fermentacdo. A batelada alimentada permite o
controle da concentragdo de aglcar, minimizando os efeitos de inibi¢do pelo substrato e
permitindo a sua adi¢do em momentos propicios durante a fermentagdo (MACNEIL e
HARVEY, 1990; VIEGAS, 2003).

O processo batelada alimentada, também conhecido como “Melle-Boinot”, ¢ um
processo em que o substrato é alimentado sob condigdes controladas até atingir o volume do
biorreator. Este processo, apesar de antigo, € muito conveniente e satisfatorio quanto a
operacdo e eficiéncia de conversdo de agucares a alcool (ZARPELON e ANDRIETTA, 1992;
CARVALHO e SATO, 2001).

Tais processos possibilitam uma vazdo de alimentagdo constante ou varidvel com o
tempo e a adicdo de mosto de forma continua ou intermitente. Devido & flexibilidade de
utilizacdo de diferentes vazdes de enchimento dos reatores com meio nutriente, nos processos
batelada alimentada € possivel controlar a concentracéo de substrato no fermentador, de modo
que, por exemplo, o metabolismo microbiano seja deslocado para uma determinada via
metab6lica, levando ao actimulo de um produto especifico (CARVALHO e SATO, 2001). E
possivel também que se trabalhe com altas concentragfes de substrato tendo-se um acréscimo
em produtividade do etanol e uma diminuigdo do volume do reator e da quantidade de vinhaca
produzida (IMPE VAN et al., 1994).
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A migracdo das plantas de batelada alimentada para continua ocorre de forma lenta nas
industrias brasileiras. Acredita-se que no Brasil 70% das destilarias instaladas ainda utilizem o
processo do tipo batelada alimentada (ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA,
2006).

2.2.3. Processo Continuo

O processo continuo caracteriza-se por possuir uma alimentacéo continua do meio de
cultura a uma determinada vazéo, sendo o volume de reagdo mantido constante pela retirada
continua do caldo de fermentagio (FACCIOTTI, 2001). E importante manter o cultivo
continuo sob regime estacionario, isto é, quando as propriedades do meio permanecem
constantes com o tempo em cada ponto (MENEZES, 1980).

O processo continuo de fermentacdo alcodlica pode ser dividido em trés partes:
unidade de tratamento &cido, fermentadores e unidade de separacdo de células (centrifugas).
O ntmero total de dornas de fermentacéo e o volume de cada uma delas tem sido objeto de
estudo para diversos pesquisadores (VIEGAS, 2003). Ghose e Thyagi (1979) concluiram que
na operagdo utilizando-se duas dornas iguais em série, o volume total de reatores é 58%
menor do que usando um reator.

Tal processo pode ser mais vantajoso que o de batelada ou batelada alimentada, pois
inclui otimizag8o das condi¢Bes de processo para uma maior produtividade, periodo longo de
produtividade continua, maior produtividade volumétrica, maior uniformidade do produto,
reducdo dos custos laboratoriais uma vez alcangado o estado desejado, redugédo do tempo de
limpeza e sanitizacdo das dornas e maior facilidade de controle automético. A maior
desvantagem é que as fermentac@es continuas sdo mais suscetiveis a contaminacdo bacteriana
por longos prazos de exposicdo (CYSEWSKI e WILKIE, 1978; FACCIOTTI, 2001).

Vérias industrias montaram processos continuos de producéo de etanol, que quando
bem operados levam a uma maior produtividade, porém a custos iniciais e de operagdo muito
maiores, exigindo sistemas de controle mais sofisticados. Além disso, a fermentagdo continua
€ um processo que requer maior conhecimento do comportamento do micro-organismo em
relagdo ao meio ambiente onde ele atua. Fatores como pH, temperatura, concentragédo de
sacarose e alcool, concentracdo de biomassa, viabilidade celular dentre outros, influenciam na
produtividade do sistema, requerendo assim, maior controle sobre o processo (ATALA et al.,
2000).
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Segundo Zarpellon e Andrietta (1992) vérios processos para fermentacéo continua tem
sido utilizados e alguns dos quais néo tiveram éxito. Os principais processos podem ser
divididos em dois grupos: fermentacdo em dorna Unica, onde todo o processo é realizado
numa Unica dorna, de mistura completa, onde o teor de agucares e de alcool é constante e
fermentacdo em cascata, onde as dornas individuais sdo conectadas em série, passando-se
consecutivamente de uma para outra.

A escolha entre processo continuo ou em batelada para producdo de etanol por
fermentacdo gera muita discussdo. Tradicionalmente as destilarias e usinas brasileiras usam o
sistema descontinuo ou de batelada alimentada, processo que comega a enfrentar concorréncia
do modelo continuo, porém a polémica entre processos concorrentes sempre existiu na area
industrial das usinas. No Brasil, o sistema de batelada é considerado mais confiavel por
muitos engenheiros, por apresentar sistema de assepsia mais facil. Ndo h4 estatisticas exatas,
mas 0s pesquisadores acreditam que 0 processo continuo seja responsavel pela produgéo de
25% a 30% do etanol fabricado no Brasil — o sistema batelada domina o mercado das
operacOes fermentativas. Algumas usinas voltaram ao processo batelada apés alguns anos de
operacdo continua. Quando se faz agucar e alcool, o sistema mais aceito pelos técnicos é o
batelada alimentada, porém o assunto esta longe de ser esgotado, sendo exigido ainda muito
estudo de Engenharia e Cinética da Fermentagio Alcodlica (ALCOOLBRAS, 2006).

Segundo Amorim (2005), o sistema em batelada alimentada apresenta maior
rendimento, maior teor alcodlico no final da fermentagdo, maior flexibilidade e é menos
sujeito a contaminagfes. O sistema continuo apresenta menor custo de instalagdo,
automatizacdo mais fécil e menor volume de equipamentos, tais como dornas e trocadores de

calor.

2.2.4. Recirculacéo de Leveduras

Apo6s o término da fermentacdo alcodlica em um processo industrial, as leveduras
devem ser separadas do produto ou residuo produzido. Estas s&o novamente utilizadas no
processo, garantindo menor custo para reposicdo de fermento e melhores condi¢bes de
operacdo, pois 0s micro-organismos reciclados ndo necessitam consumir substrato para fase
de crescimento e ja estdo adaptados ao meio. As células devem ser separadas do produto
produzido também a fim de evitar a contaminag&o deste (LIMA, 2004).

Para se obter melhores valores de conversdes, ou quando é necessario um aumento da
concentracdo celular no interior do reator, utilizam-se reatores continuos com reciclo. O
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reciclo de células é usual em diversas fermentacbes como a fermentacdo alcodlica e
tratamento de residuos (BELTER, CUSSTER e HU, 1988).

No processo de reciclo a vazdo da saida do reator passa por um separador, e uma
bomba, geralmente centrifuga, para o reenvio de células para o reator. No processo de
separacdo das celulas, usam-se centrifugas, filtros e decantadores (COUTINHO FILHO,
2007). Segundo Furtado e Scandiffio (2006), nos processos convencionais usados por
praticamente todas as cerca de 400 usinas brasileiras, o processo de separacdo do mosto
fermentado utilizado € a centrifuga, onde ocorre a separacdo das leveduras e do etanol. O
vinho gerado é encaminhado para as colunas de destilagdo, o passo final do processo de
producdo do etanol, enquanto o fermento centrifugado, contendo as células de leveduras,
passa por um tratamento severo antes de retornar ao processo fermentativo, que consiste em
diluicdo com é&gua e adicdo de &cido sulfurico até, normalmente, pH= 2,5, ou mais baixo (pH
= 2) no caso de haver infeccdo bacteriana. Esta suspensdo de fermento diluido e acidificado,
conhecido na pratica com o nome pé-de-cuba, permanece em agitacdo de uma a trés horas,
antes de retornar & dorna de fermentacdo (FURTADO e SCANDIFFIO, 2006).

Esse tratamento &cido é pratica comum para o controle de bactérias contaminantes
contidas no leite de leveduras. Observa-se a reducdo de 44,3% da microbiota contaminante,
em funcdo do vigor e tempo desse tratamento. Entretanto, o tratamento acido da levedura,
quando floculada indesejavelmente pela acdo de bactérias, induz a dispersdo do fermento e
das bactérias, mas ndo a sua total eliminacdo (SOUZA e MUTTON, 2004).

A corrente reenviada por reciclo contém concentracdo celular maior que a da saida do
reator e possibilita o processamento de uma maior quantidade de material e maiores taxas de
diluicdo do que a utilizada em um reator sem reciclo (COUTINHO FILHO, 2007).

Aumentando-se a taxa de reciclo celular, a taxa de crescimento celular se torna maior
que a taxa de diluicdo, que causa a diminuicdo dos efeitos de perturbacbes e
consequéntemente o aumento da estabilidade do processo, além de se economizar substrato,
pois as células que entram no processo em uma alimentacdo nova consomem substrato para
crescer, e as células que voltam ao processo pela corrente de reciclo ja se encontram aptas a
fermentacédo e adaptadas ao meio (BELTER, CUSSTER e HU, 1988).

Existem, logicamente, limites para a razdo de reciclo utilizada em processos aerébios,
pois, & medida que a fracdo de células recuperada aumenta, a concentragdo de células no meio
cresce até se tornar impossivel o suprimento de oxigénio a estas. Isto ndo se aplica ao
processo anaerdbio, em que ndo hi esta limitacdo, mas hd outras limitagbes como as
associadas ao suprimento dos nutrientes (COUTINHO FILHO, 2007).
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2.2.5. Tratamentos finais

Concluida a fermentacéo, o produto contido nas dornas denomina-se vinho, que € uma
mistura hidroalcodlica, contendo além dos componentes principais — o etanol e a agua —
outras substancias como dioxido de carbono que se encontra dissolvido em pequenas
quantidades, células de leveduras, micro-organismos, sais minerais, acucares nao
fermentados, particulas sélidas em suspensdo provenientes da matéria-prima, Oleo fusel,
aldeidos, ésteres e acidos organicos.

As leveduras sdo separadas por centrifugagdo e da mistura liquida restante separa-se o
etanol pelo processo de destilagdo-retificacéo, o qual decompde essa solucdo multipla em seus
constituintes, recolhendo-se o alcool como o principal. Isso se consegue selecionando as
condicBes de temperatura e pressdo Otimas de maneira tal que uma fase liquida e uma fase
vapor coexistam e se obtenha uma diferencga de concentragéo relativa das substancias a serem
separadas nessas duas fases. Quando as duas fases estdo em estado de equilibrio fisico
ocorrerd diferenca relativa maxima da concentracdo nessas fases (BELTER, CUSSTER e
HU,1988).

O élcool hidratado obtido apresenta uma concentracéo alcodlica de 96 a 97,2% em
volume. Quando se deseja obter alcool absoluto € preciso desidratar o alcool, pois 0 processo
de destilacdo fracionada ndo consegue separar o alcool da agua em uma concentracdo
alcodlica de 97,2%, quando se forma uma mistura azeotrdpica, isto €, uma mistura que
apresenta ponto de ebulicéo fixo, assim como vapor com a mesma composicdo que o liquido
com o qual esta em equilibrio. A desidratacdo do &lcool pode ser feita por processos quimicos
ou fisicos, utilizando substancias desidratantes ou promovendo-se o deslocamento do ponto
azeotropico (MENEZES, 1980).

2.3 Fatores que Afetam a Fermentacéo Alcodlica

Diversos fatores fisicos (temperatura, pressdao osmotica), quimicos (pH, oxigenacéo,
nutrientes minerais e organicos, inibidores) e microbioldgicos (espécie, linhagem e
concentracdo da levedura, contaminagdo bacteriana), afetam o rendimento da fermentagéo e a
eficiéncia da conversdo de acucar em etanol (LIMA, BASSO e AMORIM, 2001).

Durante a fermentagdo, a levedura pode estar exposta a varios fatores estressantes.
Dentre esses fatores, os mais frequentemente mencionados sdo os altos teores alcodlicos, a

temperatura elevada, a acidez do meio (inclusive no tratamento &cido), a presenca de sulfito, a
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contaminacao bacteriana e, mais raramente documentada, a contaminagdo com leveduras ndo
Saccharomyces (BASSO, 1991; BASSO, 2004).

Segundo Menezes (1980), a faixa de temperatura recomendada esta entre 25 e 36°C.
Temperaturas inferiores ao limite retardam a fermentacdo e temperaturas superiores
ocasionam a evaporagdo do alcool e favorecem o aparecimento de contaminagbes. A
temperatura adequada deve ser mantida na fermentacdo por meio de dispositivos para o
resfriamento de dornas. A medida que a temperatura aumenta, a contaminacio bacteriana é
favorecida e a levedura fica mais sensivel & toxidez do etanol. As linhagens industriais de S.
cerevisiae sdo normalmente resistentes a alta temperatura, mas este fator interfere na
viabilidade celular quando em sinergia com a presenca de etanol ou meio com baixo pH
(SILVA FILHO et al., 2005). As leveduras sdo mesofilas. A faixa de temperatura ideal para a
fermentacdo é um aspecto bastante divergente entre os técnicos. Um ponto considerado é que
temperatura acima de 35°C favorece a multiplicacdo de bactérias, reduz a viabilidade do
fermento e aumenta a acidez. Amorim (2005) afirma que a temperatura podera chegar aos
35°C se conseguir manter a contaminagao entre 5.10° a 1.10" bactérias/mL. Nesta temperatura
a levedura multiplica menos e aumenta o rendimento.

O pH correto para favorecer a levedura e inibir o desenvolvimento de muitos tipos de
bactérias esté entre 4,0 e 5,0 (MENEZES, 1980). Nos mostos industriais, os valores de pH
geralmente se encontram na faixa de 4,5 a 5,5. No processo com reutilizagdo da levedura, é
realizado tratamento com &cido sulfurico em pH de 2,0 a 3,2, durante uma a duas horas,
visando a reducgdo da carga microbiana. Desta forma, a fermentacéo alcodlica se inicia com
valores de pH baixos, finalizando com valores de 3,5 a 4,0 (LIMA, BASSO e AMORIM,
2001).

2.4. O Agente da Fermentacédo Alcodlica

As leveduras sdo 0s micro-organismos mais importantes na obtencdo do &lcool por
via fermentativa. Bactérias, entre as quais a Zymomonas mobilis, sdo tidas como capazes de
produzir etanol, mas, economicamente, as leveduras ainda s&o 0s agentes largamente
utilizados (LIMA, BASSO e AMORIM, 2001).

O género Saccharomyces é um dos grupos de micro-organismos mais estudados pela

comunidade cientifica. Esse interesse é fungdo da ampla aplicacdo desses micro-organismos
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na inddstria de biotecnologia. Essa levedura tem sido relatada como agente de transformacéo
desde 1800 (ANDRIETTA, STECKELBERG, ANDRIETTA, 2006).

As leveduras sdo agentes bioldgicos ativos responsaveis pela fermentacéo alcodlica
e, por isso, a escolha da linhagem apropriada € de importancia fundamental para o éxito da
fermentacdo. S&o definidas como fungos especializados, monocelulares, desclorofilados. Do
aspecto das exigéncias nutricionais esse grupo situa-se entre aquele que se desenvolve em
substratos mais simples, constituidos por fontes de carbono e sais minerais, e aquele que exige
meios mais complexos (MENEZES, 1980).

A fermentacéo alcodlica é, portanto, um processo bioldgico conduzido pela levedura,
normalmente Saccharomyces cerevisiae, na forma unicelular com 2 a 8 micrémetros de
didmetro, cuja fisiologia e bioquimica tem sido negligenciada em favor de uma visdo fisico-
quimica e mecéanica do processo. Porém, trata-se de um organismo vivo, com multiplas
habilidades metabdlicas, podendo alterar a estequiometria da fermentacdo em resposta a
alteragbes no meio, com grande impacto no rendimento do processo (LIMA, BASSO e
AMORIM, 2001). Estas se reproduzem basicamente por gemacdo (brotamento), em que a
célula me, ap6s um periodo de unido entre os citoplasmas, d& origem a uma nova célula
(STECKELBERG, 2001).

Somente poucas espécies desses micro-organismos sdo utilizadas na fabricacdo de
alcool. Entre as espécies indicadas é muito importante a escolha de linhagens selecionadas e
aclimatadas para realizacdo da fermentacédo alcodlica e que devem apresentar certos requisitos
para a boa eficiéncia da fermentacdo:

- Velocidade de fermentagdo: a quantidade de agucar transformado em &lcool por
unidade de tempo e de massa de levedura deve ser elevada;

- Resisténcia ao alcool: é de grande interesse a obtencdo de leveduras que podem
resistir a concentragdes elevadas de etanol, uma vez que se pode operar com mostos com
concentracdes elevadas de acucar. Isso possibilita a obtencdo de vinhos com maior teor
alcodlico reduzindo os custos com a destilacao;

- Eficiéncia de conversdo: representa a capacidade da levedura de converter o aglcar
em alcool. Leveduras que ndo utilizam ou utilizam pouco substrato para transformé-lo em
etanol ndo se prestam a fermentacéo alcoolica;

- Resisténcia ao pH e antissépticos: além da resisténcia ao alcool, a levedura precisa
tolerar o baixo pH do meio e antissépticos, uma vez que um dos recursos usados para

combater as infec¢Bes do mosto e do vinho € baixar o pH ou adicionar antisséptico;

14



Capitulo 2 — Revisdo Bibliogréafica

- Estabilidade genética: essas propriedades mencionadas devem ser mantidas nas
geracdes subsequentes da linhagem genitora. Ou seja, as transferéncias continuas e sucessivas
em meios de cultura ndo devem alterar suas propriedades fermentativas desejaveis (LIMA,
BASSO e AMORIM, 2001).

A necessidade de determinacdo do desempenho industrial de uma levedura se justifica
pela ocorréncia de cepas que apresentam diferencas significativas de desempenho
fermentativo, mesmo apresentando padrfes cromossomicos iguais. A determinacdo do
desempenho fermentativo, além de avaliar a performance industrial de uma cepa de levedura,
pode proporcionar a diferenciacdo final entre cepas S. cerevisae de mesmo cariétipo
(STROPPA, ANDRIETTA e ANDRIETTA, 2003).

As leveduras Saccharomyces cerevisiae sdo micro-organismos de alta eficiéncia
fermentativa. Este fato tem permitido a sele¢do de cepas industriais com caracteristicas
adquiridas que as tornam produtores superiores de etanol mais tolerantes aos produtos da
fermentacdo. Estudos relacionados com a melhoria das caracteristicas da levedura ou com o
processo de producdo de etanol tém sido apresentados na literatura com o objetivo de
aumentar o rendimento e a produtividade dos processos fermentativos. Estes estudos incluem
a utilizacdo de novas cepas de micro-organismos, mudangas na composicao e concentragdo de
nutrientes do meio de cultura e reciclagem de residuos (AMORIM, 2005).

As leveduras (organismos saprofitos) exigem uma fonte de carbono elaborada —
glicose ou outro aguicar — que fornece a energia quimica e o esqueleto carbbnico de suas
estruturas celulares, constituidas predominantemente de carbono, oxigénio e hidrogénio. A
Tabela 2.1 ilustra a composigdo molecular de levedura comercial (HARRISON, 1971).

Fontes de carbono, nitrogénio e fosforo sdo imprescindiveis & fermentacdo
(MENEZES, 1980). O meio de cultura, além do carbono, hidrogénio e oxigénio deve,
igualmente, fornecer nitrogénio, fdsforo, enxofre, potassio, magnésio, calcio, zinco,
manganés, cobre, ferro, cobalto, iodo e outros elementos em quantidades diminutas (LIMA,
BASSO e AMORIM, 2001).

Segundo AMORIM (2005), as celulas de leveduras, durante o processo de
fermentacdo alcodlica, apresentam necessidades nutricionais e os nutrientes influenciam
diretamente a multiplicacéo e o crescimento celular e também a eficiéncia da transformacéo
do agucar em alcool.

A levedura Saccharomyces cerevisiae utiliza o nitrogénio nas formas amoniacal,
(NH;"), amidica (uréia) ou aminica (na forma de aminoécidos), ndo tendo habilidade

metabdlica para aproveitar o nitrato e com pouquissima ou nenhuma capacidade de utilizar as
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proteinas do meio. O fosforo € absorvido na forma de ion H,PO,4’, forma predominante em pH

4,5, enquanto enxofre pode ser assimilado do sulfato, sulfito ou tiossulfato (AMORIM, 2005).

Tabela 2.1 - Composigdo Molecular de Levedura Comercial Saccharomyces cerevisiae
Constituinte Levedura (g/100g matéria seca)

Carbono (C) 45,00 - 47,00
Hidrogénio (H) 6,00 - 6,50
Oxigénio (O) 31,00 - 32,00
Nitrogénio (N) 7,50 - 9,00
Potéassio (K) 0,90-350
Faésforo (P) 1,10- 2,00
Enxofre (S) 0,30 - 0,50
Magnésio (Mg) 0,15 - 0,50
Calcio (Ca) 0,04 - 0,90
Sadio (Na) 0,02 - 0,20
Zinco (2) 0,004 -0,13
Ferro (Fe) 0,003-0,10
Cobre (Cu) 0,002 -0,12
Manganés (Mn) 0,0004 -0,0035
Cobalto (Co) 0,0005
Molibdénio (Mo) 0,000005 - 0,000009
Cloro (CI) 0,004 -0,10
lodo (1) 0,00005 -0,0004
Chumbo (Pb) 0,0001 -0,0007
Arsénio (As) 0,00001

(Fonte: HARRISON, 1971)

A Tabela 2.2 apresenta as concentragfes dos principais nutrientes minerais para uma
boa fermentacdo alcodlica. Tais nutrientes podem ja estar presentes no mosto, sendo
desnecessarias adicbes (AMORIM, 2005).
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Tabela 2.2 - Concentragdes de nutrientes minerais no mosto para se obter adequada
fermentacdo alcodlica

Mineral Variagdo no Mosto (mg/L) Recomendagéo (mg/L)
N-assimilavel (NH;" R - NH2) 7-350 100 - 300
Faosforo (P) 20-200 50 — 250
Potassio (K) 300 - 1200 700 — 1300
Magneésio (Mg) 80 - 3900 100 - 200
Enxofre (S) 80 —3900 Menor que 80
Calcio (Ca) 150 - 2000 Menor que 150
Zinco (Zn) 045-9 1-5
Cobre (Cu) 0,20-8 1-5
Manganés (Mn) 2-8 1-5
Aluminio (Al) 5-240 <300 (mosto de caldo)

2.5. Bioquimica da Fermentacé&o Alcodlica

A fermentacdo alcodlica é a acéo de leveduras sobre agUcares fermentesciveis contidos
em uma solucdo. E um processo bioldgico no qual a energia fornecida por reacbes de
oxidagdo parcial pode ser utilizada para o crescimento de leveduras e a oxidagdo parcial
anaerodbia da hexose na producéo de alcool e CO2 (LIMA e MARCONDES, 2002).

A transformacdo da sacarose em etanol e CO2 envolve 12 reagbes em sequéncia
ordenada, cada qual catalisada por uma enzima especifica, conforme apresentado na
Figura2.1. Tal aparato enzimatico encontra-se confinado no citoplasma celular, sendo,
portanto, nessa regido da célula que a fermentagdo alcoodlica se processa (LIMA, BASSO e
AMORIM, 2001).

Os carboidratos considerados substratos para a fermentagdo tanto podem ser
enddgenos (constituintes da levedura, como o glicogénio e trealose) como exdgenos
(sacarose, glicose, frutose e outros), estes ultimos fornecidos a levedura (LIMA, BASSO e
AMORIM, 2001).

A principal rota metabdlica envolvida na fermentacdo etandlica € a glicolise, na qual
uma molécula de glicose é metabolizada e duas moléculas de piruvato sdo produzidas. Sob
condi¢Bes anaerdbias, o piruvato € convertido a etanol com desprendimento de CO,.
Teoricamente, o rendimento é 0,511 para etanol e 0,489 para CO, em base massica, utilizando
como substrato uma hexose. Dois ATPs produzidos na glicélise sdo usados na conducdo da
biossintese das leveduras, que envolve diversas biorreages que requerem energia. Portanto, a

producdo de etanol estd fortemente relacionada com o crescimento das leveduras, o que
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significa que leveduras devem ser produzidas como subproduto. Sem o consumo continuo de
ATP pelo crescimento celular, o metabolismo glicolitico seria interrompido imediatamente,
em razdo do acumulo intracelular de ATP, que inibe a fosfofrutoquinase, uma das mais
importantes enzimas reguladoras da glicolise (BAl, ANDERSON e MOO-YOUNG, 2008).

O objetivo principal da levedura, ao metabolizar anaerobiamente o acucar, é gerar uma
forma de energia (ATP, adenosina trifosfato) que sera empregada na realizagdo de diversas
funcoes fisioldgicas (absorcéo, excrecdo e outras) e biossinteses necessarias & manutencéo da
vida, crescimento e multiplicacdo. O etanol e CO; resultantes se constituem tdo somente em
produtos de excrecdo, sem utilidade metabodlica para a célula em anaerobiose (LIMA, BASSO
e AMORIM, 2001).
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Figura 2.1 - Seqliéncia de reagdes enzimaticas pela fermentacao alcodlica de carboidratos
enddgenos (glicogénio e trealose) ou exdgenos (sacarose e maltose), conduzida por
Saccharomyces cerevisiae (LIMA, BASSO e AMORIM, 2001)

Durante a fermentacdo, as leveduras sofrem varios tipos de estresse. Alguns em razao

do meio, como deficiéncia nutricional, alta temperatura e contaminacéo, outros pelo proprio
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metabolismo da levedura, como o acimulo de etanol e a conseqiiente inibi¢do do crescimento
celular e producéo de etanol. Alguns desses estresses afetam mais severamente as leveduras
que outros, reduzindo a viabilidade celular e diminuindo o rendimento do etanol (BAI,
ANDERSON e MOO-YOUNG, 2008).

2.6. Rendimento da Fermentacao Alcodlica

Por razBes econdmicas é importante exercer uma constante e sistematica vigilancia da
producdo de uma destilaria, o que deve ser efetuado por um balan¢o material e energético,
além do proprio balanco econdmico. Quanto mais completo o balango material, considerando
todos 0s insumos e exumos materiais, representados pelas matérias-primas, pelos subprodutos
e residuos, tanto mais efetivo sera o controle do processo, permitindo uma melhor fiscalizagéo
de sua economicidade (MENEZES, 1980).

O caldo da cana, até o presente momento é a Unica matéria-prima utilizada em escala
industrial para a producdo do etanol no Brasil, apresenta rendimento perto de 80 litros de
etanol por tonelada de cana-de-aclcar (ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA,
2006). Para produzir um quilograma de etanol sdo necessarios 30,1 quilogramas de cana-de-
acUcar (LUO, VOET e HUPPES, 2008).

Pode-se estabelecer assim que a eficiéncia geral de fabricacdo é o produto da
eficiéncia de preparo da matéria-prima (moagem, extracdo do caldo) pela eficiéncia da
fermentacdo e pela eficiéncia da destilagdo. Para os substratos indiretamente fermentesciveis
inclui-se também a eficiéncia da hidrélise. Partindo-se da equagdo de Gay Lussac

C.H,,0, > 2C,H.OH +2CO, (2.1)
obter-se-ia, estequiometricamente, a partir de 100 g de glicose, 51,11 g de alcool ou 64 mL.
Entretanto, em condigdes de trabalho, embora com todo o rigor da técnica, obtém-se a partir
de 100 g de glicose em torno de 48,5 g de etanol ou 61 mL de etanol a 15°C. Isto porque
aproximadamente 5% do acUcar sdo reservados para o crescimento celular e para a formacéo
dos subprodutos da fermentacéo, como glicerol, &cido succinico, etc. (MENEZES, 1980).

As hexoses sdo reagentes primarios no metabolismo da fermentacdo alcodlica.
Estequiometricamente, o rendimento do processo fermentativo é 0,511 g/g de hexose, porém
ocorrem, juntamente com a fermentacéo alcodlica, reacdes secundarias, resultando na reducéo
de rendimento tedrico. Quando se trabalha com substratos complexos, em processos

industriais, notadamente na presenca de corpos estranhos ao meio (fibras, gomas, leveduras
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selvagens) observa-se a geracdo de novos subprodutos e o rendimento industrial € reduzido
para até 90% (LIMA e MARCONDES, 2002).

Quando se considera o substrato formado de sacarose, juntamente com pequenas
porcentagens de glicose e frutose, como na indUstria brasileira de etanol, o agucar é definido
como agucar redutor total (ART) e o rendimento estequiométrico da fermentagdo é 0,511 g de
etanol por grama de ART. Quando o rendimento estequiométrico é calculado com base na
sacarose o valor do mesmo € 0,538 g de etanol por grama de sacarose. Na pratica industrial o
rendimento da fermentacdo alcodlica bem conduzida atinge de 90 a 92% do rendimento
estequiométrico, havendo um consumo de aclcar para formacdo de biomassa celular e
subprodutos. Se ocorrer contaminagdo acentuada do meio, este rendimento € ainda menor
(LIMA, BASSO e AMORIM, 2001).

O etanol representa o produto principal da fermentacdo alcodlica e pode alcancar
concentragdes de até 12 a 14% v/v em fermentacdo normal. O gas carbdnico, segundo produto
da fermentacdo alcodlica, tem um rendimento de 0,4 a 0,5 gramas de CO, por grama de
acUcar degradado consumido (BARRE et al., 2004).

Segundo Viegas (2003), uma unidade de fermentacdo continua convencional, ou seja,
que utiliza separadoras centrifugas e células de leveduras ndo floculantes, geralmente opera
com rendimento de 87% e produtividade de 7,9 Qewno/L.h quando melago é utilizado como
matéria-prima.

A quantidade e o nimero de subprodutos presentes dependem de uma série de fatores.
Os principais s&o o tipo de matéria-prima, a linhagem de levedura empregada e o processo de
fabricacdo. Freguentemente, encontram-se os seguintes produtos: glicerol, &cido succinico,
acido acético, alcoois superiores, ésteres, aldeidos, cetonas, acidos graxos, gas sulfidrico,
furfurol e Oleos essenciais. O gas carbdnico e dleo fusel (&lcoois superiores) sdo o0s Unicos
subprodutos Uteis da fermentacéo alcodlica (MENEZES, 1980).

2.7. Aumento da Produtividade

Atualmente, células livres suspensas no meio fermentativo sdo amplamente utilizadas
em plantas industriais de producéo de etanol. Entretanto, ndo se consegue operar com altas
densidades de leveduras e a producéo de etanol é inevitavelmente mais baixa, a menos que as
células sejam separadas por centrifugacdo e recicladas ao reator. Altos investimentos de

capital e elevado custo energético de operacdo das centrifugas entravam sua aplicacdo em
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plantas quimicas produtoras de etanol, especialmente em paises em desenvolvimento, nas
quais o custo energético é relativamente alto (XU, ZHAO e BAI, 2005).

Apb6s o término da fermentagdo no processo industrial, 0s micro-organismos
(leveduras e nutrientes para manté-las) devem ser separados do produto produzido. O ponto
em que a fermentacdo acaba € monitorado pela avaliagéo da concentragdo de actcar (Brix) no
meio (CUNHA et al., 2006).

A forma mais usual de promover a separacdo das leveduras é o uso de centrifugas,
visto que a sedimentagdo natural se mostra inviavel (a deposicdo das células pode ser até 6000
vezes mais rpida na centrifugacdo que na sedimentacdo natural, sob acdo da forca
gravitacional somente) (COUTINHO FILHO, 2007).

Entretanto, o uso de centrifugas nesse processo requer alto investimento de capital,
elevado custo energético na operacdo, além de ser um setor do processo que ndo admite
automacao total. Tais fatores, somados ao custo de tratamento e bombeamento da corrente de
reciclo, elevam o custo do produto final (ABARCA, 2005).

Em reatores continuos com centrifugacdo de células, pode ndo ser economicamente
vantajoso trabalhar com altas concentragdes celulares, pois se empregaria um grande nimero
de centrifugas na separacdo, tornando o processo inviavel economicamente, pelo alto custo do
equipamento, consideravel consumo de energia e necessidade de manutencdo periddica
(VIEGAS, ANDRIETTA e ANDRIETTA, 2002).

Segundo ABARCA (2005), tecnologias capazes de melhorar o desempenho da
produgdo do setor ganham importancia fundamental no pais. O setor sucroalcooleiro
brasileiro acredita que ser4& um dos supridores mundiais de &lcool combustivel e de
tecnologias modernas para montagem de destilarias em outros paises do mundo. Especialistas
alertam que ganhos de eficiéncia na producédo do etanol séo fatores preponderantes para
competitividade em mercados mundiais.

Uma alternativa possivel para o aumento da concentracdo celular no interior dos
fermentadores, e conseqliente aumento da produtividade, é a utilizagdo de células
imobilizadas (BAPTISTA et al., 2006).

2.7.1. Biorreatores com Imobilizagéo

Estratégias para a retencdo das células no interior do biorreator incluem a separagdo da
corrente de produto seguida do reciclo para o fermentador ou imobilizagdo no interior do
biorreator. A separacdo das células da corrente de produto pode ser feita por sedimentacéo,
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centrifugacéo ou separagdo por membrana e reciclo, ou ainda pela imobilizagdo do agente da
fermentacdo no interior do fermentador. Processos de separagdo e reciclo requerem
equipamentos adicionais e consumo de energia, sendo, portanto, menos adequado por
aumentarem o custo de producéo da fonte renovavel de energia. J& a imobilizacdo das células
nao requer separagdo nem reciclo (BAPTISTA et al., 2006).

Essa imobilizacdo pode ser artificial, incorporada em um gel polimérico ou natural,
suportadas por biomassa ou anexadas a suportes solidos.

Numerosos estudos tém sugerido a producdo de etanol pelo uso de células
imobilizadas (ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA, 2008). Fermentagdes
utilizando leveduras Saccharomyces em biorreatores batelada tradicionais para produgédo de
etanol tém sua produtividade limitada a somente 1,8-2,3 g/L.h, que ndo € viavel
economicamente. Embora fermentagdes continuas possam aumentar esse valor de
produtividade, maiores valores podem ser conseguidos se as ceélulas forem retidas no
fermentador (BAPTISTA et al., 2006).

Fermentacbes alcoodlicas utilizando células imobilizadas podem aumentar
significativamente a produtividade e diminuir o investimento de capital na construcdo dos
fermentadores. Entretanto, tecnologias de imobilizagdo convencional com suportes inertes
tem se mostrado ndo competitivas com tecnologias de fermentagdo alcodlica utilizando
células livres suspensas em razdo do custo do suporte, imobilizacdo das células em escala
industrial e prevengdo de contaminacéo durante o processamento (GE, ZHANG e BAI, 2006).

Joekes et al. (1998) imobilizou Saccharomyces cerevisiae em crisotila. O rendimento
final foi 26% maior que com células livres. Wendhausem et al. (2001) trabalhou com um
fermentador continuo e células imobilizadas, conseguindo um rendimento de etanol de 97,3%.
Esse mesmo sistema conduzido com células livres garante um rendimento menor que 84,5%.
Najafpour et al. (2004) estudou a fermentacdo alcodlica em reator com S. cerevisiae
imobilizada em alginato de célcio, atingindo rendimento de até 83,53% do rendimento tedrico
com uma conversao maxima de sacarose de 92,68%.

Os principais problemas da imobilizagéo artificial sdo: a necessidade de uma operacéo
unitaria para produzir particulas de células imobilizadas, aumentando o custo do processo; e 0
fato de células imobilizadas terem um menor tempo de meia-vida, por perderem a atividade
ou morrerem (BAPTISTA et al., 2006). Além disso, células imobilizadas em suporte,
especialmente em géis, tem seu crescimento significativamente retardado por fatores como
restricdes fisicas, diminuicdo de nutrientes e acimulo de metabdlitos téxicos, em razdo da
potencial limitacéo da transferéncia de massa (BAl, ANDERSON e MOO-YOUNG, 2008).
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Portanto, a producéo de etanol usando leveduras imobilizadas em gel ndo se mostra
produtiva. Alguns outros métodos de imobilizagdo, especialmente adsorcéo de superficie, tem
mostrado melhores resultados que imobilizagdo em gel, retengdo por membrana ou micro-
encapsulacdo. Quando celulas sdo imobilizadas por adsor¢do, seu crescimento ndo é
significativamente afetado, porém as células podem ser arrastadas para fora do biorreator,
pois a adsor¢do das células é geralmente fraca (BAl, ANDERSON e MOO-YOUNG, 2008).

Por essas razoes, utiliza-se imobilizagdo natural, em que a retencéo de células em um
biorreator resulta em uma maior concentragdo de biomassa comparada com uma cultura
suspensa. A imobilizagdo natural de células ativas operando em leito fluidizado apresenta
diversas vantagens quando comparada a outros tipos de imobilizagéo, especialmente quando
comparada a meétodos de imobilizacdo que envolvem incorporacdo em géis poliméricos
(BAPTISTA et al., 2006).

A tecnologia de floculagdo espontdnea de células, e consequente aumento da
concentracdo celular pela reten¢do dos flocos no interior do reator, sem o uso de um suporte
inerte, se mostra economicamente competitiva e representa um novo conceito de imobilizagéo
(GE, ZHANG e BAI, 2006).

A habilidade de flocular de cepas de S. cerevisiae tem sido considerada como a
producdo de etanol em sistema auto-imobilizado. Células floculantes permanecem no interior
do reator sem que seja necessario um suporte inerte (ANDRIETTA, STECKELBERG e
ANDRIETTA, 2008).

2.7.2. A Levedura Floculante

Dentre as varias técnicas de imobilizacéo, a utilizacdo de células floculantes é muito
atraente devido a sua simplicidade e baixo custo, ndo havendo necessidade de suporte. Esta é
uma vantagem substancial frente a outros sistemas de imobilizacdo, uma vez que o suporte
est4 associado ao maior custo de células imobilizadas (DOMINGUES, 2001).

Com o objetivo de melhorar o desempenho de plantas industriais, aumentar a
densidade celular no interior de fermentadores e diminuir os custos de produgdo
pesquisadores conseguiram selecionar linhagens de leveduras que desempenham papel
diferenciado no processo de fermentacdo do alcool. Estas séo ditas “leveduras floculantes” e
tém a habilidade de se agregarem espontaneamente e formar flocos. Apés transformar os
agUcares presentes no caldo da cana em &lcool, esta levedura se agrega em forma de flocos e
concentra-se no fundo do reator. Dessa forma, o combustivel pode ser extraido sem a
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necessidade da centrifugagdo, pois a levedura floculante fica retida no reator e pode ser
reutilizada sem necessidade de qualquer cuidado extra (PARAZZI, 2007; XU, ZHAO e BAI,
2005).

Até bem pouco tempo acreditava-se que a floculacdo ocorria exclusivamente quando
da presenca de algum tipo de bactéria nas dornas. Hoje se conhece algumas linhagens de
leveduras do género Saccharomyces que apresentam propriedade de floculagdo. Essas
linhagens apresentam, em sua composicdo gendmica, genes que expressam proteinas
conhecidas como floculinas que permitem que essas leveduras crescam de forma floculada
(ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA, 2006).

Para que ocorresse essa agregacdo das células era necessario um mecanismo que
funcionasse como floculante para a levedura ou a capacidade de a substancia se juntar sozinha
e descer ao fundo da dorna. Pesquisas em leveduras indicavam a existéncia de um gene, 0
FLO1, capaz de fazer a levedura se agregar e sedimentar. Apesar de haver um gene expresso
com esta capacidade ndo havia como controlar esta floculagdo (BAPTISTA et al., 2006).

Buscava-se um gene que, expresso na levedura, tivesse capacidade de deflagrar o
processo de sedimentacdo quando a fermentagdo fosse concluida, ou seja, quando toda a
glicose fosse convertida em alcool. A pesquisa identificou entdo um promotor chamado &lcool
desidrogenase (ADH2), conhecido por ser regulado pela presenca da glicose. O gene €
dividido em duas partes, estrutural e promotora, esta responsavel por informar a parte
estrutural a necessidade de executar uma funcdo. Foi entdo efetuada a troca da posi¢do do
promotor ADH2 no gene para a levedura Saccharomyces cerevisiae, a espécie mais utilizada
em processos industriais. A mudanca de posicdo do promotor é que permitiu 0 mecanismo de
ativacdo e desativacdo do funcionamento da levedura. Em laboratério, a levedura
geneticamente modificada (ndo transgénica), ja com o promotor que funciona com a auséncia
da glicose, respondeu exatamente como previsto (BAPTISTA et al., 2006).

Enquanto h& glicose presente no meio, a levedura permanece em suspensdo
promovendo a conversdo do acuicar em alcool. Com o fim da glicose, o promotor ADH2 inicia
a aglomeracéo das leveduras, que se decantam por estarem pesadas. O mosto fermentado
sobre a levedura é entdo retirado para a destilacdo. Ao adicionar nova carga de caldo de cana,
0 gene percebe a presenca de glicose, o promotor emite a informagdo e a levedura se
desaglomera para reiniciar o processo. A substancia fica em suspensdo até o fim do processo,
quando sedimenta novamente (BAPTISTA et al., 2006).

Na Figura 2.2, pode-se observar, por meio de microscopia eletronica de varredura,

essa agregacdo espontanea, que forma flocos macroscopicos.
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Figura 2.2 — Células floculantes de Saccharomyces cerevisiae observadas em microscopia
eletrOnica de varredura (barra corresponde a 10 pm) (Fonte: Domingues, 2001)

No processo de floculacdo de leveduras fendmenos bioldgicos, quimicos e fisicos
estdo envolvidos (GINOVART et al., 2006).

Na Figura 2.3 pode-se observar a aparéncia do leito de leveduras quando estas se
encontram aglomeradas e decantadas. Essa aglomerag&o ocorre pois formam-se ligacGes entre
as proteinas e a parede da célula. Formam-se pontes entre os grupos funcionais aniénicos nas
superficies das células adjacentes por cations divalentes, ocorrendo a neutralizagdo das cargas
da superficie celular (PARAZZI, 2007).

Figura 2.3 - Leito de leveduras floculadas (Fonte: Andrietta, 2005)
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Segundo Stan e Despa (2000), a floculagdo requer a presenca de proteinas e receptores
de ions na superficie celular, sendo a floculagdo uma propriedade intrinseca da parede celular.
No entanto, ndo se sabe como fatores regulatérios agem nos genes envolvidos na producéo de
proteinas e como estas se tornam receptoras, sendo a regulagdo da floculagdo um desafio para
as industrias até 0 momento.

Entretanto, algumas caracteristicas importantes desse processo de floculagdo de
Saccharomyces ja foram identificadas: fons Ca”* sd0 necessarios para induzir o processo, fons
Na" tém um efeito inibitério na floculacdo, alguns tipos de actcares inibem a floculagéo,
células ndo floculantes podem interagir com floculantes, a floculagdo é afetada pelas
condicdes do meio de cultivo e estd fortemente relacionada com o aumento da
hidrofobicidade da parede celular. A floculagdo de leveduras é uma interacdo entre as paredes
celulares, em que fons Ca** atuam como cofatores ativando o processo (TEIXEIRA et al.,
1995).

A floculagdo de cepas de levedura é um processo diretamente associado a proteinas
“tipo” lectinas (lectin-like proteins), também conhecidas como floculinas, saem da parede
celular das leveduras floculantes e atuam se ligando seletivamente a residuos de manose
(mananas) presentes na parede celular de outras cepas que compdem o meio (GALASSI,
2007).

Fatores protéicos associados a sais minerais e as mananas estdo envolvidos na
floculacdo de leveduras e a acdo de proteases é eficaz na desfloculagéo do fermento. Para que
a floculacéo se desenvolva é necesséaria a movimentacéao entre as células, para que se acelere o
processo de floculagdo, provavelmente devido ao aumento de colisdo entre as células,
facilitando a adeséo (VIEGAS, 2003).

As células de leveduras se agregam devido a forgas de Van der Waals, que na auséncia
de outro tipo de forca atrativa, estas sdo importantes para que as células de leveduras superem
as forcas de repulsdo eletrostaticas promovendo entdo a floculagdo das mesmas
(STRATFORD, 1996).

Com a aplicagdo industrial dessa tecnologia as usinas obterdo uma economia
significativa, visto que ndo precisardo investir na aquisicdo e manutengdo de equipamentos de
centrifugacdo, nem tampouco no tratamento quimico. Célculos realizados previamente
indicam que o emprego dessa nova tecnologia representard uma economia entre R$ 0,02 e R$
0,03 por litro de etanol produzido, o que é muito significativo para as usinas. A eliminacdo

dos estagios de centrifugacdo e reciclo representa uma economia de 16% nos custos de
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processamento. Para o0s custos de instalagdo, a economia é de 10% (ANDRIETTA,
STECKELBERG e ANDRIETTA, 2008).

Comparada com a tecnologia de imobilizagéo celular desenvolvida previamente, a
levedura floculante é um sistema de imobilizacdo que ndo utiliza nenhum suporte, o que torna
essa técnica potencialmente mais competitiva do ponto de vista econdémico (XU, ZHAO e
BAI, 2005). Além disso, a auto-imobilizacdo elimina a possibilidade de contaminagéo; o
crescimento celular ndo é significativamente afetado; os flocos podem ser retirados do
fermentador sob condigBes controladas, mantendo a concentracdo de biomassa nos niveis
desejados; os flocos podem ser recuperados do reator por sedimentagdo, dispensando
investimento com centrifuga e diminuindo o gasto energético (BAl, ANDERSON e MOO-
YOUNG, 2008).

Comparando-se o desempenho de uma fermentagdo que utiliza levedura floculante e
outra que utiliza células comuns, pode-se perceber que, para 0s mesmos niveis de etanol e
acUcar residual no efluente, o tempo médio requerido pela cepa de leveduras floculantes foi
aproximadamente 50% do requerido pela cepa comum e a produtividade média na
fermentacdo com floculantes foi o dobro, em razéo da alta concentragéo celular no interior do
reator. Além disso, a perda da viabilidade na fermentacdo que utiliza leveduras floculantes é
menor (XU, ZHAO e BAI, 2005). Entretanto, pesquisas ainda S30 necessérias para
transformar esse processo em um sistema industrial rentdvel e robusto (BAPTISTA et al.,
2006).

A Usina Noroeste Paulista, no municipio de Sebastiandpolis, no estado de S&o Paulo
utiliza o processo de producéo de etanol, em processo continuo, utilizando leveduras com
caracteristicas floculantes, separando o fermento apds o ultimo reator da série por decantaco.

Apesar da aplicacdo de células floculantes estar muito bem estabelecida na inddstria
cervejeira, a sua aplicacdo em outras indUstrias biotecnoldgicas é fortuita. A floculacdo de
células de levedura apresenta potencialidades ainda ndo exploradas devidamente
(DOMINGUES, 2001).

Embora os estudos utilizando levedura floculante em escala de laboratério se mostrem
promissores, 0 mesmo pode ndo ocorrer em escala industrial, pois o substrato a ser
fermentado (normalmente melaco de cana-de-agucar) contem micro-organismos nativos que
podem dominar o processo e conseqiientemente eliminar a cepa floculante utilizada como
indculo (ANDRIETTA, STECKELBERG e ANDRIETTA, 2008).
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2.8. Biorreatores Empregados

Usualmente, em fermentacBes alcodlicas industriais, utilizam-se reatores de mistura
ndo agitados mecanicamente. O principal problema deste tipo de reator é que as leveduras
tendem a decantar em sua parte conica, o que implica em diminui¢do da produtividade, pois 0
micro-organismo deixa de estar em contato com o substrato (PARAZZI, 2007).

Em decorréncia disso, inovagdes tecnoldgicas tém sido empregadas com o intuito de
melhorar o desempenho das fermentacbes alcodlicas. Alguns processos industriais ja
empregam agitadores mecéanicos na parte inferior das dornas, evitando, assim, a decantacédo
das células (PARAZZI, 2007).

O projeto do reator e 0 estudo das condigbes de operagdo sdo determinantes na
eficiéncia de um sistema continuo de elevada densidade celular com células floculantes. Estas
permitem modelar e manter o tamanho, forma e densidade dos flocos de forma a permitir a
retencdo de biomassa no reator, mas mantendo simultaneamente a atividade celular. Isto
significa que o compromisso entre as condi¢@es hidrodindmicas do reator e as propriedades
fisicas do floco devem ser mantidos (DOMINGUES, 2001).

Diferentes configuragdes de fermentadores, incluindo air-lift, leito fluidizado simples
e leito fluidizado em dois estagios em série, leito suspenso em CO, acoplado com um tanque
de separacdo foram desenvolvidos para fermentacdo alcoodlica. Entretanto, algumas dessas
configuracbes ndo sdo apliciveis industrialmente a tecnologia das leveduras floculantes em
razdo da baixa produtividade de etanol, baixo consumo de aglcar ou pequenos rendimentos
(XU, ZHAO, BAI, 2005).

Como o processo de inibigdo é bem conhecido na fermentacgdo etandlica, sistemas de
fermentadores em série sdo amplamente utilizados na industria (XU, ZHAO e BAI, 2005).

A fermentacdo continua em um sistema constituido de trés tanques agitados,
associados em série, com dois sedimentadores, operando com leveduras floculantes, reduz em
um tergo o tempo de fermentacdo, além de aumentar em 2,5 vezes a produtividade e em dez
vezes a concentragdo celular, comparada com um fermentador convencional com células
suspensas, para um mesmo nivel de producéo de etanol e de acucar residual. Comparado com
um sistema sem recirculacdo de células o tempo de fermentacdo € reduzido a 42% e a
produtividade aumentada em 70% (WANG et al., 2006).

Andrietta, Steckelberg e Andrietta (2008) estudaram o processo de fermentacdo

continua com uma cepa de leveduras com caracteristicas floculantes em um sistema de dois
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reatores ligados em série, simulando as condi¢cBes operacionais da inddstria, obtendo

rendimento de 83,53%, e uma conversao menor que a esperada.

2.8.1. Biorreatores Tipo Torre

As vantagens de se empregar biorreatores de leito fluidizado séo relatadas em varios
estudos. A alta produtividade e estabilidade sdo alguns dos fatores que sdo levados em conta
quando se trabalha com biorreatores de leito fluidizado (VIEGAS, ANDRIETTA e
ANDRIETTA, 2002).

Segundo Godia e Sola (1995), a depender das condicOes de operacdo, o liquido escoa
em um biorreator de leito fluidizado de forma empistonada, o que é extremamente vantajoso
principalmente em rea¢des que sofrem inibigdo pelo produto, como é o caso da fermentagio
alcodlica.

Harshbarger et al. (1995) analisaram o impacto econdmico da utilizagdo de um
biorreator de leito fluidizado de uma planta para producdo de etanol comparado a um
processo tradicional em batelada. Utilizando-se o biorreator de leito fluidizado operando
continuamente com 30% de catalisador v/v e uma concentracdo de glicose na alimentacéo de
15%, obteve um rendimento em etanol de 98% e uma conversdo de substrato de 99,5%. O
pesquisador concluiu que o custo da planta industrial utilizando-se o biorreator de leito
fluidizado é cerca de 17% mais baixo comparado ao processo tradicional.

Trabalhando com um sistema de fermentacéo continua com reciclo de células formado
por dois fermentadores tipo torre e um decantador utilizando leveduras floculantes para
producdo de etanol, Viegas (2003) obteve conversdo de substrato maior que 98% e
produtividade de 26,3 Qetanoi/L.h, trabalhando com diferentes concentragdes de substrato (125
a 181 g/L) e diferentes condicBes de aeracdo num sistema estavel por 80 dias operando
continuamente. O autor ressalta ainda que tal produtividade é cerca de seis vezes a obtida pelo
processo batelada Melle-Boinot.

Segundo Liu, Wang e Ou-Yang (2009) um reator continuo de leito fluidizado com
células imobilizadas demonstrou significativo aumento da produtividade volumétrica quando
comparado com sistemas batelada tradicionais ou outros reatores continuos.

Quando opera com leveduras com caracteristicas floculantes em um sistema continuo
com recirculacdo de células, o reator de leito fluidizado fornece uma conversdo de substrato

maior que 95%, com estabilidade por um longo periodo de tempo (VIEGAS, ANDRIETTA e
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ANDRIETTA, 2002). Estes mesmo autores, operando com dois reatores do tipo torre
conectados em série obtiveram uma produtividade de 15,4 getanol/L.h com rendimento de 93%.
Segundo Paiva et al. (1996), é possivel operar um reator tipo torre com alta
concentracdo de celulas e alta produtividade (18 getanoi/L.h) utilizando decantadores como
unidade de separagdo quando a cepa de levedura utilizada possui caracteristicas floculantes.

Utilizando uma estirpe floculante e um reator de leito fluidizado alimentado com meio
contendo glicose, Bu’Lock et al. (1984), referido em Domingues (2001), conseguiram uma
produtividade volumétrica maxima em etanol de 50 g/L.h para uma concentracéo de etanol de
75 g/L e um rendimento médio de 83% do teorico.

A fermentacdo continua de melagos com uma estirpe floculante de Saccharomyces
cerevisiae foi avaliada utilizando um reator de leito fluidizado, obtendo-se produtividades
entre 15 e 20 g/L.h (WIECZOREK e MICHALSKI, 1994). Com essa mesma estirpe, Souza et
al. (1994) referem uma produtividade maxima em etanol de 12,9 g/L.h na fermentacdo de
meio contendo glicose usando um reator tipo airlift de circulagéo interna.

Os sistemas de reatores de leito fluidizado com células de leveduras floculantes
apresentam alta estabilidade e produtividade (25 mL etanol/L.h), enquanto que 0s processos
continuos otimizados com centrifugacdo de células atingem 12 mL etanol/L.h (VIEGAS,
2003).

Segundo Viegas (2003) € possivel operar reatores tipo torre com altas produtividades e
elevados rendimentos sem a necessidade de se utilizar unidade de separacdo de células
(centrifugas). A maior dificuldade de operagdo desses reatores € a manutencéo da estabilidade
do leito de células formado no primeiro reator para altas taxas de aplicacdo de substrato (g
substrato/h). Esse fato se deve a grande quantidade de CO, produzido em funcdo da alta
velocidade de fermentacdo alcangados nestas condi¢cbes, o que causa uma fluidizagdo
excessiva do leito, arrastando as células para o segundo reator.

Sipsas et al. (2009) fizeram um estudo comparativo da produgdo em batelada e
continua em fermentadores de torre, multi-estagios de leito fixo. O sistema multi-estagios de
leito fixo resultou em maior produtividade de &lcool quando comparado a um Unico
fermentador de leito fixo. A producéo batelada e continua nos fermentadores de leito fixo
resultaram em produtividades de etanol similares a de fermentadores tradicionais.

Prince e Barford (1982) relatam a capacidade de um fermentador tipo torre operando
continuamente por 14 semanas com leveduras floculantes acumular altas concentragfes
celulares (70-90 g/L), em que a produtividade e conversdo em etanol sdo obtidos em funcéo

da vazéo de alimentagdo e da concentracéo de glicose.
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Paiva et al. (1996) obtiveram produtividade de etanol de 14,4 g/L.h e rendimento de
88,3% usando um sistema de reatores tipo torre de leito fluidizado com reciclo e separacdo de
células por decantacédo. Viegas (2003) estudou o desempenho de leveduras com caracteristicas
floculantes em um sistema de trés reatores em série, obtendo um elevado rendimento, 27,5
g/L.h, atribuido a cepa de leveduras utilizada.

Diante da viabilidade observada no emprego de biorreatores de leito fluidizado em
escala laboratorial, alguns estudos tentaram seu scale-up para aplicacéo industrial (VIEGAS,
ANDRIETTA e ANDRIETTA, 2002).

Prince e Barford (1982) ressaltam que a configuragdo dos reatores tipo torre pode ser
também um avanco comparado aos sistemas convencionais com respeito ao controle de
contaminacdo microbioldgica, uma vez que as bactérias presentes no inicio do processo séo
rapidamente eliminadas do sistema, uma vez que 0s contaminantes séo “lavados” do reator.
Outra vantagem citada é a alta concentragdo de células de leveduras acumuladas no reator, o
que torna o sistema apropriado para operar com altas produtividades.

Outro ponto relevante para a aplicacdo industrial deste processo € a relagdo entre a
concentracdo de glicose na alimentagdo e a concentragdo dos flocos de leveduras na saida do
sistema, uma vez que o0 aumento da concentragdo de aglcar na alimentacdo aumenta a
viscosidade do meio fermentativo, aumentando assim o carregamento hidraulico dos flocos de
células (VIEGAS, 2003).

2.9. Estudo Cinético da Fermentacao Alcodlica

O objetivo bésico do estudo da cinética de processos microbianos é o de quantificar a
taxa de crescimento celular, de consumo de substrato e formagdo de produtos e demais
parametros relacionados, além de avaliar a influéncia de fatores externos como pH,
temperatura, inibidores, etc. nestas taxas. No caso da fermentacdo alcodlica, estes valores sao
essenciais para se projetar adequadamente uma unidade industrial de produgdo de etanol
(VIEGAS, 2003).

A cinética da fermentacédo alcodlica é um assunto de interesse dos centros de pesquisa
especializados, tendo em vista seu potencial industrial e econdmico (LIMA e MARCONDES,
2002).

Segundo Bailey e Ollis (1986), os modelos cinéticos normalmente usados em

fermentacGes podem ser divididos em: ndo-estruturados e ndo segregados, nos quais as células

32



Capitulo 2 — Revisdo Bibliogréafica

de micro-organismos sdo consideradas como soluto; estruturados e ndo segregados, onde as
células sdo tratadas como seres individuais de mdultiplos componentes, porém com
composicdo média semelhante; ndo-estruturados e segregados, onde as células sdo tratadas
como seres individuais distintos, porém descritos por um unico componente; e estruturados e
segregados, onde as células de micro-organismos sdo consideradas como individuos distintos
e formados por multiplos componentes. Para o estudo da fermentagdo alcodlica, o modelo
ndo-estruturado e ndo segregado é o mais utilizado para descrever o comportamento das
varigveis envolvidas.

A complexidade da descricdo cinética que € requerida e apropriada depende das
situacdes fisicas e da aplicacdo pretendida. N&o é possivel a formulacdo de um modelo que
inclua todas as caracteristicas e detalhes celulares. O modelo deve ser formulado a partir de
algumas aproximagdes (STREMEL, 2001).

A equacdo mais simples e popular para descrever o crescimento microbiano é a
equacdo de Monod, que considera a presenga de substrato como limitante para o crescimento
(LUONG, 1985), sendo descrita matematicamente pela Equacéo 2.2.

S

2.2
Ks +S (22)

tu=tumax

Em que: p é a taxa de crescimento celular, umsx € @ méxima taxa de crescimento
celular, S a concentracdo do substrato limitante e Ks a constante de Monod, que representa o
valor de S no qual a taxa especifica de crescimento € a metade do seu valor méximo.
Componentes presentes em altas concentragdes no meio de cultura ndo afetam
significativamente a taxa de crescimento celular segundo esse modelo, ou seja, a equagéo de
Monod somente se aplica para casos em que ndo ha presenca de inibidores de crescimento no
meio de cultura (BAl, ANDERSON e MOO-YOUNG, 2008).

Entretanto, na fermentacdo alcodlica, o rendimento de biomassa diminui com aumento
da concentragédo de etanol, indicando uma relacdo entre o rendimento da biomassa e a inibicéo
pelo produto. O etanol comeca a ter efeito inibitorio na taxa de crescimento celular acima de
15 g/L. A concentragcdo méxima de etanol permitida, acima da qual as células ndo crescem,
foi predita em 112 g/L. O fendbmeno de inibigdo pelo substrato é normalmente menos
importante do que a inibicdo pelo etanol (THATIPALAMA, ROHAI e HILL, 1992). Este
autor propde o modelo descrito pela Equacéo 2.3.

S...—S
_ max (23)
K lumax[smax _Smin]
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Sendo: Spax € @ maxima concentracdo de substrato acima da qual ndo existe
crescimento celular e Swin & concentracdo ode se inicia o efeito de inibigdo.

Thatipamala et al. (1992) apresentaram um modelo que representa a diminuicdo do
rendimento da biomassa (Yyxs) com 0 aumento das concentragdes iniciais de etanol e de
substrato e a diminuicéo da taxa de crescimento especifico com o aumento da concentragéo
inicial de substrato. Os autores sugeriram um modelo especifico para a fase Lag e observaram
experimentalmente que a inibicdo pelo substrato afetou mais o rendimento em etanol do que a
inibicdo pelo produto, por provocar a diminuicdo da viabilidade celular. Observaram ainda
que a fase Lag aumentou com o aumento da concentragéo inicial de substrato.

Moulin et al. (1980) propuseram duas diferentes expressdes para representar a inibigdo
pelo substrato, a primeira delas para S > 100 g/L e P < 32 g/L (Equagdo 2.4) e a segunda para
S>100 g/L e P> 32 g/L (Equacéo 2.5).

= #i[Kl(S—loo)] (2.4)

L= [K,(5-100)][K,(S-100)P] (2.5)

Em que: K; e K; sdo constantes empiricas e p; possui dependéncia exponencial com o
produto (P).

Tosetto (2002) analisou o comportamento cinético da cepa de levedura Y904 em nove
diferentes matérias-primas provenientes de unidades produtoras de aglcar e alcool. Estudou-
se as cinéticas de producdo de etanol, células e de consumo de substrato, assim como o
desempenho da cepa em cada matéria-prima com relacdo & produtividade e rendimento em
etanol. Para a avaliagdo cinética, foram utilizados seis modelos do tipo néo estruturado. Os
que mais se adequaram aos dados experimentais foram os modelos de Ghose e Thyagi (1979),
representado pela Equagéo 2.6 e o de Jin et al. (1981), dado pela Equacéo 2.7, citados em
Tosetto (2002).

S P
= , 1 - (2.6)
a ”m“S+KS+SZ/KI( ij
S
H= Hmax eXp(_ KP-K,S (2.7)
Ks+S

Esse modelo descrito por Jin et al. (1981) leva em consideragéo o efeito do substrato

limitante (Ks), inibicdo pelo substrato (K;) e inibi¢éo pelo produto exponencial (Pmax).
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O modelo de Tosetto e Andrietta (2002) é semelhante ao de Ghose e Thyagi (1979),
porém o valor do expoente do termo de inibicdo pelo produto pode assumir valores diferentes
de 1.

Levenspiel (1980) generalizou uma equacdo matematica para o crescimento celular
contendo um termo para inibicdo pelo produto, além de levar em consideracdo o efeito do

substrato limitante (Ks), dada pela Equacéo 2.8.

Pl s
=X = |1-— X 28
SRS o

Em que P € a concentragdo limite do produto inibidor. Para uma concentracdo de P bem

menor que o valor de Pn, a Equacéo 2.8 se reduz & Equacéo 2.9, que é equivalente & cinética
de Monod (LEVENSPIEL, 1980).

S
r =uX = X 2.9
«=H |:KS+S:| (29)

A multiplicidade de modelos cinéticos que descrevem o crescimento microbiano se
deve ao fato de que eles sdo construidos para uma levedura especifica, em condicbes
experimentais pré-definidas (DOURADO et al., 1987).

Vasconcelos, Pinto e Silva (1992) realizaram Varios ensaios e observou que a
velocidade especifica de producdo de etanol esteve vinculada & velocidade especifica de
crescimento microbiano até determinada fase da fermentacdo. Apos esta fase, a diminuicdo da
velocidade de crescimento microbiano ndo causou a diminui¢do da velocidade especifica de
producdo de etanol, mostrando que as mesmas ndo estdo mais associadas. Estes autores
testaram dez modelos cinéticos para o processo de fermentagdo alcodlica industrial em
batelada alimentada e concluiram que o modelo de Ghose e Thyagi (1979) foi o que
apresentou os melhores ajustes dos dados experimentais.

Apesar dos vérios trabalhos que tratam da cinética de fermentacdo, pouca influéncia
estes tiveram sobre o arranjo das plantas industriais instaladas no Brasil. No entanto, o projeto
rigoroso de uma planta de fermentacdo tem que passar, obrigatoriamente, por uma
modelagem detalhada do processo, pelo uso de modelos cinéticos precisos que possibilitam a
obtencéo de condigdes Otimas de operacdo. Por outro lado, a manutengdo destas condicdes
dependerd da escolha de uma estratégia de controle adequada que so € possivel conhecendo-se
0 comportamento do processo. Isto pode ser adequadamente realizado pelo estudo prévio de

modelagem da planta e simulagdo em computador (ANDRIETTA, 1994).
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CAPITULO 3
MATERIAL E METODOS

3.1. Material

O meio em que foram realizadas as fermentagOes foi preparado de forma a ter
caracteristicas proximas das condi¢des industriais.

Utilizou-se uma cepa de leveduras com caracteristicas floculantes doada pela Usina
Noroeste Paulista. Essa unidade industrial de fermentacdo alcodlica opera com levedura
floculante, usando mosto a base de caldo e melaco.

A cultura proveniente da Usina foi mantida em laboratério nos estados liquido e
solido. Ambas as culturas foram mantidas em refrigerador, a 7 + 1°C, e eram mensalmente
repicadas.

Os reagentes utilizados foram todos de grau analitico, com excecdo do acgucar, que foi
sacarose comercial (agucar cristal).

Diferentemente das condicOes industriais, em que a fermentacédo alcodlica é realizada
com mosto de caldo de cana-de-agUc¢ar e melaco, preparou-se um meio fermentativo com
sacarose comercial. A composigdo do meio para cultivo das leveduras consistiu-se de sacarose
(em concentragdo varidvel de acordo com o planejamento experimental), KH,PO. (5 g/L),
MgSO4-7H,0 (1 g/L), [NH.].SOs4 (2 g/L) e extrato de levedura (6 g/L).

Os experimentos foram realizados em um reator tubular de bancada, do tipo torre, de
escoamento ascendente, em batelada, sem agitagdo, com capacidade para 2,5 L e dotado de
camisa para controle de temperatura, na qual se manteve temperatura constante de 32 £ 0,5°C
ao longo de todos os ensaios. A alimentacdo do meio fermentativo foi feita por recirculagdo
externa por meio de bomba peristéltica. O meio fermentativo foi alimentado pelo fundo do
reator, retirado pela parte superior, e encaminhado novamente ao fundo do reator. Esse
fermentador possui ainda, na parte superior, uma saida para exaustdo de CO, e dez diferentes
pontos ao longo da altura para retirada de amostras. Destes pontos, apenas trés foram
utilizados, nas posi¢des inferior, central e superior, conforme representacéo esquematica dessa

unidade de trabalho mostrada na Figura 3.1.
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Figura 3.1 - Representagdo esquemética da unidade de trabalho

3.2. Métodos

3.2.1. Metodologia Experimental

O micro-organismo utilizado nos ensaios foi obtido por meio de repiques da cultura
estoque do micro-organismo advindo da usina, e foi reaproveitado e reutilizado em sucessivas
fermentacoes.

Os ensaios experimentais foram realizados de acordo com o planejamento
experimental utilizado, sem ajuste de pH e sem suplementagdo de fontes minerais. O pH

inicial do meio era de 5,4. As variaveis independentes foram a concentracdo de células no
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indculo, na faixa de 4,7% a 45,3%, a concentracao de sacarose no meio, de 100 a 220 g/L, e a
vazéo de recirculacdo, variando entre 2,6 € 17,1 mL/s.

Os experimentos foram conduzidos em batelada com recirculagdo em um reator com
volume util de 2,5 L. O volume do indculo correspondeu, em todos os experimentos, a 30%
do volume total do meio. O volume total de cada fermentacédo foi 3 L, sendo 0,9 L de in6culo
e 2,1 L de meio fermentativo, para que se pudesse manter a recirculacdo até que toda a
sacarose do meio fosse consumida.

Apos cada experimento, 0s micro-organismos foram recuperados por centrifugagdo e
mantidos sob refrigeracdo a 7+1°C, suspensos em agua. O indculo, com concentragdo variavel
de células, definida pelo planejamento experimental, foi preparado diluindo-se esta suspenséo
de micro-organismos. Para o preparo do indculo da fermentagdo seguinte, efetuava-se a
centrifugacdo dessa suspensdo de leveduras em tubo graduado, sendo possivel entdo conhecer
a concentragdo volume/volume de micro-organismos na suspensdo. Conhecida essa
concentracdo, utilizava- se a regra de diluicdo (Ci.V1 = Cy.V3), em que o volume e
concentracdo finais eram conhecidos, e determinava-se o volume de suspensdo de leveduras
necessario para que fosse produzido um in6culo na concentracédo celular desejavel.

A concentracéo celular no indculo (v/v) variou de 4,7% a 45,3%. Esta concentracdo
celular no indculo de 4,7% corresponde & concentracdo celular no reator de 1,41% (v/v), que,
utilizando uma curva padréo que relaciona absorbancia com concentragdo celular em termos
de massa seca (Apéndice A.3), corresponde a uma concentracdo de 4,7 g/L. Procedimento
analogo para determinacdo das concentragdes celulares em g/L foi feito para as demais

concentracgdes celulares no indculo, e esta indicado na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 - Relacéo entre concentracdes celulares no inculo e no reator

Conc. de Leveduras no Indculo Conc. Inicial no Reator
% (vIv) % (VIv) (/L)
4,7 141 4,50
10 3,00 9,50
25 7,50 23,75
33 9,90 31,35
40 12,00 38,10
45 13,50 42,75
45,3 13,59 43,04

A Figura 3.2 mostra a foto da unidade de trabalho utilizada nos experimentos,

constituida de reator, bomba peristéltica, recipiente para armazenamento do meio para
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recirculacdo, e banho termostatico, que ndao ¢ mostrado nesta Figura. As dimensGes mais
importantes do reator s&o: altura de 75 cm, didmetro interno de 8 cm e didmetro externo de
10,2 cm.

Figura 3.2 — Unidade de trabalho utilizada nos experimentos (1) controle de temperatura, (2)
exaustdo de CO, (3) duto de recirculacéo, (4) bomba peristaltica, (5) recipiente para
recirculagéo, (6) pontos de amostragem

3.2.2. Metodologia Analitica

Cada fermentagdo foi monitorada por amostragens periddicas do meio fermentativo,
para acompanhamento das concentracGes de sacarose, etanol e células. Inicialmente, as
amostras foram retiradas na parte inferior, no meio e na saida do reator, sendo possivel desta
forma obter os perfis de concentragdo celular, de etanol e de aglcares redutores totais (ART)
ao longo do reator. Porém, devido a baixa variabilidade da concentracdo de ART, optou-se
por fazer a analise de concentracdo de sacarose apenas na saida do reator. O perfil de

concentracdo celular foi avaliado nos trés pontos do fermentador em todos o0s experimentos.
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A concentragédo celular e de substrato ditava a periodicidade com que foram retiradas
amostras. Esta retirada aconteceu em intervalos de 45 minutos ou uma hora.

Amostras de 35 mL foram retiradas do reator e centrifugadas por 3 minutos a 12500
rpm (9800 G). Do sobrenadante foram feitas as analises de concentracdo de sacarose e etanol.
Para avaliar a concentragdo celular apenas retirava-se a amostra de 10 mL do reator, ndo
sendo necesséria a etapa de centrifugacéo.

A partir dos resultados experimentais tragcou-se o perfil de consumo de substrato e
producéo de etanol em fungdo do tempo, e o perfil de concentragéo celular em fungdo da

altura do fermentador e do tempo.

Dosagem de Sacarose

A concentragdo de sacarose presente no meio fermentativo foi determinada por meio
da analise de glicose, feita por um teste enziméatico colorimétrico da marca Laborlab, no qual
a glicose obtida pela hidrolise da sacarose é oxidada pela glicose-oxidase produzindo
peroxido de hidrogénio, que em presenca da peroxidase reage com a 4-aminoantipirina e
fenol, formando um cromdgeno vermelho cereja cuja intensidade de cor é proporcional a
concentracdo de glicose.

A hidrdlise da sacarose foi realizada misturando-se de 1 mL da solugdo sobrenadante
centrifugada, com 1 mL de HCI 2N, a 67°C por 12 minutos. Decorrido este tempo, a mistura
era neutralizada com 3 mL de NaOH 1N. Em um tubo de ensaio, a 20 pL da amostra ja
hidrolizada e devidamente diluida, adicionava-se 2 mL do reativo enzimatico preparado
seguindo as especificacdes do fabricante. Apds 10 minutos em banho-maria a 37°C, efetuava-
se a leitura da absorbancia em espectrofotometro a 505 nm e comparava-se com uma curva
padrdo (Apéndice A.1l). Para essa leitura, utilizava-se somente o reativo enzimatico como

branco. Todas as analises foram feitas em triplicata.

Dosagem de Etanol

A dosagem de etanol foi feita pelo método espectrofotométrico do dicromato de
potassio. Esse método se baseia na oxidacdo de uma mistura hidroalcodlica a acido acético,
pela reacdo com dicromato de potassio em meio acido. A solugdo adquire uma tonalidade
verde proporcional & concentracdo de &lcool na amostra, possibilitando a leitura em
espectrofotometro (STECKELBERG, 2001).
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Para a utilizagdo deste método, é necessario que o alcool produzido esteja destilado.
Para isto, colocava-se 25 mL do sobrenadante e 50 mL de agua destilada em um baldo
volumétrico para destilagdo, que era interrompida quando fossem recolhidos
aproximadamente 50 mL de destilado em um erlenmeyer. Este era entdo diluido na proporgao
de 1:25. Transferia-se 5 mL do destilado diluido pra um tubo de ensaio e adicionava-se 2 mL
de agua destilada e 2 mL do reagente de cor. O tubo era tampado e colocado por 30 minutos
em banho-maria a 60+1°C, resfriado a temperatura ambiente, e, em seguida, o valor de
absorbancia era lido em espectrofotometro a 600 nm. Os valores obtidos eram comparados
com uma curva padrdo (Apéndice A.2). Utilizou-se 4gua destilada ao invés da solucdo

destilada diluida para confecgdo do branco. Estas analises também foram feitas em triplicata.

Dosagem de células

Para acompanhar o crescimento celular ao longo da fermentacdo, foi utilizado o
meétodo espectrofotométrico. Diluiu-se na proporgdo 1:100 o meio fermentativo e leu-se a
absorbancia em espectrofotdometro a 650 nm. Esse valor lido era comparado com uma curva
padrdo que relaciona absorbancia com concentragdo celular em termos de massa seca em
gramas por litro, previamente determinada (Apéndice A.3). O branco utilizado para leitura foi

meio fermentativo adequadamente diluido, sem células.

3.3. Testes Preliminares

Foram realizados testes preliminares para completa definicdo dos métodos analiticos a
serem utilizados, para eliminagdo de possiveis causas de erros sistematicos, definicdo do
tempo do ciclo fermentativo a ser considerado e das condi¢bes Otimas que promovessem a
floculagéo das leveduras.

Foram realizadas fermentacGes em reator de mistura, reator tipo torre e no shaker,
variando as condigOes fermentativas e concentragdo de nutrientes no meio para avaliar a
capacidade floculante da cepa utilizada. As diferentes condigdes testadas foram:

- Fermentag&do com ajuste de pH em 4,5 e 4;

- Fermentagdo com e sem controle de temperatura;

- Utilizagdo de antibioticos eficazes contra espécies Gram-positivas, Gram-negativas

ou contra ambas simultaneamente em concentracfes variaveis;
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- Fermentag&o em reator de mistura variando a velocidade de agitag&o;

- Fermentagdo em reator tipo torre variando a vazdo de recirculacdo de 2,6 a 17,1
mL/s;

- Variacdo da faixa de concentracdo celular no in6culo, acompanhada por contagem
em camara de Neubauer, variando da ordem de 10° a 10™ leveduras/cm?3, ou por método
espectrofotométrico;

- Adicdo, em concentracdo variavel, de bactérias indutoras da floculagdo, cultivadas
em tubo;

- Fermentacdo utilizando caldo de cana concentrado e diluido, testado com e sem o
uso de antibidticos;

- Adicéo, no meio, de CaCl, em concentragdes de 0,1 a 2 g/L;

- Preparo do meio com adicdo de CaSO4, em diferentes concentragdes (0,1 a 3 g/L)

- Adicdo de (NH)4Cl em concentragGes que variam de 0,1 a 2 g/L;

- Adicdo de KCI ao meio fermentativo, em concentragdes que variam de 0,1 a 2 g/L;

Foram testadas, também, a influéncia conjunta de fatores citados acima.

Para as fermentagOes dos testes preliminares foram acompanhados o consumo de
sacarose, a producdo de etanol, concentracdo e viabilidade celular até que todo o substrato

fosse consumido.

3.4. Planejamento Experimental

Para analise da interaco entre as varidveis de entrada e o estudo empirico das relagdes
entre uma ou mais respostas obtidas utiliza-se a técnica do planejamento experimental, com o
qual se faz a otimizag&o por andlise da superficie de resposta.

Para se fazer a anélise da superficie de resposta, € necessario primeiramente programar
ensaios por meio de um planejamento experimental, em que se seleciona um nimero fixo de
niveis para cada uma das varidveis de entrada. Entéo foi possivel executar experimentos com
todas as possiveis combinagdes.

Foi realizado um Delineamento Composto Central (DCC) com dois niveis originais,
utilizando-se o software Statistica 7.0, tendo-se 2° pontos fatoriais, 2 x 3 pontos axiais e 3
repeticbes no ponto central, totalizando 17 experimentos.

A porcentagem de células no indculo variou de 4,7% a 45,3%, a concentragao de

sacarose no meio, de 100 a 220 g/L, e a vazdo de recirculacéo, esteve entre 2,6 e 17,1 mL/s. O
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alfa de ortogonalidade utilizado neste planejamento experimental foi de 1,35313 e as
equacOes de codificacdo para a porcentagem de células no indculo (Xo), a concentracdo de
sacarose (So) e a vazéo de recirculagdo (F) sdo mostradas, respectivamente, nas Equagdes 3.1,

3.2e3.3.

_ (Xo B 25)
X, = T (3.)
(S, —160)
2 444 3.2)
_(v-99)
X, = 53 (3.3)

Na Tabela 3.2 podem ser vistos os valores utilizados no Planejamento Experimental

para as trés varidveis independentes analisadas.

Tabela 3.2 — Valores utilizados no planejamento para as trés varidveis independentes

-Q -1 0 +1 +a,

Xo (% no indculo) 4,7 10 25 40 45,3
So (9/L) 100 115,7 160 2044 220

F (mL/s) 2,6 45 9,9 15,2 171

A faixa de concentracdo celular no inoculo foi determinada com base em dados
industriais e da literatura. Amorim (2005) afirma que a concentracdo de levedo varia de
destilaria para destilaria, mas, por meio de analise estatistica, determinou-se que o nivel 6timo
de fermento nas dornas estd em torno de 12% (v/v). Finguerut (2006) recomenda que a
quantidade de fermento na dorna ndo se ultrapasse 13% (v/v) no final do processo
fermentativo. Neste planejamento experimental a concentrago inicial de levedo no reator
variou de 1,41% (v/v), (quando a concentra¢do celular no indculo era 4,7% (v/v)) a 13,59%
(em que a concentracéo celular no in6culo era de 45,3% (V/v)).

A faixa de concentracdo inicial de substrato foi atribuida com base em dados praticos
de industrias sucroalcooleiras. Essa faixa foi proposta em torno da situacdo média industrial,
que é de 180 g/L, testando ainda concentragBes de substrato acima de 200 g/L, a fim de

avaliar o comportamento do sistema sob acéo de efeitos inibitdrios.
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A faixa vazdo de recirculagdo, variando de 2,6 a 17,1 mL/s, foi atribuida por restrigdes
da bomba peristéltica utilizada na recirculagéo.

A Tabela 3.3 mostra a Matriz do Delineamento Composto Central com valores
codificados e originais das varidveis em estudo. Os ensaios foram realizados de forma

aleatéria, a fim de evitar tendenciosidade dos resultados.

Tabela 3.3 - Matriz do DCC com valores codificados e originais das variaveis

. X, (Xo) X5 (So) X (F)
Experimento o/ o inseulo)  (g/L) (mLJs)
1 -1 (10) (1157 -1(45)

2 -1 (10) 1(1157)  +1(15.2)

3 -1 (10) +1(2044)  -1(45)

4 -1 (10) +1(204,4)  +1(15.2)

5 +1 (40) 1(1157)  -1(45)

6 +1 (40) 1(1157)  +1(15.2)

7 +1 (40) +1(2044)  -1(45)

8 +1 (40) +1(204,4)  +1(15.2)
9 0 (4.7) 0(160)  0(9.9)
10 o (453) 0(160)  0(9.9)
11 0 (25) - (100)  0(9.9)
12 0 (25) Fa(220)  0(9.9)
13 0 (25) 0(160) -0 (2.6)

14 0 (25) 0(160) +a(17.1)
15 (C) 0 (25) 0(160)  0(9.9)
16 (C) 0 (25) 0(160)  0(9.9)
17 (C) 0 (25) 0(160)  0(9.9)

Realizado o planejamento experimental e andlise dos resultados, para um tempo de
fermentacdo de sete horas, efetuou-se experimentos nos pontos estacionarios obtidos pela
analise das superficies de resposta e curvas de contorno e por uma rotina implementada no
software Maple Release 9.5, para verificacdo dos pontos 6timos, com o objetivo de testar a

reprodutibilidade dos modelos obtidos.

3.5. Calculos das Respostas das Fermentacdes

3.5.1. Rendimento

O rendimento em grama de etanol por grama de agUcares redutores totais (ART), ao

final de 7 horas de fermentacéo, foi determinado pela Equagéo 3.4.

44



Capitulo 3 — Material e Métodos

Cetan ol,

Yo nrr = 11053'(Csac0 _Csac7) 3.4)

Para expressar o rendimento em porcentagem, utilizou-se a Equagdo 3.5, que

considera o rendimento teorico de 0,511 Qetano/garT COMO 100%.

P/ART -100%

Rend(%) = Y 0511 (3.5)

Em que:
YeiartT = rendimento de etanol formado em relacdo aos aglcares redutores totais consumidos
(getanoL/gART) ;

C = concentragdo de etanol (g/L) ao final de 7 horas de fermentacéo;

etanol,

C.,, = concentracao de sacarose inicial (g/L);

C,.c, = concentracdo de sacarose (g/L ) ao final de 7 horas de fermentacao.

3.5.2. Produtividade

O célculo da produtividade, em relagéo ao etanol produzido, é uma grandeza cinética
que expressa a velocidade média de producdo. Ao final de 7 horas de fermentacdo, a
produtividade foi calculada pela Equacdo 3.6.

C
P _ etanol, (36)

etanol
t

Em que:
P..no = Produtividade do etanol (g/ L.h);

C = concentragdo de etanol (g/L) ao final de 7 horas de fermentacéo;

etanol,

t = tempo de fermentacéo (h) = 7h

3.6. Modelagem Matemaética

A modelagem matematica de reatores tem sido utilizada por diversos autores com

diferentes objetivos. Neste trabalho, um modelo mateméatico foi desenvolvido para um reator
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do tipo torre operando em loop com o objetivo de descrever o comportamento dindmico deste
para fins de estudos de aumento de escala do mesmo.

A modelagem matematica e simulacdo de dados experimentais pelos métodos
computacionais sdo ferramentas de extrema importancia para se entender o comportamento
dos Dbiorreatores. Procurou-se entdo desenvolver um modelo capaz de representar o
comportamento das respostas biomassa, concentracdo de substrato e de produto com relagéo
as mudangas nas condi¢Bes operacionais.

A modelagem de biorreatores tipo torre que operam com ceélulas de levedura
floculantes é bastante complexa e de extrema importancia para o estudo de aumento de escala,
principalmente pelo efeito de desestabilizagédo do leito que pode ocorrer pela velocidade de
geracdo de didxido de carbono durante o processo fermentativo. O desenvolvimento de um
modelo que possibilite a representacdo real do comportamento deste reator é fundamental
para que se possam determinar as condi¢Oes de operacgdo dos reatores industrialmente para
que este efeito ndo ocorra, pois seria uma situacdo inaceitavel em um biorreator industrial,
devido aos custos que esse fendmeno causaria.

A modelagem do reator permite desenvolver ferramentas computacionais para
verificar o comportamento de todos os fatores que possam interferir na estabilidade do
biorreator em diferentes condi¢Oes de operagéo, sem que novos ensaios em escala de bancada
sejam realizados.

Neste trabalho o modelo matemaético foi desenvolvido considerando o sistema em loop
como um modelo de reator em batelada para descrever o processo de fermentagdo alcodlica
no reator do tipo torre com recirculagdo. Foram consideradas as equagdes do balango de
massa para um reator descontinuo e o modelo cinético proposto por Ghose e Thyagi (1979)
em que o valor do expoente do termo de inibigéo pelo produto pode assumir valores diferentes
de 1, conforme Tosetto e Andrietta (2002). Este modelo cinético considera os efeitos da
biomassa, bem como das inibi¢Oes pelo substrato e produto. O esquema do processo do reator
com recirculagdo em loop foi apresentado na Figura 3.2. Neste sistema o frasco (béquer) que
permaneceu com as entradas e saidas foi considerado como uma simples unidade de mistura,
com volume de reac&o desprezivel

Para um reator em batelada, assume-se que a temperatura e a composigdo S&o
espacialmente uniformes, ou seja, ndo variam com a posi¢do ao longo do reator. Entretanto, a
composicéo varia com o tempo e, considera-se que ndo ha fluxo de massa entrando ou saindo,

0s reagentes sdo introduzidos no sistema antes do inicio do processo reacional. Esta
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consideracdo de néo variacdo espacial das grandezas de estado pode ser utilizada uma vez que
os resultados obtidos experimentalmente praticamente ndo tiveram variagdo com a posigao.

Outras consideragdes do modelo matematico foram:

- O sistema em loop foi considerado como uma mistura quase perfeita;

- Reator de volume constante;

- Volume de bolhas desprezivel;

- Densidade constante.

As equacdes do modelo foram obtidas pelos balangos no volume total do reator e as

formas adimensionais das mesmas estdo apresentadas nas Equacoes 3.6, 3.7, 3.8 e 3.9.

Balanco de substrato:

ds dX

. -4 X 3.6
Balanco de produto:
dpP dX
—=1,—+6,X 3.7
Balanco de células:
XX (3.8)
dr
Com:
S PY
= 1-— 3.9
H = Hn KSA+S+SZ/K,A[ ij (3.9)
Sendo
X s p t X Xty X
=—;, S=—, P=—71=— a0, =00 —; = v A=A — toa = Ut
Xm S0 pm tm g S0 ﬁA ﬁ S0 g pf g g g
Xt
Ko =—5; KIA_ﬁ’ 6,=0 f -
S0 S0 pm

47



Capitulo 3 — Material e Métodos

Os pardmetros do modelo foram determinados utilizando uma técnica de regresséo
multirresposta aplicada as Equacdes 3.6 a 3.9 para o conjunto de dados experimentais
definidos pelos experimentos de validacdo nas condi¢bes definidas pelas superficies de

resposta e curvas de contorno.

3.6.1. Ajuste dos parametros cinéticos

Os valores dos pardmetros foram identificados pelos resultados gerados pela técnica
de regressdo ndo linear aplicada aos dados experimentais obtidos pela validagdo nas
condicBes definidas pelas superficies de resposta e curvas de contorno (Xo = 45 %(v/v) de
células no inoculo, F = 15 mL/s e Sp = 200 g/L) utilizando um algoritmo multirresposta
(MARQUARDT, 1963). A integracdo do conjunto de equagOes diferenciais do modelo foi
realizada utilizando o algoritmo de quarta-ordem de Runge-Kutta (GILL, 1951). Os residuos
entre os valores experimentais e calculados pelo modelo foram obtidos pela minimizagéo da

soma dos quadrados dos residuos como definido pela Equacéo 3.10.

N
SRS = Z (ye xp ytheor)2 (310)
i=1

3.6.2. Validagcdo do Modelo

O modelo obtido ap6s o ajuste dos pardmetros cinéticos foi validado em duas
condigdes diferentes. Uma para o experimento do ponto central (Experimento 16) e a outra

para a condicdo de validacdo do ponto 6timo obtido para a maximizagdo do rendimento.
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CAPITULO 4
RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1. Testes Preliminares

Os testes preliminares foram realizados para se confirmar os métodos analiticos a
serem utilizados, eliminar possiveis causas de erros sistematicos e definir um tempo ideal de
analise das respostas para as fermentacGes. O tempo de 7 horas foi escolhido baseado no
tempo de consumo completo do substrato nas fermentacGes que apresentavam altas
concentragdes celulares.

Durante a fase de testes preliminares avaliou-se, também, a capacidade floculativa da
cepa que seria utilizada nas fermentacdes. Foram realizadas fermentacfes no reator e shaker,
variando-se pH, temperatura, velocidade de agitacdo, vazao de recirculagéo e concentracdo de
nutrientes no meio fermentativo. A levedura ndo apresentou, sob nenhuma condicdo testada,
capacidade de se agregar e formar flocos bem definidos, apesar de se sedimentar facilmente
quando ndo submetida a agitacdo. Optou-se, entdo, por trabalhar com o meio de cultura pré-
estabelecido, a temperatura constante, sem ajuste de pH e sem adi¢do de antibidticos.

Na Figura 4.1 pode-se observar a aparéncia das leveduras utilizadas quando toda a

sacarose do meio foi consumida.

Figura 4.1 — Aparéncia das leveduras utilizadas quando consumida toda a sacarose do meio
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Na Figura 4.1, ndo ocorreu a formacéo de flocos, mas pode-se notar que estas se
agregaram e se sedimentaram, fazendo com que a concentragdo no fundo do reator fosse
maior que na saida. Tal efeito foi ainda mais pronunciado quando se utilizou baixas vaz@es de
recirculagéo.

Um exemplo de perfil de concentragdo celular, de substrato e produto ao longo do
tempo pode ser visto na Figura 4.2, em que se observa a tendéncia & sedimentacdo das
leveduras ao longo do processo fermentativo. Pode-se observar que a concentragéo celular na
saida do reator (na parte superior), € menor que no fundo do mesmo. Esse experimento foi
realizado com concentracdo de indculo, concentracdo inicial de substrato e vazdo de

recirculagéo, 40%, 204,4 g/L e 4,5 mL/s, respectivamente.
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Figura 4.2 - Perfis de concentragdo celular, substrato e indculo em func¢éo do tempo

Na condicdo experimental mostrada na Figura 4.2, iniciou-se o processo fermentativo
com alta concentracdo celular no indculo e, por esta razdo, ndo ocorreu crescimento
pronunciado das celulas. Pode-se observar também que praticamente ndo ocorreu fase lag. A
sacarose, assim que se iniciou a fermentacdo, foi consumida em favor da producéo de etanol.

Em outros experimentos, que foram realizados com menor concentragdo de células no
indculo, pdde-se observar maior taxa de crescimento destas, além de um periodo de fase
adaptativa até que se iniciou a produgdo de etanol.

Na Figura 4.2 pode-se observar, também, que decorridas sete horas de processo

fermentativo, j& havia sido formado 94% do etanol total produzido nessa condigdo
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experimental e mais de 90% da sacarose presente inicialmente no meio ja4 havia sido
consumida. Tal fato justifica o tempo de anélise determinado em sete horas, ja que esse

experimento trabalhou com alta concentragéo inicial de substrato.

4.2. Planejamento Experimental

Neste planejamento experimental estudou-se como o rendimentO Qetanol/Usacarose; &
produtividade de etanol e a quantidade residual de sacarose séo afetados pela concentragéo
inicial de substrato, concentracéo celular no indculo e pela vazéo de recirculagdo do reator.
Estas trés varidveis independentes que afetam fortemente o desempenho da fermentagdo
alcodlica foram avaliadas nas faixas: concentracdo inicial de sacarose (100 a 220 g/L),
concentragdo celular no inéculo (4,7 a 45,3%), e vazdo de recirculacdo do reator (2,6 a 17,1
mL/s), todas estas variaveis foram analisadas durante 7 horas de processo fermentativo. No
entanto, todos os experimentos foram conduzidos até o completo consumo de sacarose. A
partir desses resultados experimentais pode-se tracar o perfil de consumo de substrato e
producéo de etanol em fungdo do tempo, bem como o perfil de concentragdo celular em
funcdo da altura do fermentador e do tempo para cada experimento.

A Tabela 4.1 mostra os valores codificados e originais das variaveis de estudo e as
respostas rendimento percentual Qetanol/Gsacaroses Produtividade de etanol e quantidade residual
de sacarose.

Observa-se na Tabela 4.1 que o rendimento variou de 52,4% (experimento 9) a 100%
(experimento 10) e a produtividade de etanol esteve entre 4,420ctna/L.h (experimento 3) e
13,32 42 Qeranol/L.h (experimento 8). Ja a quantidade de sacarose residual variou de zero, nos
experimentos 10 e 11, em que a sacarose foi consumida totalmente em tempo menor que as 7
horas propostas, a 125,1 g/L (experimento 3). Verifica-se também que os pontos centrais
apresentaram uma variagdo pequena para todas as respostas indicando uma boa repetibilidade
do processo.

Pode-se observar que a maior produtividade de etanol n&o ocorreu para a maior
concentracdo de substrato presente no meio, e que o menor valor de rendimento ocorreu para
o menor nivel de concentracdo celular presente no indculo, e o maior rendimento foi
observado no maior valor de concentragdo celular inicial. Sabe-se que o raciocinio cartesiano

linear ndo deve ser aplicado para processos fermentativos complexos, pois uma série de
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fatores interligados determinam o comportamento do sistema. Este fato justifica a anélise

conjunta das variaveis propostas.

Tabela 4.1 — Varidveis utilizadas no DCC e suas respostas em 7 horas de fermentacdo

Experimento X1 _(Xo) X2 (So) X3 (F) Rendimento Produtividade Sac. Residual
(Yonoinculo)  (g/L)  (mLis) (%) (Getanot/Lh) (g/L)
1 -1 (10) -1(115,7) -1(4)5) 67,9 6,02 0,32
2 -1 (10) -1(115,7) +1(15,2) 72,7 6,46 0,15
3 -1 (10) +1(204,4) -1(4)5) 72,5 4,42 125,1
4 -1 (10) +1(204,4) +1(15,2) 78,2 5,84 107,3
5 +1 (40) -1(115,7) -1(4)5) 82,2 7,32 0,2
6 +1 (40) -1(115,7) +1(15,2) 89,1 7,92 0,07
7 +1 (40) +1(204,4) -1(4)5) 92,3 12,72 25,2
8 +1 (40) +1(204,4) +1(15,2) 91,3 13,32 14,7
9 -a (4,7) 0 (160) 0(9,9 52,4 6,22 25,7
10 + o (45,3) 0 (160) 0(9,9 100 12,31 0
11 0 (25) -0 (100) 0(9,9 72,1 5,54 0
12 0 (25) + o (220) 0(9,9 99,8 11,72 67,2
13 0 (25) 0 (160) -0.(2,6) 89,4 10,12 12,7
14 0 (25) 0(160) +a(17,1) 96,5 11,87 0,05
15 (C) 0 (25) 0 (160) 0(9,9 98,8 12,14 0,07
16 (C) 0 (25) 0 (160) 0(9,9 98,2 12,07 0,11
17 (C) 0 (25) 0 (160) 0(9,9 98,9 12,16 0,05

Devido a grande variabilidade inerente aos bioprocessos, foi considerado um nivel de

significancia de 90%, ou seja, foram considerados significativos os parametros em que p<0,1.

Com os resultados apresentados na Tabela 4.1, foi possivel analisar estatisticamente o

comportamento de cada resposta. Para isto, determinaram-se os coeficientes de regresséo ap6s

a realizacdo da regressdo mdaltipla no programa Statistica 7.0.

4.2.1. Rendimento

A Tabela 4.2 mostra os coeficientes de regressdo das variaveis e interacbes com

parametros significativos e ndo significativos para a resposta rendimento, bem como os

valores dos niveis de significAncia relacionados aos mesmos.

A partir desta analise foi obtida a Equacéo 4.1:

Rendimento(%)=97,30+10,98.X:-10,59.X32+5,13.X>-5,27.X»?+2,23.X3-1,45.X3?4+0,28.X1. X2~
0,58.X1.X3-0,88.X2X3
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Tabela 4.2 — Regressdo multipla para a resposta rendimento
Coeficiente de

Variveis e interacdes Regressio Desvio t(7) p
Termo Independente 97,3038 3,975628 24,47507 0,000000
(X1)%inoculo(L) 10,9767 2,243021 4,89370 0,001766
%indculo(Q) -10,5943 2,958184 -3,58136 0,008960
(Xz)Sacarose(L) 5,1348 2,243021 2,28924 0,055870
Sacarose(Q) -5,2692 2,958184 -1,78124 0,118081
(X3)Vazao (L) 2,2301 2,243021 0,99424 0,353225
Vazéo (Q) -1,4461 2,958184 -0,48885 0,639891
X1.X2 0,2750 2,708155 0,10155 0,921965
X1.X3 -0,5750 2,708155 -0,21232 0,837906
X2. X3 -0,8750 2,708155 -0,32310 0,756058

R?=0,86

A Tabela 4.3 mostra os coeficientes de regressdo das varidveis e interagbes com niveis
de significancia (p) menores que 10% para a resposta rendimento, ap6s a eliminacéo de

parametros ndo significativos.

Tabela 4.3 — Regressdo multipla apenas com variveis significativas para a resposta

rendimento
Variaveis e interacdes Cosglgcrleesnstéeode Desvio t(12) p
Termo Independente 96,3117 2,858119 33,69759 0,000000
(X1)%inoculo(L) 10,9767 1,875224 5,85352 0,000078
%in6culo(Q) -10,5943 2,473118 -4,28378 0,001062
Sacarose(Q) -5,2692 2,473118 -2,13060 0,054496
(Xz)Sacarose(L) 5,1348 1,875224 2,73824 0,017990
R2=0,84

Os parametros ndo significativos, que puderam ser desprezados para o nivel de
significancia adotado, foram: todas as interacfes entre as variaveis e os termos relacionados a
vazdo (linear e quadrético).

A Equacdo 4.2 representa 0 modelo com as variaveis significativas codificadas para a
resposta rendimento.

Rendimento(%) = 96,31+10,98.X;-10,59.X;%-5,27.X,?+5,13.X; (4.2)

O coeficiente de correlacdo (R?) obtido apés o ajuste foi de 0,84, indicando que os
resultados foram explicados pela equacdo empirica proposta com 84% da variabilidade dos
dados. Esses resultados indicam uma boa concordancia entre os valores experimentais e

previstos pelo modelo, expressos na Figura 4.3.
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Figura 4.3 - Valores preditos por valores experimentais pelo modelo para o rendimento

Analisando-se a Equagéo 4.2 pode-se verificar que a vazdo de recirculagdo (X3) ndo
exerceu influéncia significativa sobre o rendimento, quer seja de forma linear, quadréatica ou
por interagdes com outras variaveis.

Pela analise dos coeficientes das variaveis isoladas na Equacédo 4.2, pode-se observar
que a concentracdo celular no inéculo (X;) contribui consideravelmente para o aumento da
resposta rendimento, desde que assuma valores codificados superiores ao nivel central (0,0).
Um aumento na concentragdo inicial de sacarose (X;) também contribui para o aumento do
rendimento de etanol.

O sinal positivo dos coeficientes X; e X indica que maiores concentracdes de células
e de sacarose contribuem para um aumento do rendimento na produgéo de etanol. A Tabela
4.1 confirma a interpretacdo dada ao modelo, deixando evidente que maiores concentragdes
celulares no inéculo (X;) e maiores concentragbes de sacarose (X;) produzem maiores
rendimentos. E claro também que ha um limite para esse aumento, determinado pelo
custo/beneficio.

Pela Figura 4.4 pode-se observar que 0s erros de ajustamento Se mostram
independentes e normalmente distribuidos em torno da reta, o que indica normalidade para a
resposta rendimento.

Como o modelo foi significativo, foi possivel construir as superficies de resposta e
definir regides de interesse. A Figura 4.5 ilustra a superficie de resposta e a curva de contorno
em funcéo de X; e X; para o rendimento. Por se tratar de um planejamento que visa otimizar
trés variaveis de processo, elas serdo apresentadas graficamente duas a duas junto a resposta
avaliada. Sendo assim, a Figura 4.6 ilustra a superficie de resposta e a curva de contorno em
funcdo de X; e X, e a Figura 4.7 ilustra a superficie de resposta e a curva de contorno em

funcéo de X; e Xs.
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Figura 4.6 - Superficie de resposta e curva de contorno para a resposta rendimento em fungéo
da concentracao celular no indculo e da vazao de recirculagédo

Analisando as curvas de contorno das Figuras 4.5 e 4.6 definiu-se a faixa de
concentragdo celular no indculo que maximiza o rendimento.

A curva de contorno que representa o efeito da concentracdo celular no in6culo em
sinergismo com a concentracdo inicial de substrato (Figura 4.5) indica uma faixa aproximada
de 26 a 40% para a maximizacdo da resposta em questdo. O efeito combinado da
concentragdo celular no in6culo e da vazdo de recirculagdo (Figura 4.6) indica uma faixa
também de 26 a 40%. Portanto, esta é a faixa que satisfaz ambos os efeitos combinados, ou
seja, pode-se afirmar que para maximizagdo do rendimento na producdo de etanol, dentro da

regido experimental trabalhada, a concentracao celular de in6culo deve estar entre 26 e 40%.
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da concentracdo inicial de sacarose e da vazéo de recirculagéo

Da mesma forma que para a concentracdo de leveduras, a partir das curvas de
contorno das Figuras 4.5 e 4.7, definiu-se a faixa de concentracdo inicial de sacarose que
maximiza o rendimento na regido experimental trabalhada. A faixa aproximada de sacarose
inicial correspondente ao méximo rendimento esté entre 160 e 200 g/L.

Para a definicdo da vazdo de recirculagdo que maximiza o rendimento na producdo de
etanol foi realizada a analise das curvas de contorno das Figuras 4.6 e 4.7. De acordo com esta
analise, seguindo o procedimento descrito para obtencdo da concentragdo celular que
maximiza o rendimento, e visando também nesse caso um maior rendimento € interessante
que a vazao de recirculacdo seja maior que 9 mL/s.

Com o objetivo de encontrar o ponto estacionario para o rendimento, ou seja, 0 ponto
correspondente a maximizacdo da resposta rendimento dentro da regido de otimizagdo,
realizou-se uma andlise candnica utilizando o modelo completo representado pelos

coeficientes de regressdo mostrados na Tabela 4.2. Utilizou-se um algoritmo implementado
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no software Maple Release 9.5 e definiram-se as condi¢cbes que maximizaram a resposta
rendimento: concentracdo celular no indculo em 33%, concentracdo inicial de sacarose em
aproximadamente 180 g/L e vaz&o de recirculagdo em 12,7 mL/s. Tal resultado mostra-se em
concordancia a analise anterior ja que todas as variaveis determinadas se encontram dentro da
faixa definida.

A partir da Equagéo 4.2, obteve-se um rendimento de 99,8% quando da substitui¢éo
do ponto 6timo.

Lima e Marcondes (2002) encontraram para fermentagfes alcodlicas rendimentos
medios de 90%, devido & geragdo de subprodutos, observada especialmente na presenca de
corpos estranhos no meio.

Viegas (2003) obteve rendimento em torno de 87% em uma unidade de fermentacéo
continua convencional, ou seja, que utiliza separadoras centrifugas e células de leveduras ndo
floculantes, em reatores de mistura, utilizando melago como matéria-prima.

Harshbarger et al. (1995) utilizando-se de um biorreator de leito fluidizado operando
continuamente com 30% de catalisador v/v e uma concentragéo de glicose na alimentacéo de
150 g/L encontrou um rendimento em etanol de 98%. Viegas, Andrietta e Andrietta (2002)
conseguiram um rendimento de 93% operando continuamente com dois reatores do tipo torre
conectados em série, sistema de recirculacdo de células e leveduras floculantes.

Segundo Paiva et al. (1996) um sistema de reatores tipo torre de leito fluidizado com
reciclo e separacéo de células por decantacédo, resultou em um rendimento de 88,3%.

Comparando-se os valores de rendimentos obtidos nos experimentos e nos trabalhos
citados, nota-se que no presente trabalho foram obtidos resultados superiores aos apresentados
na literatura com a utilizagdo do reator de escoamento ascendente aliado a utilizacdo de uma

cepa com caracteristicas floculantes.

4.2.2. Produtividade

A Tabela 4.4 mostra os coeficientes de regressdo das variaveis e interacbes com
pardmetros significativos e ndo significativos, além dos niveis de significancia, desvio e valor
do teste de t de student associado a cada um.

A Equacdo do modelo, considerando pardmetros significativos e ndo significativos €

dada pela Equacéo 4.3.
Produtividade (Qetano/L.h)=12,13+2,30.X1-1,57.X12+1,45.X5-1,92.X,2+0,47. X5-
0,63.X3%+1,63.X1.X5-0,08.X1.X3-0,12. X>X3 (4.3)
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Tabela 4.4 - Regressdo multipla para a resposta produtividade
Coeficiente de

Variveis e interacdes Regressio Desvio t(7) p
Termo Independente 12,13401 0,392221 30,93670 0,000000
(X1)%inoculo(L) 2,29641 0,221288 10,37747 0,000017
%indculo(Q) -1,57443 0,291843 -5,39477 0,001014
(Xz)Sacarose(L) 1,45279 0,221288 6,56516 0,000314
Sacarose(Q) -1,92124 0,291843 -6,58312 0,000309
(X3)Vazao (L) 0,46544 0,221288 2,10334 0,073508
Vazéo (Q) -0,62957 0,291843 -2,15722 0,067886
X1.X2 1,62750 0,267176 6,09148 0,000495
X1.X3 -0,08250 0,267176 -0,30878 0,766473
X2. X3 0,12250 0,267176 0,45850 0,660490

R2=0,97

Apoés a eliminagdo dos pardmetros ndo significativos, com p > 0,10, foi obtida as
seguintes relacdes apresentadas na Tabela 4.5. A equacdo resultante deste ajuste é apresentada

pela Equacdo 4.4.

Tabela 4.5 - Regressdo multipla apenas com variaveis significativas para a resposta

produtividade
Variaveis e interacdes Coeficiente de Desvio t(9) p
Regressdo
Termo Independente 12,13401 0,353375 34,33747 0,000000
(X1)%inoculo(L) 2,29641 0,199372 11,51823 0,000001
Sacarose(Q) -1,92124 0,262939 -7,30678 0,000045
X1. X5 1,62750 0,240715 6,76109 0,000083
%in6culo(Q) -1,57443 0,262939 -5,98780 0,000206
(Xz)Sacarose(L) 1,45279 0,199372 7,28684 0,000046
Vazéo (Q) -0,62957 0,262939 -2,39435 0,040269
(X3)Vazéao (L) 0,46544 0,199372 2,33455 0,044415
R2=0,97

Produtividade(Qetanoi/L.h)=12,13+2,30.X1-1,92.X2+1,63.X1.X2-1,57.X12+1,45 X -
0,63.X52+0,47.X3 (4.4)

O coeficiente de regressio (R?) obtido apés o ajuste foi de 0,97, indicando que a
equacao empirica proposta reproduz com fidelidade os resultados obtidos experimentalmente.
Esses resultados indicam excelente concordéncia entre os valores experimentais e previstos

pelo modelo, como mostra a Figura 4.8.
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Figura 4.8 - Valores preditos por valores experimentais pelo modelo para a produtividade

Os parametros ndo significativos eliminados nesse caso foram as interagdes entre as
variaveis X;.X3 e X,.X3, que apresentaram p>0,1. Pode-se perceber, pela analise da Equacédo
4.4, que o efeito da vazédo de recirculagdo se mostrou significativo nesse caso, ao contrario do
que se observava na resposta rendimento, porém atua de forma pouco expressiva na
produtividade.

A concentracdo celular no indculo e a concentragdo inicial de sacarose no meio
apresentam efeito aproximado em relagéo a resposta analisada, sendo mais expressivo o efeito
da concentracdo de leveduras presente no indculo, seguido da concentragdo de substrato, e
finalmente da vazéo de recirculagdo, nesta ordem.

A variavel X, relacionada a concentracao celular, contribui consideravelmente para o
aumento desta resposta, desde que assuma valores codificados superiores ao nivel central
(0,0). O sinal também positivo atribuido ao coeficiente da variavel X2, concentracdo inicial de
substrato, contribui com o aumento da produtividade, porém com menos intensidade, desde
que assuma valores codificados superiores ao nivel central (0,0). Para Xs, vazdo de
recirculacdo, valores inferiores ao nivel central, diminuem a produtividade de etanol e valores
superiores ao nivel central, aumentam essa resposta. E claro que, como no caso da resposta
rendimento, ha um limite para o aumento das variaveis, determinado pela relacdo
custo/beneficio.

Observando a Figura 4.9, verifica-se que a distribuicdo dos residuos comportou-se

aleatoriamente em torno do zero, ndo apresentando qualquer tendéncia quanto a distribuigéo.
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Figura 4.9 - Distribuicdo dos residuos para a resposta produtividade

1g

Nesse caso, foi possivel, construir as superficies de resposta e definir a regido de
interesse. A Figura 4.10 ilustra a superficie de resposta e a curva de contorno em funcdo da

concentracdo celular no in6culo (X;) e da concentracdo inicial de sacarose (X;) para a
produtividade.
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Figura 4.10 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em funcdo da
concentragdo celular no indculo e da concentragdo inicial de sacarose
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A Figura 4.11 ilustra a superficie de resposta e a curva de contorno em funcdo da

concentracdo celular no indculo (X;) e da vazdo de recirculacdo (X3) para a resposta
produtividade.
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Figura 4.11 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em funcéo da
concentracao celular no indculo e vazdo de recirculagdo

A Figura 4.12 mostra a superficie de resposta e a curva de contorno em funcdo da

concentragdo inicial de sacarose (X;) e da vazdo de recirculacdo (X3) para a resposta
produtividade.
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Figura 4.12 - Superficie de resposta e curva de contorno para a produtividade em funcéo da
concentracdo inicial de sacarose e da vazdo de recirculagéo

Analisando as curvas de contorno das Figuras 4.10 e 4.11 definiu-se a faixa de
concentracdo celular no inéculo que maximiza a produtividade de etanol ao final do ciclo
fermentativo. A curva de contorno da Figura 4.10, que representa o efeito da concentracdo
celular no in6culo em sinergismo com a concentracdo inicial de sacarose no meio indica que
para a maximizacdo da resposta em questdo, deve-se utilizar uma concentragdo celular no
indculo maior que 30%. O efeito combinado da concentragdo celular e da vazdo de
recirculagédo (Figura 4.11) indica que a faixa de concentracdo celular deve ser maior que 27%.
Buscando-se uma faixa que satisfaca ambos os efeitos combinados, pode-se afirmar que, para

maximizacgdo da produtividade de etanol, na regido experimental adotada, a concentragdo de
células no indculo deve ser superior a 30%.
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Da mesma forma que para varidvel relacionada ao indculo, a partir das curvas de
contorno das Figuras 4.10 e 4.12 definiu-se a faixa de concentragéo inicial de sacarose que
maximiza a produtividade na regido experimental trabalhada. O efeito combinado da
concentracdo celular e da sacarose inicial indica que a faixa de concentragdo de substrato no
inicio do processo fermentativo deve ser maior que 160 g/L. O efeito da concentragdo de
substrato em sinergismo com a vazdo de recirculagdo indica que, para a maximizagédo da
produtividade de etanol seja, deve-se iniciar a fermentacdo com uma concentragdo de sacarose
entre 160 e 200 g/L. Portanto, para que ambos os efeitos sejam satisfeitos, é ideal que se
utilize uma concentracdo inicial de sacarose entre 160 e 200 g/L.

Com o objetivo de se definir a vaz&o de recirculagdo que maximiza a produtividade de
etanol foi realizada a analise das curvas de contorno das Figuras 4.11 e 4.12. De acordo com a
Figura 4.11, a produtividade é maximizada se a vazdo de recirculagdo estiver entre 7 e 16
mL/s. Pela Figura 4.12, que avalia a vaz&o de recirculagdo em sinergismo com a concentragao
inicial de sacarose, conclui-se que esta variavel deve estar entre 9 e 15 mL/s. Nesse caso, para
que a produtividade de etanol seja maximizada, deve-se operar com vazdes de recirculagéo
compreendidas entre 9 e 15 mL/s.

Com o objetivo de encontrar o ponto estacionario para a produtividade de etanol, ou
seja, 0 ponto correspondente de maximizagao da resposta produtividade dentro da regido de
otimizacéo foi realizada a implementagdo de um algoritmo no programa Maple Release 9.5.
Este procedimento foi adotado com intuito de definir a condigdo operacional dentro da regiéo
de otimizacdo. Os valores codificados deste ponto foram os seguintes: X; = 1,19; X,=0,89 e
X3=10,38.

Utilizando as Equaces de codificagdo 3.1, 3.2 e 3.3, foi possivel calcular os valores das
variaveis em sua forma real, resultando em: X, = 42,8% de células no inéculo, So=199,7 g/L
de sacarose e V = 11,9 mL/s.

A produtividade obtida a partir da equagdo do modelo (Equagdo 4.4) foi 14,23
Getanol/L.h, quando substituido as condic¢bes do ponto 6timo calculado.

Tal resultado mostra-se em concordancia a analise das superficies de resposta e curvas
de contorno anteriores, uma vez as variaveis determinadas se encontram dentro da faixa
definida.

Nota-se, com base nas anélises em relagdo ao rendimento e a produtividade dentro da
faixa experimental trabalhada, que maiores concentracdes celulares no indculo, maiores
concentragdes iniciais de sacarose e altas vazdes resultam em melhores resultados decorridas

sete horas de processo fermentativo.
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Comparando-se os valores de produtividade obtidos no presente trabalho com outros
estudos, observa-se uma melhora consideravel da produtividade da fermentacéo alcodlica
quando se utilizam leveduras com caracteristicas floculantes e reatores do tipo torre. Enquanto
0 modelo obtido sugere uma produtividade de 14,23 Qetanol/L.h, de acordo com Viegas (2003),
uma fermentagdo continua convencional, usual de um processo industrial, em que se utilizam
separadoras centrifugas, reatores de mistura e células de leveduras ndo floculantes, geralmente
opera com produtividade de 7,9 Qetano/L.h quando melago é utilizado como matéria-prima.
Este mesmo autor constatou que sistemas de reatores de leito fluidizado com células de
leveduras floculantes apresentam alta estabilidade e produtividade de até 20 Qetanol/L.h,
enquanto que os processos continuos otimizados com centrifugacéo de células atingem 9,6
etanol/L.N.

Utilizando leveduras com caracteristicas floculantes, Souza et al. (1994) referem-se a
uma produtividade méxima em etanol de 12,9 g/L.h na fermentacdo de meio contendo glicose
usando um reator tipo airlift de circulagéo interna.

Operando com dois reatores do tipo torre conectados em série consegue-se uma
produtividade de 15,4 Qewno/L.h, quando se opera com leveduras com caracteristicas
floculantes em um sistema continuo com recirculacdo de células, com estabilidade por um
longo periodo de tempo (VIEGAS, ANDRIETTA e ANDRIETTA, 2002).

Viegas (2003) estudou o desempenho de leveduras com caracteristicas floculantes em
um sistema de trés reatores em série, obtendo um elevado rendimento, 27,5 g/L.h, atribuido a
cepa de leveduras utilizada.

Paiva et al. (1996) operou continuamente um reator tipo torre, utilizando decantadores,
com alta concentragdo de células e produtividade aproximada de 18 g etanol/L.h. A
fermentacdo continua de melagos com uma estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae foi
avaliada utilizando um reator de leito fluidizado obtendo-se produtividades entre 15 e 20
g/L.h (WIECZOREK e MICHALSKI, 1994).

O modelo obtido no presente trabalho ainda indica que a produtividade pode ser
aumentada se a faixa de concentracdo celular no indculo utilizada no planejamento
experimental for ampliada. Produtividades ainda maiores também poderiam ter sido obtidas
se o sistema fosse operado de forma continua, ou com reatores associados em série, como

apontam os estudos citados.
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4.2.3. Sacarose Residual

Outra varidvel resposta analisada foi a sacarose residual, ou seja, a concentragdo de
sacarose presente no meio apds sete horas de fermentacdo. E interessante que essa variavel
seja minimizada, afinal ndo se deseja que cessado o processo ainda haja matéria-prima a ser
consumida, pois tal fato resultaria em prejuizo para a industria, e esse agucar pode acabar
sendo agregado ao efluente do processo, provocando problemas ambientais.

Na Tabela 4.6 podem ser vistos os coeficientes de regressdo das variaveis e interacoes,
incluindo os paradmetros significativos e ndo significativos para a resposta sacarose residual.
Nesta tabela podem ser vistos, também, os valores dos niveis de significancia relacionados
aos parametros, o desvio padrdo com relagdo a cada um, e o valor do teste de t de student
associado.

Tabela 4.6— Regressdo multipla para a resposta sacarose residual
Coeficiente de

Variveis e interacdes Regressio Desvio t(7) p
Termo Independente -1,5242 5,524832 -0,27588 0,790604
(X1)%inoculo(L) -19,5058 3,117071 -6,25774 0,000421
%indculo(Q) 8,9725 4,110916 2,18261 0,065389
(Xz)Sacarose(L) 31,0832 3,117071 9,97194 0,000022
Sacarose(Q) 20,3054 4,110916 4,93937 0,001676
(X3)Vazao (L) -3,9202 3,117071 -1,25766 0,248847
Vazéo (Q) 5,4361 4,110916 1,32236 0,227615
X1.X2 -24,0375 3,763456 -6,38708 0,000372
X1.X3 0,9175 3,763456 0,24379 0,814383
X2.X3 -3,5000 3,763456 -0,93000 0,383324

R2=0,96

Por esta analise, obtém-se a Equacéo 4.5.
Sacarose Residual (g/L) = -1,52-19,51.X;+8,97.X,2+31,08.X,-20,31.X,2-3,92.X3+5,44. X352
24,04.X1.X2+0,9175.X1.X3-3,50.X2Xs (4.5)
Porém, como nem todas as variaveis e interacdes se mostraram significativos, construiu-
se uma nova Tabela 4.7, que mostra os coeficientes de regressdo das varidveis e interacoes
com niveis de significAncia (p) menores que 10% para a resposta sacarose residual, apés a
eliminagéo de pardmetros n&o significativos.
A equacdo do modelo, considerando apenas os parametros significativos é dada pela
Equacéo 4.6.
Sacarose Residual (g/L) = 2,20+31,08.X2-24,04.X1.X2+20,31.X22-19,51.X;+8,97.X:2  (4.6)
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Tabela 4.7 — Regressdo multipla apenas com varidveis significativas para a resposta sacarose

residual
Variaveis e interacdes Coeficient~e de Desvio t(11) p
Regressao
Termo Independente 2,2050 4,805559 0,45884 0,655285
(X2)Sacarose(L) 31,0832 3,152947 9,85847 0,000001
X1.X5 -24,0375 3,806770 -6,31441 0,000057
Sacarose(Q) 20,3053 4,158229 4,88317 0,000484
(X1)%inoculo(L) -19,5058 3,152947 -6,18654 0,000068
%indculo(Q) 8,9725 4,158229 2,15777 0,053914
R?2=0,94

Pode-se perceber que, assim como na resposta rendimento, a vazdo ndo exerceu
influéncia sobre a resposta sacarose residual para o nivel de significancia adotado, nem sob
sua forma linear, quadrética ou interagbes com as demais varigveis.

Obteve-se, apds a retirada dos pardmetros ndo significativos, um coeficiente de
correlagdo (R?) de 0,94, indicando que os resultados sdo explicados pela equacéo empirica
proposta com 94% da variabilidade dos dados. Esses resultados indicam uma boa
concordancia entre os valores experimentais e previstos pelo modelo, expressos na Figura
4.13.
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Figura 4.13 - Valores preditos pelo modelo por valores experimentais para a resposta sacarose

residual

Pela andlise da Equacédo 4.6 pode-se verificar que a concentragdo inicial de sacarose
no meio exerce forte influéncia sobre a quantidade residual de sacarose, devido & magnitude
deste parametro. Se essa varidvel assume valores codificados superiores ao nivel central (0,0),
tem-se uma alta concentracdo de sacarose residual. Para valores codificados inferiores ao
nivel central tém-se uma reducgdo da quantidade de sacarose residual & medida que o valor
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absoluto da varidvel aumenta. Tal observagdo € perfeitamente condizente com o
comportamento esperado. E natural que, para um tempo fixo de fermentagdo, quanto mais
sacarose estiver presente no meio no inicio da fermentacdo, para uma concentracdo fixa de
leveduras, maior sera seu nivel residual cessado o tempo proposto.

J& a concentracdo celular no in6culo tem um comportamento oposto ao da
concentragdo inicial de sacarose. Para valores codificados superiores ao ponto central, a
medida que este aumenta, tem-se um menor valor de sacarose residual. Se a variavel assumir
valores inferiores ao nivel central, ocorre um aumento na concentracdo residual de substrato
no meio. Esse comportamento € também esperado, pois quanto maior a concentracdo de
leveduras no meio, mais rapido acontecera o consumo da sacarose.

A vazdo de recirculagdo (X3) ndo exerceu influéncia significativa sobre o rendimento,
quer seja de forma linear, quadrética ou por interacdes com outras varidveis.

Na Figura 4.14 observa-se que 0s erros de ajustamento se mostram independentes e
normalmente distribuidos em torno da reta, o que indica normalidade para a resposta sacarose
residual.

Para ilustrar os efeitos das variaveis na concentracdo de sacarose presente no meio
decorridas as 7 horas de fermentag&o, estdo apresentadas nas Figuras 4.15, 4.16 e 4.17 as
superficies de resposta e as curvas de contorno para associacdo, duas a duas, das variaveis

do planejamento.
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Figura 4.14 - Distribuicdo dos residuos para a resposta sacarose residual
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Figura 4.15 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de
sacarose em fungdo da concentracdo celular no indculo e da concentragdo inicial de sacarose
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Figura 4.16 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de
sacarose em fungdo da concentracdo celular no inéculo e vazdo de recirculacdo

Analisando as curvas de contorno das Figuras 4.15 e 4.16 definiu-se a faixa de
concentracao celular no indculo que minimiza a concentracdo residual de sacarose decorridas
7 horas de fermentacgéo.

A curva de contorno da Figura 4.15, que representa o efeito da concentragdo celular no
indculo em combinagdo com a concentracdo inicial de sacarose no meio indica que para a
minimizacdo da resposta em questéo, deve-se utilizar uma concentracdo celular no inéculo
maior que 25%, até o limite superior da faixa trabalhada. O efeito da concentracdo celular em
sinergismo com a vazdo de recirculagdo (Figura 4.16) indica que a faixa de concentracdo
celular deve ser maior que 33%. Buscando-se uma faixa que satisfagca ambos os efeitos
combinados, pode-se afirmar que, para maximizacdo da produtividade de etanol, na regido

experimental adotada, a concentracdo de células no indculo deve ser superior a 33%.
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Figura 4.17 - Superficie de resposta e curva de contorno para a concentracdo residual de
sacarose em funcéo da concentracéo inicial de sacarose e da vazéo de recirculagdo

A partir das curvas de contorno das Figuras 4.15 e 4.17, e seguindo-se 0 mesmo
procedimento descrito anteriormente, definiu-se a faixa de concentracdo inicial de sacarose
que minimiza a concentragéo final de sacarose residual na regido experimental trabalhada. O
efeito combinado da concentracdo celular e da sacarose inicial indica que a faixa de
concentracdo de substrato no inicio do processo fermentativo deve estar entre 110 e 140 g/L
para que a quantidade residual de sacarose seja minima. O efeito da concentracdo de substrato
em sinergismo com a vazao de recirculagdo indica que, para que a concentracao de substrato
residual no meio seja minimizada, deve-se iniciar a fermentagdo com uma concentracdo de
sacarose entre 120 e 135 g/L. Portanto, para que ambos os efeitos sejam satisfeitos, é ideal

que se utilize uma concentragdo inicial de sacarose entre 120 e 135 g/L.



Capitulo 4 — Resultados e Discussédo

Da mesma forma que para a concentracdo celular no indculo e para a concentragdo
inicial de sacarose, a partir das Figuras 4.16 e 4.17 definiu-se a faixa de vazéo de recirculagéo
que minimiza a concentragdo residual de sacarose no meio decorrido o tempo total definido
para a fermentacdo. De acordo com esta analise, seguindo 0 mesmo procedimento dos casos
anteriores, conclui-se que a vazéo de recirculacdo deve estar entre 6 e 15 mL/s.

Com o objetivo de encontrar o ponto estacionario para a sacarose residual, ou seja, 0
ponto correspondente & minimizagdo da resposta concentracéo residual de sacarose dentro da
regido de otimizagdo, realizou-se uma andlise candnica utilizando o modelo completo
representado pelos coeficientes de regressdo mostrados na Tabela 4.6. Foi possivel definir as
condigdes que minimizaram a concentragdo de sacarose ao final do processo fermentativo
pela utilizagdo de um algoritmo implementado no software Maple Release 9.5. Os valores
codificados deste ponto foi: X;= 0,35; X,= -0,55 e X3= 0,16. Utilizando as Equagdes de
codificacdo 3.1, 3.2 e 3.3, calculou-se os valores das variaveis em sua forma real, resultando
em: Xo= 30,2% de células no inéculo, Sp= 135,8 g/L de sacarose e V= 10,7 mL/s.

Este resultado mostrou-se em concordancia com a anélise das superficies de resposta e
curvas de contorno com exce¢do do valor obtido para concentracdo celular no indculo, na qual
esta analise das superficies de resposta indica a utilizacdo de uma concentracdo celular maior
que 33%, e 0 ponto estacionario mostrou que a minima sacarose residual seria obtida em uma
fermentacdo que utilizasse aproximadamente 30% de células no indculo. Porém essa
discrepancia é pequena e sera checada na validagéo dos pontos Gtimos.

A concentragéo residual de sacarose obtida a partir do modelo dado pela Equagéo 4.6
forneceu um valor negativo de aproximadamente -10 g/L de sacarose. Tal valor indica que,
utilizando as variaveis nos niveis dados pelo ponto 6timo, a sacarose ja teria sido totalmente
consumida cessado o tempo fixo de fermentagéo de 7 horas, ou seja, a completa fermentacéo
do meio nessas condigdes acontece em um tempo menor que sete horas.

As fermentacOes experimentais realizadas apresentaram conversdo de substrato
comparavel a processos industriais e a estudos de processos fermentativos. Quando se opera
com leveduras floculantes num sistema continuo com recirculagao de células, o reator de leito
fluidizado fornece uma conversdo de substrato maior que 95% (VIEGAS, ANDRIETTA e
ANDRIETTA, 2002). Viegas (2003) obteve conversdo de substrato maior que 98%
trabalhando com diferentes concentragdes de substrato (125 a 181 g/L) e diferentes condicGes
de aeracdo num sistema estivel por 80 dias operando continuamente, em um sistema de

fermentacéo continua com reciclo de células formado por dois fermentadores tipo torre e um
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decantador. Segundo Harshbarger et al. (1995), com um biorreator de leito fluidizado

operando continuamente obtém-se conversao de substrato de 99,5%.

4.3. Reprodutibilidade do Ponto Otimizado

O principal objetivo desta etapa foi verificar se ocorreria reprodutibilidade dos
resultados apontados pelos modelos, quando empregadas as condigdes experimentais
indicadas pela andlise das superficies de resposta e curvas de contorno e pelos pontos
estacionérios determinados pela utilizac&o de rotina implementada no software Maple Release
9.5.

Pela analise das superficies de resposta e curvas de contorno, concluiu-se que a
concentracdo celular no in6culo deve estar entre 26 e 40% para a resposta rendimento, deve
ser maior que 30% para maximizar a produtividade e deve ser estar em um nivel superior a
33% para que a concentragdo residual de sacarose ao final do processo fermentativo seja
minima. Como a concentracéo celular ndo € um entrave econdmico para uma fermentacdo
alcoolica, optou-se por trabalhar com altos niveis celulares no indculo na tentativa de otimizar
as respostas.

A concentragdo inicial de sacarose que otimiza a resposta rendimento deve estar entre
160 e 200 g/L, mesma faixa que garante uma produtividade méxima. No entanto, para a
minimizacdo da concentracdo de sacarose residual, a analise das superficies e curvas de
contorno sugerem concentracéo de substrato entre 120 e 135 g/L. Esta mesma anélise conclui-
se a vazéo de recirculagdo deve ser maior que 9 mL/s para maximizagédo do rendimento, estar
entre 9 e 15 mL/s para otimizagdo da produtividade e estar compreendida entre 6 e 15 mL/s
para que a sacarose residual seja minima ao final de sete horas de fermentag&o.

Pela andlise dos pontos estacionarios, nota-se que a concentracdo celular no inéculo
que favorece o rendimento é 33%, para maximizacdo da produtividade € ideal que se
aproxime de 43%, e para que a concentracdo residual de sacarose seja minima deve-se
preparar um indculo com aproximadamente 30% de células em volume. Esta mesma anélise
afirma que, para que o rendimento seja maximizado, deve-se iniciar a fermentacdo com 180
g/L de sacarose. Para que a produtividade de etanol atinja seu maximo valor, a concentragéo
inicial de sacarose deve ser de 200 g/L e para que se tenha uma minima quantidade residual

de sacarose, deve-se operar 0 processo fermentativo com 136 g/L de sacarose inicial.
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A vazdo de recirculagdo que otimiza o rendimento é de aproximadamente 13 mL/s, de
12 mL/s para maximizar a produtividade e estd em torno de 11 mL/s para beneficiar a
minimizacdo da sacarose residual, segundo a andlise dos pontos estacionarios feita no
algoritmo implementado no software Maple Release 9.5.

Se a fermentacdo fosse realizada no ponto estaciondrio do rendimento,
utilizando as equagdes dos modelos para produtividade e sacarose residual (Equacdes 4.4 e
4.6, respectivamente), obter-se-ia uma produtividade de 13,5 Qetano/L.h € 7,4 g/L de sacarose
residual no meio decorridas as sete horas de reacdo, para um rendimento de praticamente
100%. Se a fermentacdo fosse conduzida no ponto méximo de produtividade, e substituindo
esse ponto nos modelos de rendimento e concentracdo residual de sacarose (Equacbes 4.2 e
4.6, respectivamente), ter-se-ia um rendimento de aproximadamente 84% e uma concentracao
de sacarose ao final do tempo estipulado de 10,2 g/L, para uma produtividade de 14,23
Getanoi/L.N. Se a fermentagdo fosse conduzida no ponto estacionario da resposta sacarose
residual, conseguir-se-ia, utilizando os modelos para rendimento (Equagdo 4.2) e
produtividade (Equacdo 4.4), respectivamente 86,83% e 11,13 gewano/L.h, sem que haja
concentracgdo residual de sacarose ao término do processo fermentativo.

Nessa etapa, optou-se por eleger e avaliar duas situagdes distintas consideradas ser as
melhores para a fermentacdo alcodlica em questdo: um ponto 6timo a partir das superficies de
resposta e curvas de contorno e outro pela analise dos pontos estacionérios feita por rotina
implementada no software Maple Release 9.5.

Portanto, baseando-se nas faixas de interesse para as respostas avaliadas na literatura,
e considerando-se critérios técnicos e econdmicos definiu-se as condigBes para realizagdo dos
experimentos para validag&o.

Pela anélise das superficies de resposta e curvas de contorno, definiu-se a condi¢éo
6tima a ser reproduzida experimentalmente: utilizou-se alta concentracdo celular no indculo,
45%, concentracdo inicial de sacarose de 200 g/L e vaz&o de recirculagéo de 15 mL/s.

Pode-se perceber que, trabalhando no ponto maximo do rendimento, a produtividade
ndo é consideravelmente prejudicada, e a concentracdo residual de sacarose decorridas sete
horas de fermentagéo é baixa. Esta é a situacdo, dentre as sugeridas pela anélise dos pontos
estacionérios, mais favorével, e foi selecionada para testar a reprodutibilidade do modelo
segundo este método. Portanto, a outra condigdo reproduzida foi: concentragdo celular no
indculo de 33%, concentracdo inicial de sacarose de 180 g/L e vazdo de recirculacdo de 13

mL/s.

74



Capitulo 4 — Resultados e Discussédo

Ambas as escolhas atendem plenamente o dominio de validade da regido de
otimizacdo e a alternativa de aumentar a concentracdo celular no indculo e concentracdo
inicial de substrato no ponto 6timo indicado pelas superficies de resposta representa um ganho
vinculado a economia do processo.

Na Figura 4.18 pode-se observar os perfis de consumo de sacarose e de producédo de
etanol em funcéo do tempo, bem como o crescimento celular em fungéo do tempo e da altura
do reator para a condicdo méaxima obtida pela analise das superficies de resposta (45% de
células no in6culo, concentracao inicial de sacarose de 200 g/L e vazdo de recirculacdo de 15
mL/s). Obteve-se um rendimento de 89,1% e uma produtividade de 13,5 Qetano/L.h, com

concentracdo residual de sacarose de 3,1 g/L.
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Figura 4.18 - Perfis de concentragdo celular, substrato e inculo em funcéo do tempo paraa
condi¢do maxima das superficies de resposta

Os perfis de concentragdo celular, de sacarose e etanol obtidos no ponto maximo do
rendimento (33% de células no in6culo, concentracdo inicial de sacarose de 180 g/L e vazdo
de recirculagcdo de 12,7 mL/s) sdo mostrados na Figura 4.19. Conduzindo a fermentacdo
alcodlica nessas condigdes obteve-se um rendimento de aproximadamente 98% e uma
produtividade de 13,4 Qetanoi/L.h, com concentracédo residual de sacarose de 2,3 g/L ao final do

tempo pré-determinado.
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Figura 4.19 - Perfis de concentracdo celular, substrato e inculo em funcéo do tempo paraa
condi¢do maxima do rendimento

A produtividade e o rendimento obtidos na pratica foram bastante proximos aos
valores previstos pelos modelos (Equagdes 4.4 e 4.2, respectivamente), podendo-se atribuir
essa pequena diferenca a erros experimentais. O rendimento se mostrou ligeiramente inferior
quando comparado com o valor previsto pela equacdo do modelo, enquanto a equagéo previa
um rendimento de 99,8%, obteve-se, na pratica, 98% de rendimento, enquanto a
produtividade prevista e obtida sdo coincidentes em aproximadamente 13,5 Qetanoi/L.h. A
concentracdo residual de sacarose no experimento que visava a reprodutibilidade pode ser
negligenciado, embora o modelo presumisse uma concentracdo de 7,4 g/L de sacarose ao
término do processo fermentativo.

Comparando os resultados obtidos nos experimentos que visavam a reprodutibilidade,
percebe-se que conduzir a fermentagéo alcodlica na condi¢do do méximo do rendimento é
mais vantajosa em termos das respostas analisadas, pois conseguiu-se uma mesma
produtividade, com um maior rendimento, e utilizando-se uma menor concentragdo de
substrato.

O menor rendimento obtido no experimento que reproduziu a condi¢do Gtima

fornecida pelas superficies de resposta pode ser associado & inibicdo pelo substrato, que

76



Capitulo 4 — Resultados e Discussédo

ocorre quando se inicia a fermentacéo alcodlica com altas concentragBes de sacarose, 200 g/L
no caso.

Os valores obtidos pelo experimento e 0 modelo estdo bastante proximos, o que indica
que houve reprodutibilidade dos resultados tanto em termos de rendimento quanto de

produtividade de etanol e concentragéo residual de sacarose.

4.5. Modelagem Matemaética

Pode-se observar, na Figura 4.20, o perfil de concentragdo celular e de substrato ao
longo do tempo e da altura do reator para o experimento 16, ponto central, que se inicia com
25% de celulas no indculo, 160 g/L de sacarose e tem vazdo de recirculacdo de 9,9 mL/s.
Existe uma pequena variacdo da concentracdo de substrato e de leveduras ao longo da
posicdo, que justifica a utilizacdo de um modelo batelada, que n&o considera variagéo espacial

das grandezas de estado com a posigéo.
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Figura 4.20 — Perfil de concentrag&o celular e de substrato ao longo do tempo e da posicéo do
reator para o experimento 16

O algoritmo de quarta-ordem de Runge-Kutta foi acoplado com o método de regresséo
ndo linear para a solucéo das equagdes (3.6 a 3.9). Os pardmetros foram obtidos para o

conjunto de dados adimensionalizados (Tabela 4.8). Os pardmetros pma, o, € A4 foram
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calculados a partir dos dados experimentais, enquanto os demais foram determinados pelo

ajuste do modelo aos dados experimentais.

Tabela 4.8 — Pardmetros obtidos a partir dos dados experimentais e do ajuste do modelo
PARAMETROS ADIMENSIONAIS PARAMETROS DIMENSIONAIS
Calculados pelos dados experimentais

pma [] 0,39 i [07] 0,065
as [-] 6,75 a [9S.(@X)] 26,638
Aa [ 6,85 A [gP.@X)™M 12,244
Ajustados pelo modelo
Pma [] 1,350 + 6,148x10™ Pmlg.L™] 122,30
n[-] 0,120 + 1,252x10 n[-] 0,12
Ba [ 0,905x10™" +0,174x10" B [gS.(@X.h)"] 0,0599
o [ 0,645x10™"+0,172x10™  S[gP.(gX.h)"] 0,0192
Ksa [ -] 0,171 + 0,766x10™ Ks [9S.L™] 34,2
Kia [] 0,908 + 0,267 Ki [gS.L ™1 181,6
SRS 3,650x107 - -

O somatorio dos quadrados dos residuos calculados foi relativamente baixo sugerindo
0 bom ajuste do modelo como indicado na Tabela 4.8 e Figuras 4.21 e 4.22. Outro indicativo

de bom ajuste foi o desvio padréo obtido para os parametros calculados.
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Figura 4.21 - Variagio na concentragio de biomassa (M), sacarose (0), etanol () parao
experimento de validagdo das condigBes de otimizacgao obtido pela superficie de resposta e
curvas de contorno. Os simbolos representam os resultados experimentais e as linhas
representam o ajuste do modelo proposto para os dados adimensionalizados
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Figura 4.22 - Variagio na concentragio de biomassa (M), sacarose (0), etanol () parao
experimento de validagdo das condigBes de otimizagdo obtido pela superficie de resposta e
curvas de contorno. Os simbolos representam os resultados experimentais e as linhas
representam o ajuste do modelo proposto para os dados dimensionais

Substituindo-se os valores dos parametros obtidos a partir dos dados experimentais e
do ajuste do modelo nas equagbes de balanco de substrato e produto, em sua forma

dimensional, tem-se, respectivamente, as Equagdes 4.7 e 4.8.

-6 _ 26,638d—x+0,0599x (4.7)
dt dt
®_ 12,2440'—X +0,0192X (4.8)
dt dt

Pode-se observar, pela magnitude dos parametros, que tanto o consumo de substrato
quanto a formag&o de produto se mostraram fortemente associados ao crescimento celular e
fracamente associados & concentragdo celular do meio. Entretanto, como os experimentos em
questdo foram conduzidos com altas concentragdes celulares no indculo e apresentaram baixa
taxa de crescimento celular, ambos os termos de cada equagdo se mostraram importantes, pois

apresentam ordem de grandeza semelhante.

4.5.1. Validagdo do Modelo

E sempre desejavel a verificacdo da coeréncia entre os experimentos e o modelo, antes

que 0 mesmo possa ser considerado valido. O modelo foi validado pela simulagdo do modelo
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em duas condigdes experimentais diferentes e pela comparagdo dos resultados da simulagéo
com os obtidos experimentalmente.

A Tabela 4.9 apresenta os parametros calculados e utilizados para as duas condigdes
utilizadas na validacéo.

Tabela 4.9 - Pardmetros calculados para as duas condi¢Ges de validagdo
PARAMETROS Exp.(16) ponto central Ponto 6timo rendimento
Calculados pelos dados experimentais

i [0 0,065 0,090

a [9S.(9X) 1] 37,142 19,981

A [gP.(gX)"] 18,317 10,050

Dados do modelo

pnlg.L ] 122,30 122,30
n[-] 0,12 0,12

BloS.(gX.h"] 0,0599 0,0599

S[gP.(gX.h)"] 0,0192 0,0192
Ks [ gS.L™] 34,2 34,2
Ki [9S.L™1] 181,6 181,6

A boa correlacdo entre os valores experimentais e os valores obtidos pelo modelo

podem ser observados nas Figuras 4.23 e 4.24 validando o modelo.
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Figura 4.23 - Variagdo na concentracdo de biomassa (M), sacarose (0), etanol (« ) parao
experimento (16) do ponto central. Os simbolos representam os resultados experimentais e as
linhas representam a aplicagdo do modelo aos dados experimentais
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Figura 4.24 - Variagdo na concentracdo de biomassa (M), sacarose (0) e etanol (a ) parao
experimento de validacdo das condigdes do experimento de validagdo do ponto 6timo do
rendimento. Os simbolos representam os resultados experimentais e as linhas representam a
aplicagcdo do modelo proposto aos dados experimentais

Vasconcelos, Pinto e Silva (1992) testaram dez modelos cinéticos para o processo de
fermentacdo alcodlica industrial e concluiram que o modelo de Ghose e Thyagi (1979) foi o
que apresentou os melhores ajustes dos dados experimentais. Amaral (2009) também chegou
aos melhores resultados com tal modelo para as condi¢Ges experimentais adotadas.

Ferreira (2003) modelou matematicamente um biorreator tipo torre de leito pseudo-
expandido. Diferentes modelos cinéticos foram testados para descrever o comportamento
deste biorreator em diferentes condi¢es de operacdo. O modelo proposto por Tosetto e
Andrietta (2002) foi o que apresentou menor oscilacdo nos valores dos pardmetros cinéticos e

mais se aproximou do comportamento de um biorreator de leito pseudo-expandido.
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A utilizac@o de um reator tipo torre com escoamento ascendente e recirculagdo externa
se mostrou uma alternativa promissora para fermentagBes alcoodlicas, por ter
apresentado elevados rendimentos percentuais e produtividades.

A utilizacdo de uma cepa de leveduras com caracteristicas floculantes se mostrou
bastante eficaz, pelos altos niveis de produtividade obtidos, diminui¢cdo do tempo de
fermentacdo e economia de processamento e instalagdo estimados para plantas
sucroalcooleiras.

A concentragdo celular no indculo foi a variavel que mais afetou as respostas
analisadas. Como era esperado, um aumento na concentracdo celular no inéculo
provocam um aumento no rendimento e na produtividade, e diminui os niveis
residuais de sacarose.

A concentracdo inicial de substrato também exerceu forte influéncia sobre as variaveis
analisadas, porém um aumento na concentragdo inicial de substrato ndo aumenta,
linearmente, o rendimento e produtividade ou diminui os niveis residuais de sacarose.
As melhores respostas foram obtidas para uma concentragdo inicial de sacarose em
torno de 180 g/L.

A vazdo de recirculagdo afetou de maneira significativa apenas a resposta
produtividade. As demais respostas ndo sofreram influéncia significativa dessa
varigvel.

Os modelos obtidos foram satisfatorios na reprodutibilidade dos dados experimentais.
Foram avaliadas duas condi¢des de maximo: uma fornecida pela analise das
superficies de resposta (45% de células no indculo, concentracéo inicial de sacarose de
200 g/L e vazdo de recirculagcdo de 15 mL/s) e outra pelo ponto estacionario do
rendimento (33% de células no indculo, concentracdo inicial de sacarose de 180 g/L e
vazdo de recirculagdo de 12,7 mL/s). Comparando-se estas duas condigdes, conclui-se
que é mais vantajoso conduzir o processo fermentativo no ponto estacionério do
rendimento, que forneceu uma mesma produtividade e um maior rendimento,
utilizando-se uma menor concentragdo inicial de substrato. Obteve-se, nesse
experimento, um rendimento de 98%, produtividade de 13,4 Qetanol/L.h € concentragéo
residual de sacarose de 3,1 g/L.
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Os valores das respostas preditas pelos modelos e as obtidas experimentalmente estdo
proximas, o que indica a validade dos modelos ajustados.

O modelo cinético de Tosetto e Andrietta (2002) se ajustou bem aos dados
experimentais. Houve uma boa correlagéo entre os valores experimentais e os valores
obtidos pelo modelo indicando que este foi validado.

Os valores de produtividade e rendimento obtidos nos experimentos que operam nas
condicbes Otimas analisadas apresentam niveis mais elevados que processos
industriais usuais de producéo de etanol.

Fica evidente que a levedura floculante aliada ao uso de reatores tipo torre se mostra
uma alternativa promissora para melhorar o desempenho e reduzir os custos do

jprocesso.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

e Testar diferentes meios nutricionais e condi¢Oes fermentativas para que se obtenha
uma eficiente floculagéo da cepa;

e Operar 0s experimentos de forma continua, na tentativa de elevar os indices de
produtividade e rendimento obtidos pelo processo batelada;

e Trabalhar com uma faixa maior para a concentracéo celular no in6culo, visto que esta
exerce influéncia decisiva sobre as respostas em questdo, e ndo se trata de uma

restricdo econdmica para 0 processo.
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APENDICE A

CURVAS DE CALIBRACAO

A.1 - Curva de calibragdo para concentracéo de glicose

Glicose (glL)
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A.2 - Curva de calibragdo para concentragéo de etanol
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Apéndice A — Curvas de Calibracao

A.3 - Curva de calibracéo para concentragdo celular

Conc. Celular (g/L)
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