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RESUMO

Os objetivos deste trabalho foram os de estudar a influéncia da temperatura ¢ da
concentracio de etanol nos parmetros cinéticos que quantificam a reprodugfio e motrte celular, o
consumo de substrato e a producfio de etanol para Sacchraromyces cerevisiae ¢ avaliar o
comportamento de um fermentador piloto com reciclo de células, utilizando-se meio de cuitura
industrisl. A constante busca por produtividade nas destilarias tem instigado pesquisadores a
desenvolver novas técnicas para fermentagdo alcodlica. Uma das mais promissoras € a operagdo
continua com altas concentragdes celulares no meio de cultura, obtida com o reciclo de células por
microfiltragio tangencial. Entretanto, constantes oscilagdes de temperatura nos fermentadores
industriais, causadas por fortes variagSes climaticas, podem alterar o comportamento previsto destes
processos. Assim, uma melhor avaliagio desta influéneia pode ser 4til em estudos futuros de

otimizago e controle.

Para o estudo da influéncia da temperatura e da concentracdo de etanol na taxa de morte
celular foram realizados ensaios em batelada dentro das faixas pré-determinadas de 28 a37°Ce 65 a
110 g etanol/l. Os resultados obtidos indicam uma tendéncia ao aumento da constante de morte
celular K; (T,P) conforme aumentam a temperatura e a concentragio de etanol. O modelo
matematico obtido para o decailhento do nftmero de células vidveis em fungiio do tempo,

temperatura e concentracfio de etanol € :

Ny o exp {[-9,00227 . 10%.exp (‘3 9666] exp (0,07425.9)} .z}
N, R.T

O conjunto montado para a realizagiio dos experimentos com reciclo de células, consistindo
de um elemento filtrante inorgénico e do fermentador, operou por 1500 horas consecutivas, no
experimento mais prolongado, demonstrando a sua eficiéncia. No intervalo de tempo de maior
estabilidade, entre 650 e 1350 horas de operagfio, obteve-se os valores de 0,369 para o coeficiente

de rendimento para produgfio de etanol por substrato consumido (Yes) , 0,00582 h' para a taxa

especifica de crescimento (p) e 2,97 g/Lh para a produtividade.

vii



ABSTRACT

The aims of this work were to study the temperature and ethanol concentration effect on the
kinetics parameters of the cell growth and death, as well as the ghicose consumption and the ethanol
production by Sacchraromyces cerevisige. Also the behavior of a pilot bioreactor with cell recycle,
using industrial feed was evaluate. The constant searching for productivity in the distilleries has been
leading the researches to develop new techniques to the alcoholic fermentation. One of the most
promissor is the continuous operation with high cell concentration in the culture medium, obtained
by cell recycle through tangencial microfiltration. Therefore, many temperature oscilations in the
industrial bioreactors, caused by strong climate variations, can alter the foreseen behavior of these
processes. Thus, a better evaluation af these effect can be useful in future optimization an control

studies,

The studies on the influency of temperature and ethanol concentration in the cell death rate
were performed at temperatures from 28 to 37°C and 65 to 110 g ethanol/l. The results obtained
showed that the death constant Kq (T,P) increase as the temperature end ethanol concentration raise.
The mathematic model obtained for the cell viability as function of temperature, ethanol

concentration and time is :

%= exp {[@,00227 . 10% exp (’if‘ffsj -€Xp (0,07425-P)J -t}

¢

The equipment for the experiments with cell recycle, consisted of one external inorganic
membrane and the fermentator, it functioned for 1500 hours in the longest experiment. During a
period of time, between 650 and 1350 operation hours, when the equipment showed good stability,
was possible to obtain values of 0,369 for ethanol yield (Yrs), 0,00582 ' for specific growth rate

{1) and 2,97 g/Lh to the productivity.
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1-INTRODUCAOQO :

Apesar de ja existirem projetos de adaptagdo de motores para funcionamento 3 4lcool
datados de 1923 e a adigio deste & gasolina ter se tornado obrigatoria em 1931 (CLETO, 1995), foi
somente com a crise do petrdleo no inicio da década de 70 que se incentivou a setor agucareiro a

produzir etanol via fermentativa para utilizagio em vefculos antomotores.

A elevagho do prego do petréleo de USS 2,5 / barril em 1973, US$ 10,5/barril em 1974 o
para US$ 34,4 / barril em 1981 (BERTELLI, 1992), aliado a uma estrutura existente adequada
(capacidade ociosa na industria agucareira; disponibilidade de mio-de-obra de baixa qualificacéo;
terras aptas; clima adequado; setor agucareiro desenvolvido; experiéncia brasileira na produgiio de
etanol para fins industriais), favoreceram a criagfio em novembro de 1975 do Programa Nacional do
Alcool. Este incrementou a producdio alcooleira em uma primeira fase, de cerca de 600 milhdes de

litros/anc em 1975/76 para 3,4 bilhdes de litros/ano na safra de 1979/80.

A segundo fase registrou um pico de 11,8 bilhdes de litros/ano em 1985/86, demonstrando
crescimento ainda mais acentuado, tornando o Brasil o maior produtor mundial de etanol via
fermentativa (MAGALHAES et alii, 1991). Os anos seguintes, correspondentes a terceira fase,

foram de semi-estagnacéo.

Tabela 1.1 : Produgdo brasileira de etanol (fonte : FUNDACAO BRASILEIRC DE GEOGRAFIA E ESTATISTICA)

safra producfio de etanol (bithdes de litros / ano)
1970/ 71 0,64
1979/ 80 3,4
1983 /84 7.9
1984 / 85 9,2
1985/ 86 11,8
1987/ 88 11,5
1989 /90 11,9
1991/ 92 12,7
1993 /94 12,3
1995/ 96 12,6




A estabilizagdio do prego internacional do petréleo a niveis abaixo do que se previa no auge
da crise, reduziu drasticamente o investimento de capital no setor alcooleiro. Se no inicio do
Prodlcool a corrida era intensa atras de capacidade produtiva, atualmente a busca da produtividade,
com a redugdo dos custos de produgfo, tornou-se a meta principal. A prépria sobrevivéncia do

programa depende da aproximagio da relagéio custo/beneficio do dleool ao da gasolina.

Se a evolugiio dos precos da gasolina estdo sujeitos a fatores externos e empiricos, o
aumento da competitividade do 4lcool deve se dar via ganhos de produtividade na indistria
alcooleira. Este aumento de rendimento ¢ notado com a evolugfo do setor, porém outras técnicas

modernas podem vir a somar esforgos para se otimizar a producgfo nacional,

A evolugdio do processo de fermentagsio alcodlica no Brasil foi marcada pela substituicfio, na
década de 60, do processo classico de batelada, com a utilizacdo dos pés de cuba, pelo processo
Melle-Boinot (batelada alimentada com reciclo de células), segundo DREWS (1964). O sucesso

deste processo generalizou rapidamente sua utilizagfio pelas destilarias nacionais.

A fermentagio alcodlica continua leva a uma reducdio do custo de producgiio e, conforme
FINGUERUT et alii (1992), ¢ a seqiiéncia natural de aprimoramento do processo Melle-Boinot.
Entretanto, as adaptagdes empiricas feitas nas dornas construidas para batelada alimentada causaram

problemas de ordem técnica ¢ operacional.

O pleno aproveitamento da fermentagdo alcodlica continua envolve a etapa intermedidria de
estudo do comportamento cinético do processo e a aplicagio destes conhecimentos na elaboraggo de
uma estratégia de controle eficiente nas usinas. A operagdo com altas densidades celulares no meio
de cultura tem se tornado uma técnica promissora no ganho de produtividade e reducdio dos custos
de producdo. Motivados por bons resultados, diversos pesquisadores tem se dedicado a estes

desenvolvimentos, com diferentes enfoques sobre o assunto.

Entretanto, a maioria dos estudos tem como base um processo isotérmico, ¢ que em
condiges reais de operagdo nem sempre é observado. O estudo do efeito da temperatura nos
parametros cinéticos que quantificam a reprodugio e morte celular, o consumo de substrato e a

produgiio de etanol foi o principal objetivo deste trabaiho, visto a enorme dificuldade encontrada em



S¢ manter constante a temperatura nas dornas de fermentaciio alcodlica com as condi¢Ges adversas
do clima brasileiro. Como consequéncia, em uma unidade industrial para producdo de etanol
consideravel proporcio de biomassa ¢ ndo vidvel, e a desconsideracfio deste fato no projeto e

operagdo destas plantas pode ocasionar alteragdes no comportamento previsto das mesmas.

Assim, foi necessdrio trabalhar com reciclo de células para se atingir altas concentra¢Ges
celulares e de produto no reator, o que foi conseguido com o acoplamento ao fermentador de um
sistema de microfiliracio tangencial. Foi proposto um modelo matematico que simulou o
comportamento do reator em fungo dos parimetros cinéticos e da temperatura. Paralelamente foi
realizado um estudo, em shaker rotativo, para determinacdo da constante de morte celular em fungio

da temperatura e da concentragio de etanol.



2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA :

2.1 - BIOQUIMICA DA FERMENTACAO ALCOOLICA :

As leveduras sfo organismos eucarioticos e formam uma das subclasses mais importantes
dos fungos. As células de Saccharomyces cerevisiae apresentam-se normalmente na forma unicelular
e com 2 a 8 micrometros de didmetro. Estas se reproduzem basicamente por gemacdio (brotamento),

onde a célula-mie, ap6s um periodo de unifio entre os citoplasmas, d4 origem a uma nova célula.

Existem dois ciclos distintos que definem o processo de transformagédo de agtGcares soliveis
em moléculas menores pela agfio de leveduras. O primeiro, denominado glicdlise, tem a funcdo de
"quebrar" a molécula de glicose até 4cido pirtvico, através de uma série de reagdes catalisadas por
enzimas especificas, que se situam na parede celular e no interior da célula. Na auséncia de oxigénio
h4 uma tendéncia para a atuaclio das enzimas piruvato-descarboxilase e alcool-desidrogenase,
produzindo etanol e 4gua a partir do 4cido pirdvico. A equagio de Gay-Lussac faz um balango desta
etapa. Porém, na presenga de oxigénio ha um deslocamento reacional de parte do 4cido piruvico para

o Ciclo de Krebs, onde este serd oxidado enzimaticamente a diéxido de carbono e agua.

O balango global dos dois ciclos pode ser resumido pelas equages :

C,H,,0, +2Pi+2ADP - 2C,H,OH + 2CO, + 2ATP + 2H,0 + 57kcal
- Equagdo de Gay-Lussac

C,H,,0, +60, — 6CO, +6H,0 +38ATP +688kcal
- Ciclo de Krebs

A reaciio global da glicOlise demonstra que 1 mol de glicose (180 g) produz 2 moles de
etanol (92 g), 2 moles de diéxido de carbono (88 g) ¢ 57 keal de energia. Assim, o rendimento
tedrico (Y,,¢) para a produgio de etanol ¢ de 0,511 g/g. Na pratica, segundo OURA (1974), este
valor nfio é observado devido a utilizagiio de parte da glicose para produgdo de glicerol e dlcoois

superiores, sintese de material celular e manutencéo da levedura.



Além da presenga (ou auséncia) de oxigénio, a disponibilidade de agticar pode afetar o
metabolismo das leveduras. OKADA (1981) cita o efeito Crabiree, que € o incremento na produgéio
de etanol em concentragdes de glicose superiores a 0,5-1,0 g/l (independentemente da concentraciio
de oxigénio) como prejudicial ao processo de produggio de leveduras de panificagio, pois parte do
agticar disponivel € convertida a etanol e diéxido de carbono em detrimento 3 biomassa, reduzindo o
rendimento. Em contrapartida, o efeito Pasteur, citado por UCHOA (1992), prediz um elevado

rendimento celular em condiges de acrobiose e concentragio de glicose inferiores a 1,5 g/l.

Assim, frente ao ntimero elevado de reagdes catalisadas enzimaticamente no metabolismo
celular, fatores como pH, temperatura, pressio, concentracio de reagentes, concentragdo de
micronuirientes, etc., afetam os parimetros cinéticos que definem as taxas de reprodugiio celular,

consumo de substrato e producio de etanol.

2.2 - PROCESSOS FERMENTATIVOS PARA PRODUCAO DE ETANOL :

2.2.1 - Processos clissicos:

Os processos de fermentaciio alcodlica convencionais, utilizando-se inoculagfio nova a cada
batelada ou o sistema de cortes, foram amplamente utilizado pelas destilarias nacionais até o inicio
dos anos 60 (DREWS, 1964). Nestes processos, um certo volume de mosto contendo 100-200 g/l
de agucar € inoculado por parte de uma dorna em estégio final de fermentagfio (corte) ou por uma
cultura nova, recém ativada em laboratério. A fermenta¢@o ¢ considerada concluida quando a cuba
“morre”, ou seja, quando cessa a atividade biologica por falta de nutrientes ou por excesso de
produto inibidor (etanol). Neste ponto o etanol é recuperado por destilagio e o reator sanitizado

para nova batelada.

A batelada convencional tem com principal desvantagem a baixa produtividade (10,0-14,0 g
etanol/Lh), teor alcodlico no mosto fermentado na ordem de 8,0-10,0 °GL, tempo de processamento
elevado e dificuldade operacional nas dornas (tempos de preparaciio prolongados, sanificagio

periddica e manuseio de indeulo constante).



2.2.2 - Processo batelada alimentada ou Melle-Boinot :

Segundo DREWS (1964), o processo cléssico de batelada estava sendo rapidamente
substituido pelo processo Melle-Boinot em meados dos anos 60. Teoricamente 0 processo se baseia
na alimentacdo continua e crescente do substrato ao fermentador (sem purga e até o volume maximo
deste), seguindo a curva de crescimento da massa celular e conseqliente taxa de consumo de
substrato, de maneira que a concentragio de aglicares totais permanega constante {em torno de 1,5-
3,0 g/} no reator. Na prética, estas concentragdes reduzidas ¢ constantes nfio sdo observadas,
operando-se com concentragdes maiores e crescentes no decorrer da batelada QOutra inovagio do
processo fol a utilizagdo de um tratamento 4cido (pH entre 2,5 e 4,5) do creme de leveduras, com a

finalidade de eliminar contaminantes e utilizagdo deste como indculo para a proxima batelada.,

Entretanto, apesar dos ganhos obtidos em rendimento, operacionalidade da planta e tempos
de processamento, estudos realizados com fermentagdio continua demonstraram um grande potencial

para a automagio de processos e reducdo de custos de produgdo.

2.2.3 - Processo continuo :

Com o esgotamento tecnologico do processo Melle-Boinot, a fermentacdo alcodlica
continua se firmou como uma alternativa industrialmente viavel, A figura 2.1 mostra um fluxograma

geral da fermentagdo alcodlica em escala industrial.

A alimentag¢dio do sistema pode ser feita por melago diluido, por caldo de cana ou por uma
mistura destes. Em todos os casos ¢ realizado um pré-tratamento com a finalidade de se eliminar
impurezas grosseiras, particulas coloidais e minimizar contaminantes microbianos. A esta corrente se
adiciona a corrente vinda da cuba de tratamento 4cido, contendo creme de leveduras, O tratamento
acido ¢€ feito em uma, ou mais cubas, pela adicdo de acido sulfiirico e 4gua até pH 2,0-2,5 e com 1-2

horas de tempo de residéncia.



A razdio entre a vazio de fermento tratado e a vaziio total de alimentacdo dos fermentadores
¢ chamada de taxa de reciclo. Neste ponto, a corrente resultante inicia 0 processo de fermentagéio

alcodlica na primeira dorna, com consumo de substrato e producio de etanol e mais massa celular.

O mimero total de dornas de fermentagdo e o volume relativo de cada uma delas tem sido
objeto de estudo para diversos pesquisadores. GHOSE e TYAGI (1979) conclufram que na
operagio utilizando-se duas domnas iguais em série, o volume total dos reatores é 58 % menor que
usando-se um reator. Mais recentemente, em trabalho de simulagio, ANDRIETTA (1994) concluin
que o sistema Gtimo ¢ constituido por quatro reatores de mistura perfeita ligados em série com 1.,5;

1,9; 2,2 e 1,45 horas de tempo de residéncia.

ApoGs a passagem pela n-ésima dorna, o mosto fermentado segue até o comjunto de
separadoras centrifugas de pratos e/ou bicos ejetores. A fase pesada, ou creme de leveduras, é
enviada & cuba de tratamento 4cido e a fase leve, ou vinho delevedurado, ¢ enviada para a dorna
volante, ou tanque pulmfo, e entfio enviada para o conjunto de colunas de destilagio. A perda de

célula no vinho centrifugado situa-se na faixa de no maximo 1 %.

alimentacio
dorna 1 *dorna 2 >
para destilaria
. N : 4 vinho delevedurado
dgua + 4cido creme de |
leveduras
centrifugas
cuba
reciclo
o

Figura 2,1 : Fluxograma processo continuo.



GUERREIRO (1995) cita que o avanco tecnologico gerado pela adogio de técnicas
modernas (cinética microbiana adequada, otimizacdo, simulacio de processos via computador ¢

projetos especificos) aliados  fermentagéio continua, pode trazer os seguintes beneficios:

- modernizacfo da usina;

- aumento da producio:

- redugfo dos gastos de mio-de-obra:

- redugio de gastos em andlises;

- aumento de produtividade;

- redugo de tempos ndio produtivos (carga, descarga, limpeza);
- trabalho em estado estacionario;

- redugdo de insumos;

- uniformidade do produto;

- maior controle operacional do processo.

CYSEWSKI e WILKE (1978) ¢ MAIORELLA et alii {1984) realizaram estudos
comparativos e avaliagies econdmicas dos diversos processos existentes para a producio de etanol
via fermentativa. Ambos os trabalhos citam que os gastos com matérias primas (principalmente
melaco) representam cerca de 70 % do custo total de produgfio do etanol, mas melhorias sdo
observados em relagfio ao processo tradicional de batelada. MAIORELLA et alii (1984) simulando
uma destilaria para produgio de 10° Vano de etanol 95 % peso, concluiram que o custo total de
produgio na fermentagfio continna com reciclo de células (X =100 g/l ¢ Prod. = 42,5 g/Lh) ¢é de
50,49/, enquanto que para a fermentagdo continua (X = 20 g/l e Prod. = 14,1 g/Lh) estd em $0,51/1,
um pouco Inferior quando comparados & fermentagiio batelada tradicional Kiniciat = 2,1 g/8, Xenal =
21,3 g/l e Prod. = 11,8 g/Lh) que ¢ de $0,53/1. Porém, ganhos significantes no investimento de
capital fixo sdo demonstrados por CYSEWSKI e WILKE (1978). Estes demonstraram uma redugio
de 57 % no capital investido em destilarias continuas quando comparadas ao processo de batelada
tradicional. Redugdes maiores, na ordem de 68 e 71 %, sdo conseguidos respectivamente para os

processos via fermentagfio continua com reciclo de células e de operacio 2 vicuo.



2.3 - CINETICA DA FERMENTACAO ALCOOLICA :

O objetivo basico do estudo da cinética de processos microbianos € o de quantificar as taxas
de crescimento celular, de consumo de substrato, formacéio de produtos e demais parimetros
relacionados, além da influéncia de outros fatores (pH, temperatura, inibidores, etc.) nestas taxas. No
caso da fermentagfo alcodlica, estes valores sio essenciais para o projeto adequado de uma unidade

industrial de produgéio de etanol e para melhor entender o comportamento desta.

BAILEY e OLLIS (1986) classificaram os modelos cinéticos em - ndo-estruturados e nfo-
segregados (células tratadas como soluto monocomponente), estruturados e ndo-segregados
(multicomponente com composicio média semelhante), ndo-estruturados e segregados (seres
mdividuais distintos, multicomponentes) e, estruturados e segregados (individuos distintos,
multicomponentes). Para o estudo da fermentagdio alcodlica, o modelo ndo-estruturado e ngo-

segregado ¢ o mais utilizado para descrever o comportamento das varidveis envolvidas.

2.3.1 - Modelos cinéticos :

A equagdo de Monod relaciona matematicamente de maneira simples a taxa especifica de

crescimento celular & concentragiio do substrato limitante de crescimento:

S
K¢ +8

u=y'mzix (1)

onde Mmix € a taxa mixima de crescimento celular, S a concentracio do substrato limitante ¢ K a

constante de Monod.

A constante de Monod representa o valor de S no qual a taxa especifica de crescimento é a
metade do seu valor méximo. A equacdo de Monod considera que todos os componentes do meio de
cultura, menos um, estdio presentes em altas concentrages, tal que mudangas nestas condi¢Ses nio
afetem significativamente a taxa de crecimento celular. Assim, um simples componente torna-se

hmitante (substrato), ¢ somente ag variagdes pa conceniragio deste compornente causariam



alteragdes no comportamento do meio. Entretanto, a equagio de Monod somente & aplicavel quando
ndo hi presenca de inibidores de crescimento no meio de cultura, ou quando estes estio em

quantidades que nfo afetem a taxa de crescimento celular.
A taxa especifica de crescimento pode ser afetada pela presenca de inibidores no meio de
cultura, como substratos ou produtos. O fenémeno de inibi¢éo pelo substrato é normalmente menos

importante do que a inibicio pelo etanol. DOURADO et alii (1987) propBem o seguinte modelo:

S

,J' = !"tmﬁ X 82 (2)
(KS + 8 4+ _--'KJ

enquanto que THATHIPAMALA (1992) utiliza :

- ( Sm{lx_SJ
u_”mﬁx S (3)

méx Smin

onde Sp € a médxima concentragdo de substrato acima da qual ndo existe crescimento celular e Sy, a

concentragfo onde se inicia o efeito de inibigdo.

MOULIN et alii (1980) propuseram duas expressdes para representar a inibicio pelo
substrato: a equagdo (4) para S > 100 g/le P < 32 g/l, e a equagdo (5) para S> 100 g/le P > 32 g/l

= K510} @
n=p [X,(s-100)}{K,(S~100)P} (5)

onde K1 e K2 sfio constantes empiricas e Hi possui vma dependéncia exponencial com P (equagio

7).
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Para a presenca de um produto inibidor P, HOLZBERG et alii (1967) ¢ GHOSE e TYAGI

(1979) utilizaram uma relagfio linear para descrever a dependéncia de i, velocidade especifica

maxima de crescimento na presenca de etanol, com a concentraggo deste produto :
P |
p’i:p'méxKaP:uméx!_ _&_I;—"J (6)

Uma relagdo exponencial foi proposta por AIBA et alii (1968), MOULIN et alii (1980) e
BONOMI et alii (1981).

~KyP

By = Mo ™

AIBA e SHODA (1969) e NOVAK et alii (1981) testaram uma relagiio hiperbélica entre Ui

e P, como mostra a equaggio (8) :

] 1

B = Hag o] — 5~ (8)

Ja BAZUA e WILKE (1977) propuseram uma relagdo parabélica, da seguinte forma;

P 0.5
m=%“1*;' &)

m

Entretanto a equacfio (9) nio apresentou bom ajuste com os dados experimentais dos
autores. Estes testaram nova relagiio:

N cP 10)
p‘i"p‘méx d-P (
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que obteve bom ajuste, mesmo a baixas concentragdes de etanol.

LEVENSPIEL (1980) revisou e generalizou uma equagio matematica para o crescimento

celular contendo um termo para a inibicio pelo produto:

X 1o ] S
et PS L | aery (1)

sendo Py, a concentragdo limite do produto inibidor. LEVENSPIEL (1980) demonstrou que para

uma concentragdo de P bem menor que o valor de P » a equacho (11) se reduz a ;

rx:uX:umXL JX (12)

que ¢ a cinética de Monod. Ou quando a concentracdo de substrato S é bem maior que a constante

de Monod Kg , a equagdio (11) origina:

P n

.....

caracterizando uma cinética puramente inibitéria,

A relaglo de LUONG (1985) para descrever a dependéncia de nj com a concentragfo de

um produto P ¢é dada por :

m=pmx&—@?f} (19

A relacio linear do tipo (6) somente € aplicavel quando nfio hi limitagfio de crescimento

pelo substrato ou algum nutriente. As equagges (7) e (8) predizem o crescimento celular e producio
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de etanol indefinidamente. Este fato nfio ¢ observado na pratica, conforme experimentos de LEE,
POLLARD ¢ COULMANN (1983), LEE e CHANG (1987) e JARZEBSKI, MALINOWSKI ¢
GOMA (1989), que demonstraram haver um limite acima do qual cessa o crescimento celular e a

producdio de etanol.

A versatilidade das equaces generalizadas parabdlicas e do tipo 14 (LUONG, 1985)
favorecem a sua aceitagio. Principalmente para esta Gltima, quando n tende para 1, esta relacdo
tende para o tipo linear. Quando n<1, a cinética prevista é a exponencial, ou quando n>1, a equacio

(14) pode ser aproximada para descrever um comportamento parabolico.

2.3.2 - Modelos cinéticos para aita densidade celular :

A utilizagBo de altas taxas de diluiglo na fermentagdo alcodlica tradicional diminui a
produtividade do sistema, aumenta o tamanho e custo de equipamentos como bombas, tangues,
trocadores de calor e colunas de destilagio (CYSEWSKY e WILKE, 1977). A redugiio do custo de
produgdo pode ser conseguida com o aumento da concentraciio celular no meio de cultura, aumento
da concentracio de alimenta¢do de aglcar ¢ conseqiiente incremento da taxa de fermentacdo por

unidade de volume do fermentador.

Varios autores (LEE, POLLARD e COULMANN, 1983; LAFFORGUE et alii, 1987; LEE
¢ CHANG, 1987, MONBOUQUETTE, 1987 e 1992; JARZEBSKI, MALINOWSKI ¢ GOMA,
1989; MELZOCH et alii, 1991 ¢ CHANG, LEE e KIM, 1993) trabalharam ou vem trabathando na
busca de um modelo cinético que melhor expresse o crescimento celular em altas densidades no meio
fermentativo. Entretanto, nestas condi¢bes, a reprodugdo e o metabolismo sfo menos favordveis
devido a dificuldade de acesso aos nutrientes, a limitagdio no espaco e as interagBes entre a células
(JARZEBSKI, MALINOWSKI e GOMA, 1989) . Estes fatos, aliados ao elevado tempo de retencio

das células, fez com que um modelo cinético apropriado fosse desenvolvido.

CYSEWSKY e WILKE (1977) foram os pioneiros no estudo de fermentacdo com reciclo
de células ¢ conseguiram aumentar a produtividade a pressio atmosférica em cerca de 4 vezes. Estes
utilizaram um tanque de sedimentagio para realizar o reciclo, alcancando 50 g célula base seca/l no

fermentador . Notaram a baixa eficiéncia do tanque de sedimentagiio, que para taxas de diluigsio
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acima de 0,75 h-! provocava arraste de células. Estes mostraram em trabalho seguinte (CYSEWSKY
e WILKE, 1978) que para altas concentragdes celulares no fermentador, a relagio linear entre a taxa
especifica de crescimento e a concentracio celular estava incorreta. A partir deste estudo, um termo

de inibicho celular, andlogo ao termo de inibigio pelo produto, foi introduzido:

X m
Iy x[l—;;) (15)

m

onde Ix ¢ o termo de contribuigio da inibiglio pela concentracdo celular, X, é a concentragio
maéxima na qual cessa o reproducgfio celular ¢ ‘m’ a poténcia que indica o grau de mibicfo da taxa

especifica de crescimento.

Substituindo-se o termo para inibigio pelo produto (equagio 9), proposto por BAZUA e
WILKE (1977), € o termo para inibigio celular proposto por CYSEWSKY e WILKE (1977), na

equacio de Monod, obtém-se:

_ [1 1]”‘ (1 35_]“ s .
H= Mool 1= p "X,) S+K, | (16)

m m

A equagdo acima foi utilizada por LEE, POLLARD e COULMANN (1983), que realizaram
estudo de simulagdo em computador. Trabalharam com diferentes sistemas (CSTR simples, duplo ou
estagios multiplos, com ou sem reciclo) e concluiram que a produtividade ¢ maior em sistemas de
estagios multiplos. Demonstraram também que a produtividade de um CSTR com reciclo de células
aumenta conforme a razio B/F diminui (vazéo de purga do sistema dividido pela vazio de
ahmentacdo, B/F=0 indica reciclo total de células e B/F=1 indica sistema sem reciclo) ,até a

concentragdo celular no fermentador chegar ao valor limite méximo de Xy, . Valores de B/F menores

que este causariam queda brusca na produtividade.
Um modelo cinético intrinseco foi proposto por MONBOUQUETTE ( 1987). Este supds

que estimativas realizadas para culturas com baixa concentrago celular, onde a fase biotica (celular)

¢ a fase abidtica (meio fermentativo) podem ser consideradas um vinico soluto monocomponente,
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acumulam um erro se extrapoladas para altas concentragbes celulares. Sugeriu a utilizacdio de um
rmodelo intrinseco quando a concentracfo adimensional “ C , definido como o volume ocupado pela

biomassa no fermentador, for maior que 0,1.

Em trabalho seguinte, MONBOUQUETTE (1992) reforca sua tese sobre a importéncia em
manter uma disting3o entre as fases bidtica ¢ substrato, e que a ndo observagdo deste fato pode
causar sérios erros, ndo somente na modelagem a altas concentragbes celulares, mas também na
amostragem, andlise e avaliagdes de concentragBes de substrato. Acrescentou ao seu modelo uma
diferenciagfio entre a concentragfo de etano! intracelular e a concentracio de etanol no meio de
cultura, 0 que poderia levar a um erro na determinagiio da concentragéo total de etanol, visto a sua
ndo contribui¢do para o peso total da célula em base seca. Este fato, aliado a exposicdo das células a
uma fonte interna de etanol, sugere que as avaliagdes realizadas para cinética de crescimento a altas
concentragbes celulares podem ndo ser precisas quanto a tolerincia ao etanol (GAO e FLEET,

1988).

JARZEBSKI, MALINOWSKI ¢ GOMA (1989) tiveram como enfoque principal de seu
trabalho a diminuigdo da viabilidade celular a altas taxas de concentragdes de células e a altas
concentracdes de etanol, segundo teoria desenvolvida por NAGODAWITHANA e STEINKRAUS
(1976). Utilizaram um modelo cinético dito convencional de LEE, POLLARD ¢ COULMANN
(1983) e um modelo proposto modificado:

SR ES D) [N N

m

e Xe= Xvt Xyg (18)

onde X, indica a concentraglo total de células, X, a concentracho de células vidveis e X4 a

concentragfio de células mortas.

A velocidade de morte celular foi expressa por:
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r, =(Kp+IK,)X, (19)

A velocidade de consumo de substrato por:

r
I, = - mgX, (20)

¢ a velocidade de produglio de alcool por:
r, = (aX, )™ (21)

Os resultados das simulagbes foram comparados com os dados experimentais de
LAFFORGUE et alii (1987), utilizando o conjunto de dados apresentados na tabela 2.1.
Verificaram uma grande concordéncia entre estes, o que demonstra 0 bom ajuste dos pardmetros ¢
a eficiéncia do modelo cinético proposto. Para o caso analisado em computador, as simulagdes
atingiram uma produtividade méxima de etanol com B/F = 0,03. Os autores concluiram que a
utilizacdo da equagfio convencional de Monod, acrescida dos termos para inibigfio celular ¢ pelo
etanol, modela adequadamente o crescimento 2 altas concentragdes celulares e que as abordagens
intrinsecas e ndo-intrinsecas resultam em predigdes similares para fermentages alcodlicas. A tabela

2.1 mostra outros valores para algumas constantes cinéticas obtidos por varios autores.

2.3.3 - Viahilidade celular :

Os fatores que influenciam a viabilidade celular s3o, de uma forma geral:
- a quantidade de oxigénio dissolvido,
- a temperatura da fermentacgfo,
- a quantidade de indeulo,
- a concentragdo celular, de substrato e de etanol,
- a velocidade de produciio de etanol e
- 0 tempo de contato entre as células e o etanol.
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Tabela 2.1 : Constantes cinéticas para fermentacdo alcodlica com alta densidade celular.

Fmax n m Ks Yys Mg Py Xin
& (Kg/m®) (Kg/Kgh) (Kg/m’) (Kgm’)
GHOSE e TYAGI 0,40 5.0 - 0,48 - - 87 -
(1979)
LEE et alii (1983) 0,24 I 1 1,6 0,06 - 90 100
LEE e CHANG (1987)| 0,21 - - - 0,136 - 90 300

JARZEBSKI et alii 024 085 1,1 05 012 027 90 320
[(1989)

ANDRIETTA ¢ 041 30 09 16 - - 103 100
STUPIELLO (1990)

MONBOUQUETTE | 024 085 1,1 05 - - 9 150
1(1992)

A taxa de morte celular foi estudada por NAGODAWITHANA ¢ STEINKRAUS (1976)
em fermentagio rdpida utilizando mel dilufdo a 25 Brix e leveduras de cervejaria. Concluiram que o
etanol produzido intracetularmente de maneira rapida a 30°C nio se difundiu satisfatoriamente para
fora da célula, como aconteceu a 15°C com uma produgfo mais lenta, contribuindo fortemente para
a alta taxa de mortalidade. Assim, o etanol adicionado ao meio foi menos letal que o etanol

produzido via intracelular na fermentagdo rapida.

O limite de 90,0 g etanol/] parece ser o mais aceito (LEE, POLLARD e COULMANN,
1983; LEE ¢ CHANG, 1987 ¢ JARZEBSKI, MALINOWSKI ¢ GOMA, 1989) para a interrupgiio
do crescimento celular, Particularmente, o experimento de LEE e CHANG (1987) demonstra que o
etanol produzido internamente pela célula de levedura ¢ mais téxico que o etanol adicionado ao
meio. O mesmo foi observado por NOVAK, STREHAIANO, MORENO ¢ GOMA (1981). Esta
teoria € baseada na baixa velocidade de transporte na membrana da célula para o meio de cultura,
resultando em altas concentra¢des intracelulares de etanol. Segundo HUANG e CHEN (1988), um
efeito desidratante ou uma inibicdo especifica do etanol sobre algumas enzimas como dlcool-

desidrogenase e piruvato-descarboxilase causariam a morte celular .
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N#o apenas o etanol intracelular pode acelerar a taxa de morte. A diminui¢io da viabilidade
celular pode também ser afetada por uma gama de fatores, tais como radiagfio, calor, pH,
contaminacfo ibnica, drogas, falta de micronutrientes, pressiio osmotica adversa, altas concentragdes
celulares, etc. A altas densidades celulares € natural supor que as condigBes ambientais, normalmente

criticas de um caldo de fermentacfio, se agravem, favorecendo a mortalidade de MICTOrganismaos.

SINCLAIR e TOPIWALA (1970) enfatizaram que sob certas condicBes, uma considergvel
proporgdo de massa ¢ ndo-vidvel. Assim, processos naturais e industriais, como as plantas de lodo
ativado, podern ter uma parte substancial de cétulas mortas, alterando o comportamento previsto das
mesmas. Estes propuseram um modelo matemético simples no qual assumiram que a mesma
quantidade de massa vidvel perdida era convertida em células mortas e que a taxa total de produc&o
de células era igual a taxa de reprodu§50 celular menos a taxa de morte e a taxa de metabolismo. O
balango de massa utilizado em termos de células vidveis, células mortas e substrato, para o estado

transiente, foi 0 seguinte:

taxa de morte de células vidveis :  yX, (22)
taxa de geragfio de células mortas : yX, {(23)
taxa de metabolismo endégeno:  Kx, (Z4)
dX,

e, e uX, -KX, -yX, -DX_ (25)
X, _ X, -DX 26

dt - Y v d ( )

dS X,
— =S, -8) -
& (S, —-9) Y, (27)

ou, no estado estaciondrio, a viabilidade foi deduzida como:

X, D
X, +X, D+y

viabilidade “v” = (28)
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Porém, somente mais recentemente, em estudo detathado desenvolvido por JARZEBSKI,
MALINOWSKI ¢ GOMA (1989), o conceito de viabilidade celular foi introduzido em um modelo
tipo Monod (equagdo 17).

2.3.4 - Efeito da temperatura nos parimetros cinéticos :

O efeito da temperatura no processo tem se mostrado como um importante fator a ser
estudado para a otimizagdo e aumento da produtividade em destilarias de 4lcool B visivel a
impossibilidade de se manter constante a temperatura nas dornas de fermentagdo com as condicdes
adversas do clima brasileiro, agravado pela falta de equipamentos adequados e em ntmero suficiente

para suprir 0s fermentadores com capacidade de refrigeracfio necessdria, principalmente no verio.

As taxas de crescimento celular, produgiio de etanol, consumo de agtcar ¢ mibicdo pelo
produto e substrato siio afetadas pela temperatura de fermentagdo (BAJPAI e MARGARITIS, 1987;
HUANG e CHEN, 1988). Entretanto autores anteriormente citados trabalharam com temperatura
constante em 309C (GHOSE e TYAGI, 1979; LAFFORGUE et alii, 1987; LEE ¢ CHANG, 1987;
MELZOCH et alii, 1991) ou 350C (CYSEWSKY ¢ WILKE, 1977). Portanto, um modelo
matematico que expresse a cinética de fermentacdo alcodlica em funcdo da temperatura € necessario

para se determinar as condiges 6timas de operagdo.

E conhecido o efeito negativo que o aumento da temperatura provoca na tolerincia das
leveduras ao 4lcool. Uma concentragio de 3 % v/v de etanol comega a afetar o crescimento celular
de S. cerevisiae. SA-CORREIA e VAN UDEN (1983) mostraram que existe um patamar maximo de
tolerdncia ao etanol estabelecido na faixa de 13-270C e 11 % v/v de etanol e que para concentracbes
de etanol superiores a esta, nfo ha crescimento celular. A figura 2.2 mostra a relacfio existente entre
a temperatura ¢ a concentragfo de etanol e, sob a 4rea desta curva, a taxa especifica de crescimento
¢ fungiio desta duas varidveis. Este estudo foi confirmado posteriormente por GAO e FLEET
(1988).
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Figura 2.2 : Perfil de temperatura para tolerdncia ac etanol em cultura de S. cerevisiae.

(SA-CORREIA e VAN UDEN, 1983)

MOHR e KRAVIEC (1980) estudaram o comportamento de 12 espécies bacterianas frente
a variacfes de temperatura, ¢ concluiram que os valores obtidos para as taxas especificas de
crescimento seguem a relagio de Arhenius ou variacBes desta equagdo. LEAO e VAN UDEN
(1982) testaram uma relagdo matematica na forma da equagio de Arhenius para a taxa de morte

celular K, em fungfo da temperatura absohuta T:
InN, =InN, -K,t (29)

K k
n—+=hn—-2+ ASs AR 1 30
R R T

onde ki, ¢ a constante de Boltzmann, h a constante de Plank, R a constante dos gases, AS* a

entropia de ativa¢io de morte térmica e AH* a entalpia de ativagio de morte térmica. Esta relacio
matematica foi utilizada por DALE, CHEN e OKOS (1990) para modelar o comportamento de um
reator de células imobilizadas utilizando Kluyveromyces fragilis, na seguinte forma:
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ﬁ" == exp[—Kd (T,P).t] (31)

0

K (T, P) =K, (T).K, (P) (32)
K,(T) =A1exp(~}§}) e K,(P)=exp(K,P) (33)e (34)

Em trabatho seguinte SA-CORREIA ¢ VAN UDEN (1986) sugeriram que a influéncia do
etanol no crescimento celular a baixas ¢ médias temperaturas sdo a soma de dois tipos de taxas, uma
potencializada pelo etanol, que tem seu peso relativo aumentado com o aumento da temperatura, ¢ a

outra induzida pelo etanol, que tem seu peso relativo aumentado com o decréscimo da temperatura.

QOutro modele matematico para cinética da fermentaciio alcodlica com Zymomonas mobilis,
considerando o efeito da temperatura, foi testado por HUANG e CHEN (1988) utilizando a faixa
entre 30 ¢ 40°C para o estudo. Sugeriram o conceito de funcdo inibidora para definir a taxa de

crescimento celular ¢ a taxa de produgio de etanol:

dx S

SRy —2 F (P,T).G,(S,T).X

dt I"Lmax KS +S X( ) X( ) (35)
dpP S

—=Q . ——F (P, T).G,(§,T).X

dt Qmax KS +S ?( ) P( ) (36)

s_ 1@ 1ax .
dt Y, dt Y, dt e 37

onde Fx (P,T) e Fp (P,T) sdo fungdes expressando a inibigio do etanol e da temperatura sobre o
crescimento celular e sobre a produgio de etanol respectivamente e Gy (P,T) e Gp (P,T) sfio fungles
expressando a inibicdo do substrato sobre o crescimento celular ¢ sobre a produgio de etanol.

HUANG ¢ CHEN (1988) demonstraram que iz, aumenta na faixa de 30 a 37 %C ¢ dimimui para
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temperaturas maiores que 37 C, que o valor da taxa maxima de producdo de etanol aumenta com a

temperatura e que os valores de P, e P!, diminuem com o incremento da temperatura entre 30 e 40

oC.

2.4 - EXPERIMENTOS COM ALTA DENSIDADE CELULAR :

A obtencdo de altas taxas de produtividade em fermentadores para produgdo de etanol, esta
diretamente relacionada com os custos de instalagfio, manutencdo e operagiio da planta. Para tornar
0 processo de produgfio de etanol a partir de cana-de-aglicar mais competitivo, técnicas como

batelada ou batelada alimentada, com baixa produtividade volumétrica, estio sendo substituidas.

Uma maneira de se otimizar a produtividade de etanol é o aumento da concentragdio de
células vidveis no meio de cultura, aumento da concentragio de alimentagdio de substrato e

conseqiiente incremento da taxa de produtividade por unidade de volume de reator.

Muitos trabalhos tem sido publicados, com significativo avango tecnoldgico, no sentido de
manter uma maior massa de células vidveis em reatores continuos, sem provocar arraste destas
células. CHANG, YOO e KIM (1994) compararam os véarios sistemas para se obter alta densidade
celular no meio de cultura (tabela 2.2).

CYSEWSKI e WILKE (1977) utilizaram um tanque de sedimentagdo para efetuar o reciclo
de células de Saccharomyces cerevisiae e obtiveram uma concentragdo de 50 g/l célula base seca.
CHANG, LEE e KIM (1993) estudaram o comportamento de um filtro interno de ago inoxidavel
poroso (10 um) em uma fermentacfio continua de S. cerevisige tendo glicose com substrato (100
g/l). Operaram por 10 dias consecutivos com uma concentragio média de células na ordem de 56 g/1,

ndo avaliando porém a viabilidade no periodo.

Uma membrana polimérica sintética externa (hollow fiber) foi utilizada por NISHIZAWA et
alit (1983), KHORAKIWALA et alii (1985), LEE e CHANG (1987), MELZOCH et aki (1991 e
MEHAIA ¢ CHERYAN (1991). Alguns dos resultados obtidos por estes autores em fermentacles
continuas sdio mostrados na tabela 2.3, KHORAKIWALA et ali (1985) compararam o
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Tabela 2.2 : Vantagens ¢ desvantagens de técnicas de cultura com alta densidade celular
(CHANG, YOO e KIM, 1994).

Vauntagens Desvantagens
Imobilizacfio e« nio ocorre lavagem sobre e baixa transferéncia de nutrientes
qualquer taxa de diluicdo. e oxigénio.
e protecio das células contra e instabilidade da matriz de
tentsdes de cisathamento, imobiliza¢#o.
» alto empacotamento. o dificuldade de ampliacio de

escala.

baixa eficiéncia.

Reeciclo de células

sedimenta¢io/floculagio

centrifugacio

membrana intema

membrana externa

equipamentos simples.

baixa necessidade energética.

facilidade de ampliagio de
escala.
aplica¢do industrial.

aplicavel para substrato rico em
material particulado.

utilizdvel em sistemas de grande
porte.

sem necessidade de circulagdo
de liquido.

operagio simples.

alta densidade celular.
homogeneidade no reator,
facilmente esterelizavel,

grande area de filtragem por
volume de trabalho.

facilidade de
durante operagio.

alta densidade celular.

manutengdo

aplicavel somente a culturas
floculentas.

taxa de diluigdo limitada pela
velocidade de sedimentagdo.

baixa densidade celular.

dificuldade de manter condi¢Ges
assépticas.

custo alto.

complexidade operacional.

diminuicdio no fluxo de filtrado
devido a incrustacgdes.

limitacdo na area por volume de
trabalho.

niio flexivel.

necessidade de bomba na
recirculagio.

esterelizacio dificil.

diminui¢dio no fluxo de filtrado
devido a incrustagdes.

danos na célula por excesso de
tensio.

ndo-homogeneidade no reator,
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comportamento entre Z mobilis € S. cerevisiae em reatores continuos, utilizando lactose e glicose
com meio de cultura. Concluin que as leveduras apresentam melhor comportamento em longos

periodos de operagdo no fermentador.

Um inicressante equipamento foi montado por LEE e CHANG (1987) utilizando
membranas poliméricas fibrosas para o reciclo celular. O volume do meio de cultura foi mantido
constante, pois tanto a saida do fermentador quanto a de filtrado passam pelo frasco de controle de
nivel, fixado por um controlador. Assim, o total de liquido que sai do sistema é igual ao total
alimentado por uma bomba peristaltica de cabeca dupla. Para manter a viabilidade celular, uma
pequena quantidade de ar foi fornecida ao meio. A figura 2.3 mostra um diagrama esquematico do
sisterna utilizado. Obtiveram uma produtividade 3 vezes superior a obtida por CYSEWSKY e
WILKE (1977), operando com uma concentracdo celular média de 100-150 g célula base seca /1 ¢
uma concentracdo maxima de 210 g célula base seca /1. As equacdes 38 a 40 definem o modelo

matematico para o sistema utilizado, em regime transiente.

dx
—c-l?m(u-—BD)X (38)
%{i = vX—DP (39)
ds !

£ - D(s, - §)-—— X (40)
dt D( +=9) Yys

onde u e v sdo as taxas especificas de crescimento e de producio de etanol. Supondo-se regime

estacionario, LEE e CHANG (1987) deduziram, a partir das equagtes 38 a 40, que:
u=RBD , V= (41)e (42)

BX

Yxrs = So " (43)
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Sg, F

(1-B)F X=0, S, P

L J

BF X,S,P
B - raziio de purga, F - vaziio de alimentagfio, S - conc. de substrato, X - conc. celular, P - conc.

etanol, V - volume do fermentador.

Figura 2.3 : Diagrama esquemdtico de um fermentador com reciclo de células.

(44)

MEHAIA e CHERYAN (1991) estudaram a conversio de extrato de tdmaras, rico em
glicose ¢ frutose, em etanol por S. cerevisiae e posterior oxidagéo do etanol por acetobactérias a
dcido acético. Neste trabalho utilizaram fermentadores com reciclo de células via membrana
polimérica, tanto na fermenta¢dio etandlica como na acética. Obtiveram uma produtividade de 253
g/l.h e 10,8 g/Lh, respectivamente, para uma concentragio final de 68 g/l de etanol e 45 g/l de acido

acético ao final de cada etapa.

MATSUMOTO et alii (1988) estudaram o comportamento dindmico de uma membrana
cerdmica microporosa em uma fermentagfo continua. LAFFORGUE et alii (1987) utilizaram uma
membrana inorgénica na avaliagdo de fermentacsio sem purga (reciclo total), utilizando S. cerevisiae
e um meio artificial de glicose (150 Kg/m®). Fixou a taxa de diluigdo em 0,5 k' e realizou dois
experimentos idénticos, com tempo de duragdo médio de 150 horas, obtendo uma concentragio
celular na base seca proxima a 300 Kg/m® e uma produtividade média de 33 Kg/m’.h (vide tabela
2.3).
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LAFFORGUE et alii (1987) observaram um decréscimo na taxa especifica de crescimento
(de 2,0 ' para perto de 0 h™' ) e na viabilidade celular (de 100% para cerca de 75%) no decorrer
dos experimentos e proporcional ao aumento da massa celular. Este supds que a altas concentragfes
celulares, modificagdes no tamanho e morfologia da particula poderiam agravar a queda da
viabilidade. O efeito da tensdo de cisathamento durante o bombeamento na recirculagiio, também
pode aumentar a taxa de morte celular (CHANG, 1994).

Tabela 2.3 : Resultados experimentais com reciclo de células

area So X Yp/s P D Prod.

(m®)  (Kgm) (Kgor) Kgm’) (v (Kgm'h)
CYSEWSKI e WILKE (1977) - 334 50 - 440 058 290
CHANG, LEE ¢ KIM (1993) 440 100 56 0,47 474 041 200
NISHIZAWA et alii (1983) 1000 150 85 0,43 850 032 270
KHORAKIWALA et alii (1985) | 680 100 100 - - - 100,0
LEE ¢ CHANG (1987) 600 140  100-150 0454 650 131 850
LAFFORGUE et alii (1987) - 150 300 047 660 050 330
MELZOCH et alii (1991) 250  100-300 46 - 81,0 0,185 150
MEHAIA ¢ CHERYAN (1991} | 650  50-300 150 - 47-68 0,36  25-32

CYSEWSKI e WILKE (1977) citam que tragos de oxigénio no meio fermentativo sfo um
importante suplemento para a fermentacdo alcodlica. CHANG, LEE e KIM (1993), LEE e CHANG
(1987) e LAFFORGUE et alii (1987) utilizaram ar filtrado e esterilizado, insuflado no reator a 0,1
VVM, para manter a viabilidade celularr MELZOCH et alii {1991) consegniram resultados
satisfatdrios em condigdes anaerébias, mantendo a viabilidade celular sempre acima de 80%. As
destilarias industriais somente utilizam injeciio de ar na etapa de tratamento do creme de leveduras,

futuro inéculo, operando de forma anaerdbia nos reatores de fermentacéio alcodlica.

Um possivel estado estaciondrio 4 altas concentra¢bes celulares é citado por diversos
autores (LAFFORGUE et alii ,1987; LEE e CHANG, 1987; MELZOCH et alii, 1991 ¢ CHANG,
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LEE e KIM, 1993). Supondo um modelo clissico, onde o crescimento celular ¢ limitado pelo
substrato S, e um sistema operando com uma concentragdo celular inicial X,, uma concentragfo de
substrato na alimentagio S,, uma taxa de diluicdo constante D e um tempo inicial t) (onde se inicia a
purga celular), PIRT (1975) definiu trés tipos de comportamento para um reator com reciclo de

células. Com base na equacgfo 40, pode-se deduzir que:

1- Quando a taxa de purga ¢ maior que a taxa maxima de crescimento celular, ocorrerd uma diluigdo

da biomassa e um aumento na concentragio do substrato (situagio ‘a’ na figura 2.4 ).
¢ g

2 - Quando a taxa de purga ¢ igual a taxa méxima de crescimento celular, ocorrerd um equilibrio

onde as concentragdes de biomassa e substrato permanecerio constantes (situagdo ‘b’ na figura 2.4).

3 - Quando a taxa de purga ¢ inicialmente menor que a taxa méaxima de crescimento celular, ocorrera
um aumento da concentragio de biomassa (situagdo ‘¢’ na figura 2.4). Neste caso, o aumento da
concentragdo celular causard uma diminuigdo da taxa especifica de crescimento celular
(LAFFORGUE et alii ,1987) até que ocorra a igualdade entre as taxas de purga e de crescimento.
Este estado estacionario formado é auto-regulavel, Uma queda na concentragdo celular provoca um
aumento da concentracio de substrato e da taxa crescimento, restaurando o estado inicial. Um

aumento da concentragdo celular teria o efeito inverso.

X1 ¥
M (5]
O -
: ——__ _ () ; e _{c)
t, tl
Tempo Tempo

Figura 2.4 : Comportamentos previstos para reator com reciclo ¢ purga de células.
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Trabalhando com fermentacfio continua e reciclo total de células (taxa de purga igual a
zero), LAFFORGUE et alii (1987) ¢ MELZOCH et alii (1991) obtiveram regimes estacionarios
quando a cdncentrag:ﬁo celular atingiu um méximo ¢ a taxa especifica de crescimento alcangou seu
minimo. Neste ponto, MELZOCH et alii (1991) observaram que apesar da taxa especifica de
crescimento tender a zero, o substrato estava sendo consumido e convertido em etanol, na taxa
constante da alimentagfio do substrato, demonstrando que a formagfio de etanol nfio ¢ estritamente

relacionada a reproducio celular.

- CHANG, LEE e KIM (1993) comprovaram a existéncia de um estado estaciondrio,
operando com taxa de purga e de diluicBo constantes em 0,15 e 0,41 h”' respectivamente. LEE e
CHANG (1987) observaram que a manutengfio de uma taxa de purga é necessaria para manter uma
concentragdo celular controlada e operacionalizar o equipamento. Com base na equagdo 40, os
autores manipularam de forma conveniente as varidveis operacionais B e D, que na realidade
determinam a taxa especifica de crescimento celular., alcancando diversos patamares de estabilidade

em relagd@io a concentracéio celular e de etanol (tabela 2.4).

Tabela 2.4 : Estados estacionarios obtidos por LEE e CHANG (1987) a 30°C.

N*® B D () (b X (g P (g/l) S (g
1 0,67 0,31 0,21 45 20 5
2 0,37 0,57 0,21 45 40 5
3 0,16 0,96 0,15 85 40 5
4 0,10 1,31 0,13 130 40 5

2.5 - EFICIENCIA DA MEMBRANA :

Uma diminuicio da eficiéncia da membrana pode ser causada por (DEFRISE E GEKAS,
1988):

¢ depdsito de material orgénico e inorgénico na superficie filtrante ¢,

» desenvolvimento de um filme orgénico constituido de microorganismos.
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Estes dois tipos de adesfes superficiais sfio fungbes da idade da cultura, da taxa de
crescimento especifico, das condicBes de crescimento, da concentragio celular, da temperatura e do
tempo de duragfo do experimento. Aumento da tensfio de cisathamento e retrolavagem sfo algumas
técnicas citadas para se diminuir a adeséio superficial (DEFRISE E GEKAS, 1988).

NISHIZAWA et alii (1983), trabalhando com leveduras de panificagdio em um meio de
cultura artificial e utilizando um modulo de filtragio polimérico com 0,1 m’ de érea efetiva de
filtracfio, observaram um decréscimo na taxa de filtragio por unidade de area de 40 /h.m® para 10
h.m’ nos primeiros 150 min. de operagfio, devido ao aumento da camada aderida na superficie
filtrante, Entretanto, apés 150 min., uma vazio constante de 7 Vh.m® foi observada, demonstrando
que a vazdio de recirculag@o de 600 I/h foi suficiente para manter o equilibrio entre a deposicdo

superficial e a remocgéo de particulas.

Em oposigio ao afirmado por CHANG, YOO e KIM (1994), MATSUMOTO et alii (1988)
classificaram como vantagem a facilidade de esterelizagio de uma membrana cerfmica externa

(material alumina, com 95 cm’ de 4rea e poro de 1,6 pm) por vapor ou produtos quimicos. Este
analisou 0 comportamento de cinco tipos diferentes de retrolavagens, em uma fermentagio com alta

densidade celular obtida por filtragio tangencial. Os métodos testados foram:

» parada periodica na bomba de recirculagio;

s retrolavagem periédica com o filirado;

s retrolavagem periddica com ar;

o sucgio interna periddica do filtrado com bomba de apoio;

» sucgfio interna periddica de ar com bomba de apoio;

Concluiu que o método de retrolavagem periddica com o filtrado resultou em melhores
taxas de filtraco por 4rea de membrana e que existe um volume ¢ um intervalo de tempo Gtimos
para a operagfo. O autor observou a existéncia de um equilibrio no fhuxo de filtrado apds 20 min. de
operagio, confirmando a teoria de NISHIZAWA et alii (1983). LEE ¢ CHANG (1987) utilizaram
uma limpeza externa no conjunto filtrante com solugfio de NaOH 0,1 N por diversas horas e
retrolavagem com 4gua destilada. Apos este procedimento a membrana filtrante retornou aos valores

iniciais de taxa de permeado por area.
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3 - MATERIAIS £ METODOS :

O trabalho foi executado em duas etapas distintas. A primeira parte foi executada durante a
espera do equipamento de microfiltragdio tangencial, ¢ abrangeu a determinagfio dos parametros
cinéticos de morte celular em fungio da temperatura e da concentragio de etanol, conforme

equagdes (31) a (34).

Com a aquisigio do equipamento importado e términc da primeira etapa, teve inicio a
montagem do conjunto fermentador/microfiltro para se trabalhar com altas densidades celulares na

fermentaciio continua. Os itens detalhados a seguir descrevem a metodologia utilizada.

3.1 - MATERIAIS :
3.1.1 - Microorganismo :

Em ambos os experimentos foi utilizado uma linhagem de Saccharomyces cerevisiae isolada
em final de safta e cedida pela Usina Santa Adélia (S.P.), que estd sendo mantida em agar inclinado

(P.ID.A.) e repicada periodicamente.

3.1.2 - Meio de cultura :
1 - fermentacio descontinua :

O meio utilizado na fermentacio continua foi melago de cana-de-agticar cedido pela Usina
Séo Francisco (Capivari - S.P.), diluido a 40 g ART/l e enriquecido com 2,5 g/l de extrato de

levedura da Biobrds. O meio teve seu pH corrigido para 4,5 com a adig@io de dcido cloridrico e foi

esterilizado em autoclave por 15 min, a 121 °C.

30



2 - fermentacdo continua :
o gtivacio

Tabela 3.1 ; Meio de cultura para ativagio

produto concentragio fornecedor
melago 80 g ART/] Usina Séo Francisco
extrato de levedura 1,0 g/l Biobréas

s manutencdo

Tabela 3.2 : Meio de Cultura para manutengio

produto concentragfo fornecedor
melago 180 g ART/1 Usina Sao Francisco
extrato de levedura 3,0g1 Biobras
cloreto de amdnia (NH,CI) 3.0¢g/1 -
fosfato dcido de potdssio 1,5 g/l -
(KH,POy)

Ambos os meios de cultura tiveram seu pH corrigido com 4cido cloridrico, sendo os frascos
de 250 ml esterilizados por 15 min. a 121 °C, e os garrafdes de 12 ¢ 20 1 esterilizados por 30 min. a
121 °C.

3.1.3 - Microfiltro tangencial :

Microfiltragio ¢ a técnica usada para separagfio de particulas em uma suspenséo, baseado em
seu tamanho. O microfiltro é uma fina membrana permeavel, suportada em material cerdmico, que
retém particulas de um certo tamanho e permeia outras pequenas particulas dissolvidas e/ou
suspensas, incluindo o solvente. Portanto, a caracteristica de retengfio de uma membrana ¢ fungdo
direta do didgmetro do poro. Membranas inorgénicas sfo estdveis a altas temperaturas e sob fortes
tensBes, o que significa que estas podem ser repetidamente esterilizadas no local ¢ sdo ideais para

operacio a altas pressfes.
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O sistema de microfiltragiio tangencial utilizado foi projetado e construido pela Millipore
Corporation e compde-se de 2 elementos filtrantes cermicos alojados em carcagas de ago inox

316L, conforme esquema da figura 3.1.

Os dois conjuntos podem operar tanto em paralelo como em série, conforme manipulagio
das vélvulas de diaffagma nas linhas de alimentagfio, permeado ¢ de meio retido. No experimento
desenvolvido, 0s elementos filtrantes trabalharam de forma intercalada, ou seja, quando urn conjunto
estava operante, o outro era preparado (vide item 3.2.3 ) para substituicdo ao primeiro. Conexdes

sanitarias tipo tri-clamp e quatro indicadores de pressdo completaram a aparethagem.

O elemento filtrante utilizado tem a seguinte caracteristica :

e nome comercial : CERAFLO™.

s tipo: inorgénico externo.

s material : alumina de alta pureza.
e porosidade : 0,22 um nominal.

e comprimento : 22,9 em.

e drea de filtragdo : 371,6 cm’.

O principio de filtragdo se baseia no gradiente de pressio entre a parte interna do filtro e a
parte externa, de maneira que o permeado migre através dos poros do elemento filtrante (figura 3.2).
A circulagio do meio fermentativo pelos orificios do filtro, com press#o suficiente para forcar a
permeagio de solvente, foi comseguida com o acoplamento de uma bomba helicoidal de
destocamento positivo marca NETSCH (modelo 2.NEL.20.A com motor de indugio de 1.5¢cva
1750 rpm) ao sistema microfiltro/fermentador. Para melhor ajuste do fluxo de circulagio, um
variador de freqliéncia de alimentagio marca BALDOR (série 11} foi acoplado ac motor da bomba
helicoidal. A curva caracteristica de freqiiéncia versus vazio da bomba, para uma descarga a 40 psi,
é dada pela figura 3.8. Durante o experimento procurou-se fixar a vazio de circulagdo em 850 Vh
(correspondente a uma freqgiiéncia de alimentagéo de 40 Hz). Este valor foi suficiente para gerar uma
tensdio de cisalhamento elevada nas paredes internas do elemento, dificultando incrustagdes
orginicas ¢ inorgdnicas, que poderiam obstruir a camada filtrante, diminuindo 2 eficiéncia do

sistema.
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b4 . vilvula diafragma % pol., aco inox.
"1 I‘ - conexdo tipo T.C. (tri-clamp} % pol., ago inox.

1 - entrada de vapor. 5 - fluxo de alimentagfo.
2 - fluxo de meio retido. 6 - saida de vapor condensado.
3 - saida de permeado. 7 - membrana inorgéanica.
4 - dreno permeado. PI - indicador local de pressfo.

Figura 3.1 : Esquema de equipamento para microfiltracio tangencial.
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Com o conjunto trabalhando de forma intercalada, a pressdio interna foi controlada pela
restrigio parcial da circulagfio de meio em uma das valvulas de diafragma na saida de meio retido. O
segundo conjunto permanecia com as duas vilvulas de diafragma (fluxo de alimentagdo e fluxo de
retido) totalmente fechadas. A pressdo normal de trabalho esteve na faixa de 30 a 40 psi. A
necessidade de pressdes maiores a estas, para se manter o fluxo de permeado desejado, era indicativo
de saturagiio do elemento e necessidade de inversdo na operagiio. O conjunto inoperante era limpo e

preparado para novo periodo (vide item 3.2.3).

ENTRADA DE MEIO,

/ / / / (ALTA VAZAO,

ALTA PRESSAO).

S

SAIDA DE PERMEADO,
(BAIXA PRESSAO).

SAIDA DE MEIO RETIDO.

Figura 3.2 : Filtrag@o por fluxo tangencial,

3.1.4 - Fermentador :

Para a fermentacéio continua foi utilizado o fermentador BIOFLOW 111, produzido por NEW
BRUNSWICK. SCIENTIFIC CO. INC. Este tipo de equipamento tem sua cuba de fermentacgio
construida em vidro e ago inox 316 ¢ pode ser completamente desmontado para higienizag&o. Possui

ainda controladores de velocidade de agitagio, temperatura do meio, pH, nivel de espuma e oxigénio
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dissolvido. Entretanto, este ndio possui sistema de resfriamento para a dgua de circulacfio, sendo
necessario, para o trabalho com temperaturas inferiores durante o verdo, o acoplamento de um
banho termostatizado com bomba de circulagfio externa, na entrada da Agua de resfriamento da
camisa em ago inox. Com este artificio, foi possivel obter temperaturas constantes mesmo em dias

quentes.

3.1.5 - Sistema microfiltro / fermentador:

O acoplamento do conjunto microfiltro/fermentador foi realizado por uma tubulagso de ago
inox flexivel, revestida internamente por uma camada de teflon (D.I. = %"), como pode ser
observado nas figuras 3.4 a 3.7. Doze adaptadores para tubulagfio flexivel com conexdo tipo “tri-
clamp” ¥4 " e doze abragadeiras para T.C % " foram confeccionadas para se possibilitar a montagem
da aparelhagem. Ainda, dois tubos de ago inox 316 (D.E. % ") foram adaptados na placa superior
do fermentador para sucgdo e descarga do meio (vide figura 3.6 ). Além da bomba de circulago,
trés bombas peristalticas foram utilizadas.

» bomba de alimentagiio de substrato:

marca : Masterflex.

modelo : 7520-25 (cabegote para tubo silicone 96400-16).
e bomba de permeado:

marca : Masterflex.

modelo : 7553-60 (cabegote 7016-20).
s bomba de purga :

marca : Masterflex.

modelo : 7553-60 (cabegote 7016-20).

Estas bombas utilizam tubos de silicone flexiveis inteirigos (vide figuras 3.4 a 3.7), o que
diminuin pontos mortos e aumentou a eficiéncia da esterilizagfo. Duas conexdes sanitarias de vidro
esmerithado foram utilizadas para inoculagdo ¢ alimentagéo de substrato (na troca do recipiente de
armazenagem). A separagdo foi realizada ap6s ter sido detectado crescimento celular na tubulagio

de alimentacfio de substrato, ap6s a inoculagiio do fermentador, quando apenas uma entrada era

35



utilizada. Uma terceira conexdo sanitéria foi instalada na saida de gis carbdnico, para facilitar a troca

do filtro de gases. Os seguintes equipamentos periféricos completaram o sistemna :

s Controle de nfvel 6timo :

Foi utilizado uma bdia de ago inox interna no reator, conectado a um controlador tipo
liga/desliga com temporizador de desarme. O controlador emite uma corrente (100 a 200 mA) que,
dependendo da posicdo da boia (posi¢do inferior == aberto, posi¢do superior => fechado), retorna
ou nfio a corrente para o controlador. Este por sua vez libera ou nfo voltagem para a bomba de
alimentagfo de substrato. O temporizador de desarme foi regulado para cortar a corrente da bomba
de alimentagdo oito segundos apds ocorrer a posi¢io de fechado na boia. Este sistema foi montado
com a finalidade de se obter um nivel 6timo e um nivel miximo no reator {variacio de 20 mi), de
maneira a diminuir 0 mimero de acionamentos da bomba e que ndo interferisse nos experimentos

realizados.

» Controle de nivel minimo:

Devido as caracteristicas da bomba de circulagfo utilizada (bomba helicoidal com estator de
borracha nitrilica), principalmente a impossibilidade de operagfo sem liquido, que pode causar perda
do estator, foi montado um sistema de seguranca contra falhas no sistema de controle de nivel
principal. Duas varetas de ago inox isoladas entre si foram introduzidas pela placa superior do
fermentador, até cerca de 4,0 cm abaixo do nivel 6timo. O variador de freqiiéncia BALDOR foi
ajustado para cortar a corrente de alimentacfio da bomba de circulagfio se os terminais externos 7 ¢ 8
permanecerem em aberto. Ou seja, enquanto as pontas das varetas estiverem imersas no meio
fermentativo, condutor, o vartador de freqiiéncia BALDOR entenderd que os terminais externos 7 e
8 estdo fechados ¢ acionard a bomba de circulagdo. Quaiquer falha no sistema (falta de melago, boia

travada, etc.) que cause uma redugéo do nivel do fermentador, serd detectado pelo sensor de nivel

minimo.

¢ Controle de espuma:
Foi utilizado um sensor fornecido pela NEW BRUNSWICK SCIENTIFIC CO. INC. Este foi

montado pela placa superior do fermentador e alinhado cerca de 6,0 cm acima do nivel de lquido.
Qualquer alteracfio de nivel de espuma aciona a bomba de alimentagio de anti-espumante, que foi

ajustada no potenciometro P2 na relagdo 25% do tempo ligado ¢ 75% do tempo desligado. O
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potencidmetro P1 (ambos localizados na parte traseira do fermentador) regula a sensibilidade do

sensor de espuma.

* Amostrador:
Foi utilizado o conjunto amostrador fornecido pela NEW BRUNSWICK SCIENTIFIC CO.
INC. ( vide fig 3.4 ¢ 3.6). A tubulagfio de amostragem também foi utilizada para 2 purga do sistema.

» Condensador de substancias volateis:
Acoplado verticalmente na parte externa da placa superior, teve sua camisa alimentada com
4gua gelada do banho termostético (0 a 5°C).

» Indicador de vazio de gas carbdnico:
Um rotdmetro (0 a 1,5 I/h) foi conectado a saida superior de gés (ap6s o condensador) com a
finalidade de avaliar a producfo instantinea de gds carbnico e a atividade do meio fermentativo,

assim como suas variacdes como resposta s alteragGes realizadas nas condigOes do sistema.

¢ Valvula redutora de pressfo:

Esta valvula foi instalada na saida de permeado (vide figura 3.7, lado esquerdo) apés ter-se
percebido uma variagdo na vazo da bomba de permeado, causada pela forte oscilagfio da pressdo do
sistema, devido s caracteristicas de pulsacio da bomba de circulagdo. A valvula redutora de pressio
foi fixada para reduzir a pressfio na linha de permeado de 35-40 psi para 10 psi, ¢ acabou por
absorver os impactos causados pela oscilagiio da pressdo. Apds esta medida, o fluxo de permeado foi

satisfatoriamente regulado.
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| 1- fermentador. 8 - fluxo de circulag#o.
2 - bomba de recirculagdo tipo helicoidal. 9 -sensor de nivel.
3 - membranas de microfiltracio. 10 - controlador de nivel.
4 - bombas peristalticas. 11 -reservatdrio de anti-espumante.
5 - saida de permeado. 12 - sensor de espuma.
6 - purga do fermentador. 13 - indicador de temperatura.
7 - tangue de alimentag@o. 14 - véalvula redutora de pressdo (com indicagdo i

de presso local). §

| !

Figura 3.3 : Esquema de equipamento para reciclo de células em fermentaggo continua.
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Figura 3.5 : Visfo lateral do conjunto fermentador/microfiltro.
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Figura 3.6 : Detalhe do fermentador.
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Figura 3.7 : Detalhe do microfiltro.
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3.1.6 - Calibracées do sistema microfiliro / fermentador:

1 - Bomba de circulacgéo :

1400

1200
1000 -

800

600 -

vazéo (I/h)

400 -

200 -

I i :
i i |

0 10 20 30 40 50 60
frequéncia (Hz)

Figura 3.8 : Curva de calibragio da bomba de circulacéo.

A aferigdio da bomba de circulagio foi realizada com a medigio em triplicata do volume de
agua bombeada apés a passagem pelo conjunto filtrante, num intervalo de tempo, fixada no variador
de freqiiéncia em um dos valeres dentro da faixa de trabatho de 0 a 60 Hz. Observa-se na figura 3.8
uma dependéncia linear entre o aumento da velocidade de rotagfio da bomba ¢ a vazio de circulagdo,

indicando uma baixa perda de carga no microfiltro,

2 - Aferigfio do volume :

Com o sistema montado e o controle de nivel 6timo fixado em determinada altura dentro da
cuba principal, foram realizadas seis medigBes do volume 1til interno. Para este teste foi utilizado um
garrafo de 15 | com dgua destilada, suportado em uma balanca, estando o conjunto inicialmente

vazio. A média das seis medi¢Ges indicou que :

VOLUME UTIL DO FERMENTADOR = 2,81
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3.2 - PROCEDIMENTOS EXPERIMENTAIS :

3.2.1 - Preparo do indculo :

Erlenmeyers de 250 ml contendo 80,0 ml do meio de cultura desejado (40 g ART/] para
fermentagio descontinua ¢ 80 g ART/l para fermentagfo continua), foram esterilizados e
posteriormente resfriados 4 temperatura ambiente. Estes foram inoculados com uma algada da
cultura de Saccharomyces cerevisiae e incubados. Para as fermentagSes descontinuas os frascos
foram incubados por 24 horas em shaker agitado, dentro de uma das temperaturas estipuladas para o
teste (28, 31, 34 e 37 °C), Para as fermenta¢fes continuas, o meio de cultura utilizado na etapa
inicial foi o de ativagiio (80 g ART/1), sendo incubado por 24 horas a 33°C em shaker agitado.Os
frascos utilizados para inoculagdo do fermentador continuo de 2.8 1 foram providos de saida flexivel

inferior e conexfio esmerilhada esterilizdvel, para transferéncia do meio incubado ao fermentador.

3.2.2 - Fermentacio Descontinua :

Esta etapa teve por finalidade a determinacfo das constantes de morte celular em fungéio da
temperatura e da concentrago de etanol. Apos estudos prévios, foram determinados as seguintes

faixas de trabatho :

o temperatura : 28°C , 31°C, 34°C e 37°C.
s concentracio de etanol : 65 g/l, 80 g/1,95 g/le 110 g/L.

Quatro porgdes de 2,0 ml do indculo preparado foram retirados e transferidos assépticamente
para 4 erlenmeyers contendo 78,0 mi do meio de cultura e as concentragbes de etanol pré-definidas.
Estes frascos foram colocados em shaker rotativo e incubados em uma das temperaturas dentro da
faixa estudada por tempo suficiente para ocorrer sensivel redugfio do mimero de células vidveis. A
relagio entre o numero de células vidveis inoculadas (No) e o nimero de células vidveis (N.) no
tempo (t), para cada frasco, péde ser observada com a retirada de amostras periddicas em ambiente

estéril, e contadas pelo método de coloragfo por azul de metileno.
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De posse dos dados da evolugfio do nimero de células vidveis em funclo do tempo, foi
possivel determinar as constantes das equagSes 31 a 33, conforme modelo proposto por DALE,
CHEN e OKOS (1990).

o 1° grfico : In (N,/Ny) versus t
coeficiente angular : - K4 (T,P)

o 2% grifico : In Kq (T,P) versus /T

coeficiente angular ; - Ei/R
coeficiente finear : oo =(In A; + KapP )

o 3° grafico : o0 = (In A, + KgpP ) versus P
coeficiente angular : K45
coeficiente linear : In A,

3.2.3 - Preparacio do conjunto microfiltro/fermentador :

A sanificagéo do conjunto microfiltro/fermentador foi realizada com o equipamento montado,
tanto em sua fase inicial de preparagfo para partida, como na inversio dos elementos inorganicos

filtrantes, durante a fermentacéo.

» Preparacio inicial :

Ao final de cada fermentacfio, as partes méveis do fermentador eram desmontadas e lavadas
manualmente para eliminagdo do excesso de material aderido. Em seguida o equipamento era
montado ¢ realizado uma lavagem com 4gua corrente, por adicio desta ao fermentador e
bombeamento para o corpo do microfiltro, com todas as valvulas abertas. A retirada de material
aderido no elemento filtrante e corpo da bomba foi realizada pela circulagio de uma solucio de
NaOH 0,5N a 40-50 °C entre o fermentador, bomba e microfiltro, em sistema fechado (C.LP.), por 1
hora, a uma vazio de 900 V/h. O excesso de solugdio alcalina foi removido por uma nova lavagem

com agua corrente por 15 min,



A esterilizago do conjunto foi realizada com vapor saturado a 15 psi e 121°C por 2 horas. A
adiglio de vapor foi realizada pelo topo do equipamento de filtracdo e o condensado recolhido pelo
fundo (vide fig. 3.1). As valvulas diafragma do microfiltro foram manipuladas de maneira 2 formar
uma corrente de vapor entre este equipamento, o fermentador, a bomba e finalmente retornando pelo
fundo para a saida de condensado. Todas as conexfes de alimentacfio, saida de gas, saida de meio
fermentado, véalvulas de permeado, etc., permaneceram parcialmente abertas (com fluxo de vapor)
para esterilizagfo.

s Inversfio dos elementos filtrantes :

Durante a operagc continua, algumas vezes se fazia necessario a inversdo dos elementos
filtrantes para limpeza de material aderido as paredes, que tendem a diminuir a taxa de permeacdo. O
ponto de inversdo era observado quando a pressio apds a valvula redutora (item 14 na fig. 3.3) ndo
permanecia no valor previamente regulado (10 psi), mesmo com uma pressfo interna de circulacdo
de 40-50 psi. Este fato era indicativo da redugfio no fluxo de permeado e saturacio da membrana,

A seqlidneia de lavagem foi a mesma utilizada para a partida, sendo que o conjunto
inoperante era isolado do operante por duas valvulas diafragma, e a Empeza se dava em separado,
com o auxilio de uma bomba peristéltica externa.

3.2.4 - Modelagem matemdtica para fermentagiio continua com alta concentracio celujar ;

Neste desenvolvimento foi utilizado um meodelo cinético ndo-estruturado, ou seja, o
microorganismo foi considerado como um simples reagente, com uma composigio quimica definida e
sua reproducdo pode ser descrita por wma equagdo estequiométrica, Assim, substrato reage com
células vidveis produzindo mais células vidveis, que por sua vez formam células mortas e produto. As
varidveis e pardmetros utilizados sdo classificados em ;

a} variaveis de estado : definem o estado do processo.
Xv,X4,8,P

b) varidveis operacionais : variaveis cujos valores podem ser alterados pelo operador do processo.
D,B, S, Xv (=0), Xp0(=0), Py (=0)
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c) varidveis intermedidrias : todas as taxas que podem ser expressas em fungio das varidveis
anteriores.
fx,Ts,Tp,Ta
d) pardmetros cinéticos.
Umix » Ka, Ks, m, n,Pa, Xo
€) pardmetros estequiomatricos.

Yxs, Yxp, Yo

No modelo assumiremos ;

i - mistura perfeita no reator.
ii - volume constante no reator.
iii - volume das bolhas € desprezivel

iv - o microfiltro trabalha de forma ideal, ou seja, a corrente do filtrado € livre de células.

_BF
g XV » Xd ) S 1’ P
Figura 3.9 : Fermentador CSTR com reciclo de células.
Os himites para as varidveis de estado séo:

0<8<S§, (45)
X, 20 (46)
0< X, <X, (47)
P20 (48)



As equagbes que descrevem o modelo séio descritos por:

células vidveis :

células mortas :

substrato ;

produto :

d(X,V)

e (ry —r,)V-BFX,

d()ézv) =1,V ~BFX,

a(SV
_%hrsvw(sﬂ—so

d(PV) _

r,V—FP
dt

Para as taxas cinéticas:

Rk,

rs=rx/Ym 2 I'p/Yp,rs

=KX,

rP=rXme

E para a taxa especifica de crescimento celular:

Ainda :

o

thXd"’rXV
D=F/V
Prod.=P.D
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Assumindo-se estado estaciondrio, pode ser deduzido a partir das equagdes 49 a 52 que:

r, = BDX; (61)
r, = BDX{ (62}
r,=D(S-5) (63)
r,=DP (64)

P

3.2.5 - Fermentacio Continua:

O objetivo inicial desta etapa do trabatho foi o de determinar as constantes cinéticas do
modelo proposto em fungio da temperatura. Segundo PIRT (1975) ¢ LUONG (1985), seria possivel
a obtenciio de estados estacionarios em fermentadores com reciclo de células. Neste caso o termo da

direita da equagdio 49 ¢ igualado a zero e, substituindo-se as equagdes 53 ¢ 35, obtemos:
L-Ks=B.D (65)

A equagiio 65 indica um equilibrio entre a taxa especifica de crescimento celular menos a taxa
de morte e a purga de células do sistema. Se o ajuste das varidveis operacionais B ¢ D, que regulam
a taxa de purga, for realizado de maneira a exceder o crescimento celular, o sistema tenderia a
diluicdo da concentragfio do mimero de células totais. A metodologia utilizada consistiu em ajustar
inicialmente a taxa de purga em valor inferior a taxa de crescimento celular. Assim, o aumento da
concentragio celular causou uma diminuiciio da taxa especifica de crescimento, até que OCOoITesse a

igualdade entre as taxas de purga e de crescimento celular. Este estado estacionario formado é,

teoricamente, auto-regulivel.

Com a controle das varidveis operacionais ¢ analise das varidveis de estado em diversos
patamares de regimes estacionarios ¢, em cada uma das temperaturas previstas (28, 30, 32, 34, 36,
38 e 40 °C), foi possivel obter-se a partir das equagdes 61 a 64 os pardmetros cinéticos do modelo
proposto em fungfio da temperatura.
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3.3 - METODOS ANALITICOS :

3.3.1 - Concentraciio de agicares redutores totais :

Foi utilizado o método colorimétrico com o reagente 4cido dinitrosalicilico (DNS), conforme
descrito por MILLER (1959), apds prévia hidrélise da sacarose (2 ml da amostra diluida e 2 ml de
uma solucdo de dcido cloridrico 2 N sfo aquecidos a 100°C por 5 min, resfriados a temperatura
ambiente e neutralizados com uma solucdo de hidréxido de sodio 2 N). Este método se baseia na
elaboragio de uma curva padréio para a solugdo de DNS, que relaciona a concentragio de aglicar em
uma amostra conhecida a absorbéncia, utilizando-se um espectrofotémetro a 540 nm. Repetindo-se o
procedimento de hidrélise prévia da sacarose na amostra desejada e lendo-se a sua absorbéincia apos
dosagem do reagente DNS, obtém-se a concentragio de agicares redutores totais (ART) da

amostra.
3.3.2 - Concentracao de células :

A concentraciio de células na base seca foi determinada por gravimetria. Trés fragdes do
mejo fermentativo eram retiradas ¢ centrifigadas separadamente por 10 min 2 5000 rpm em frascos
plasticos previamente tarados. As massas decantadas eram ressuspensas por trés vezes em dgua
destilada ¢, ao final da Gltima ressuspensdo, secas em microondas por 40 min.. A razéio entre a
diferenga das massas (final menos tara) e o volume da fragfio retirada resultava na concentragio
celular em g cél. seca/l. O tempo de 40 min. de secagem no microondas em poténcia maxima foi

determinado apés elaboracdo prévia de uma curva de secagem de leveduras, conforme figura 3.10.

80

40 —

LIickde (99

4] 20 40
tempo (min)

-Figura 3.10 : Curva de secagem de leveduras no microondas.
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3.3.3 - Concentraciio de etanol :

Foi utilizado um cromatégrafo a gas da marca Varian (modelo 3300) com coluna capilar
J&W Scientific de 30 m de comprimento e 0,53 mm de difmetro interno, com fase estaciondria de
100% metilpolisiloxano (1,5 yum). Foi utilizado padrio externo de etanol P.A. As demais condicdes

operacionais foram as seguintes :

» Temperatura do injetor : 220°C

o Temperatura do detector : 2506°C

o Temperatura inicial da coluna : 40°C

* Tempo de aquecimento da coluna : 2,0 min. (aquecimento : 10 °C/min.)
» Temperatura final da coluna : 100°C

» Volume injetado : 0,5 ul

Inicialmente foi elaborado uma curva de calibracio com etanol P.A. que indicava a
concentragdo de etanol versus a drea de integragio do aparetho, As amostras do meio foram
mantidas congeladas ¢ somente preparadas na hora da andlise. Estas foram injetadas em triplicata.

3.3.4 - Viabilidade :

O método de coloragfio com solugio de azul de metileno a 0,025% peso/volume descrito por
LEE, ROBINSON e WANG (1981) foi utilizado para a determinagfio rapida da concentragfio de
células vidveis e nfio vidveis. A amostra do meio foi diluida com solugfio salina de Ringer de maneira
que cada quadro da cdmara de Neubauer contivesse de 80 a 160 células. A contagem baseia-se no
principio de que as células mortas nfio reduzem o corante azul de metileno tornando-se de coloracio
azulada, enquanto que as células vivas reduzem o corante e retornam a sua condicdio de incolor,
Assumiu-se como convengdo morfolégica que um broto é considerado uma unidade celular quando
este ultrapassasse metade do tamanho da célula-mde, sendo o conjunto contado com duas células. A
viabilidade pdde ser calculada pela razio entre o nimero de células vidveis e o mimero total de
células contadas.
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4 - RESULTADOS E DISCUSSAQ :

4.1 - CONSTANTES CINETICAS DE MORTE CELULAR :

Esta parte do trabalho teve por objetivo a determinaciio das constantes cinéticas de morte
celular para Saccharomyces cerevisize, em funcfio da temperatura e da concentragio de etanol,
conforme procedimento experimemtal descrito no item 3.2.2. Experimentos realizados por
NAGODAWITHANA e STEINKRAUS (1976), NOVAK, STREHAIANO, MORENO ¢ GOMA
(1981) ¢ LEE ¢ CHANG (1987) demonstraram que o etanol produzido intracelularmente pela célula
de levedura ¢ mais letal que o etanol adicionado ao meio de cultura. Entretanto, a metodologia
seguida, proposta por DALE, CHEN e OKOS (1990), utiliza a adicfio de etanol ao meio de cultura

para determinacfo das constantes de morte celular.

Os resultados obtidos estdo tabelados (4.1 a 4.4) para cada temperatura, em fung@o do tempo
e da concentragdio de etanol (em g/l), e representados pelas figuras 4.1 a 4.8. Observa-se que ©
numero de celulas vidveis e a viabilidade decrescem com o tempo e que este decréscimo € mais

acentuado quanto maiores forem a temperatura e a concentragfio de etanol,

Baseado no método de linearizag@io das equagOes exponenciais 31 a 33 descrito no item
3.2.2, obteve-se as curvas 4.9 a 4.12 de LN (N/Ny) versus t. Alguns pontos da curva original do
mimero de celulas viaveis em fungfo do tempo nfio foram utilizados nestes gréaficos, visto que o
modelo proposto somente representa a taxa de morte celular em sua fase exponencial. Os valores
obtidos para Ky (T,P) estdo na tabela 4.5, onde nota-se wma tendéncia ao aumento de Ky (1.P)

conforme aumentam a temperatura e a concentracio de etanol.

Comparando-se as curvas de evolugdo do mimerc de células vidveis em fungdo do tempo
(figuras 4.1, 4.3, 45 ¢ 4.7) e os valores obtidos para K; (T,P) (tabela 4.5), observa-se um
crescimento celular inicial para concentraces de etanol inferiores (65 ¢ 80 g/l) e valores
relativamente altos para Kg (T,P) nestas concentra¢@es. Supondo-se um modelo cinético onde a
produgio de etanol estd associada ao crescimento celular, pode-se concluir que o etanol intracehular

produzido nesta fase inicial, teve wm efeito téxico imtenso na célula de levedura em sua fase
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Figura 4.1 : Numero de células viaveis a 28°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g
etanol/l, ® 110 g etanol/l ).
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Figura 4.2 : Viabilidade a 28°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 getanol/l, ® 110 g
etanol/l ).
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Figura 4.3 : Numero de células vidveis a 31°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 ¢
etanol/l, ® 110 g etanol/l ).
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Figura 4.4 : Viabilidade a 31°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g
etanol/l ).
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Figura 4.5 : Ntimero de células vidveis a 34°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g
etanol/l, ® 110 g etanol/l ).
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Figura 4.6 : Viabilidade a 34°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g
etanol/l).
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Figura 4.7 : Numero de células viaveis a 37°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g
etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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Figura 4.8 : Viabilidade a 37°C. (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/, ® 110 g
etanol/l).
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Figura 4.9 : LN (Ny/No) a 28°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g
etanol/l).
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Figura 4.10 : LN (N/Np) a 31°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g
etanol/l).
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Figura 4.11 : LN (Ny/No) a 34 °C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g

etanol/l).
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Figura 4.12: LN (NW/No) a 37 °C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g

etanol/l).

60




Tabela 4.5 : Constante de morte K4 (h')em fungdo da temperatura e conc. de etanol.

T(°C) 65 g/l 80 g/1 95 g/] 110 g/l

28,0 0,0077 (+=0,981)  0,0067 (-=0,926)  0,0105 (=0.956)  0,0228 (r=0,994)
31,0 0,0098 (—=0,998)  0,0032 (=0.915)  0,0203 (=0.979)  0,0375 (=0,975)
34,0 0,0206 (r=0,776) 0,0250 (r=0,992) 0,0363 (r=0,996) 0,0475 (r=0,988)
37,0 0,0495 (r=0,999) 0,0450 (r=0,967) 0,0757 (r=0,993) 0,1855 (r=0,854)

seguinte, de queda no mimero de células vidveis. O mesmo nfo é observado a altas concentragdes de
etanol, onde ndo houve crescimento celular inicial. Este fato também foi observado em experimento
realizado por NOVAK, STREHAIANO, MORENO ¢ GOMA (1981) e € indicativo da maior toxidez

do etanol produzido intracelularmente ao etanol adicionado ao meio fermentativo.

A figura 4.13 representa a curva de Ky (T,P) versus 1/T (em K). Observa-se que as retas
obtidas sdo paralelas pois teoricamente E; é somente fungfio da temperatura e independe da
concentragdo de etanol. O mesmo foi observado por DALE, CHEN e OKOS (1990). A tabela 4.6
retne os valores dos coeficientes lineares e angulares obtidos da figura 4.13. A partir dos dados dos

coeficientes lineares, obteve-se o valor médio da energia de ativagdo E; de 39666 cal/mol.

-1.50 - =
-2.00
-2.50
-3.00
-3.50

LN Kd (T,P)

-4.00
450 —

-5.00 —

-5.50 \ | | | \

3.20E-3 3.24E-3 3.28E-3 3.32E-3 3.36E-3
1T (1/K)

Figura 4.13 : Determinagio da energia de ativagdo E; e dos coeficientes lineares o, (®*65¢g
etanol/l, ® 80 g etanol/l, ® 95 g etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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Tabela 4.6 : Coeficientes angulares (E1/R), lineares (a) e de regressio.

etanol (g/) Ei/R o = LNA+KgP coef. regresséiio
65 19635 60,1564 =(,945
86 19793 60,7325 r=0,999
95 20176 62,4327 r=0,997
110 20247 63,3021 =0,878

Finalmente, os valores de a = LN A; + K,P foram plotados contra a concentragiio de etanol
“P” na figura 4.14, obtendo-se como coeficiente angular o valor de Ky, = 0,07425 m’ / Kg e como
coeficiente linear o valor de 55,1592 para In A, (r=0,967), onde obtém-se A, = 9,0227 x 10%.
DALE, CHEN e OKOS (1990) trabathando com Kluyveromyces fragilis obtiveram valores de 1,41 x
10% para A;, 88200 cal/mol para B, e 0,049 m*/Kg para K4y , caracterizando uma queda acelerada na
viabiidade ¢ fortemente influenciada pela temperatura. Para o caso em estudo percebe-se urna maior

contribuigdo do termo de inibi¢Ao pelo etanol (equacfio 34) para a taxa de morte celular.

40400 |
+ E
40000 —
o
o
e B
+ 39600 — P
b | o
E PR
39200 —
_ +
38800 s B R
60 70 80 90 100 110
CONC. DE ETANOL (g/l)

Figura 4.14 : Determinagfo dos pardmetros A; e Kyp.
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Em resumo :

A1 =9,00227 x 107
E; = 39666,5 cal / mol
Ko =0,07425 m’ / Kg

Incorporando-se as equages 32 e 33 na equacdo 31, e substituindo-se os valores

encontrados, obtém-se :

NV = exp {[_“9’00227 . 1023.exp (‘“”39666) .exp (0,07425.}’)] .t} (66)
N, RT

A equagdo 66 prediz a queda do namero de células vidveis em fungdo do tempo, da
concentragdo de etanol e da temperatura. As figuras 4.15 a 4.18 fazem uma comparagio entre os
dados préiticos ¢ os obtidos pela equagdo 66. Observa-se uma diferenga entre os pontos
experimentais e as curvas de decaimento da viabilidade, notadamente para valores a baixas
concentracdes de etanol, onde houve crescimento celular inicial, e um melhor ajuste para valores a
altas concentragdes de etanol. Entretanto, ha um deslocamento geral das curvas em relagio aos
pontos experimentais, provavelmente pelo tipo de ajuste utilizado, que despreza o tempo nicial de

estabilidade e somente inclui a fase de decaimento do ntmero de células vidveis em fungio do tempo.
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Figura 4.15 : Comparagéo entre os dados de viabilidade calculados pelo modelo proposto
(linha continua) e os obtidos experimentalmente (pontos) a 28°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ®
95 g etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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Figura 4.16 : Comparagio entre os dados de viabilidade calculados pelo modelo proposto
(linha continua) e os obtidos experimentalmente (pontos) a 31°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ®
95 g etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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Figura 4.17 : Comparagio entre os dados de viabilidade calculados pelo modelo proposto
(linha continua) e os obtidos experimentalmente (pontos) a 34°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ®
95 g etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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Figura 4.18 : Comparagio entre os dados de viabilidade calculados pelo modelo proposto
(linha continua) e os obtidos experimentalmente (pontos) a 37°C (® 65 g etanol/l, ® 80 g etanol/l, ®
95 g etanol/l, ® 110 g etanol/l).
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4.2 - FERMENTACAO CONTINUA COM RECICLO DE CELULAS :

4.2.1 - Desempenho do conjunto microfiltro/fermentador :

De uma maneira geral o conjunto montado para a realizacio dos experimentos de
fermentacéo continua com reciclo de células, consistindo de um elemento filtrante inorgéinico e do
fermentador, teve a eficiéncia esperada. NISHIZAWA (1984) trabalhou com uma vazio de
circulagdo de 600 Vh e taxa de filtragio de 7 /h.m’, mas nfio relatou o tempo total de operagdo. No
experimento conduzido no laboratério por maior tempo, a 28°C (figuras 4.19 e 4.20), conseguiu-se
operar o conjunto a uma concentragio celular média de 50 g/l por 1500 horas ininterruptamente, e
com uma vazio de permeado média de 0,133 Vh em uma 4rea filtrante de 371,6 cm’, obtendo-se
uma taxa de filtraco de 3,6 Vh.m’. Neste periodo de tempo foi necessario apenas uma inversio do
elemento filtrante, para lavagem do mesmo, com 1200 horas de uso. CHANG, LEE e KIM (1993)
reportaram que operaram com sucesso por 120 horas consecutivas a uma concentracfo celular
média de 55 g/l. Os resultados obtidos sugerem que a vazdo de circulag@io utilizada de 850 Vh foi
suficiente para promover um equilibrio entre a deposigio superficial de particulas e sua remogio por

turbilhonamento.

Operacionalmente, devido ao tempo prolongado do experimento, alguns problemas

aconteceram:

1. com 400 horas de operagio ocorreu uma falha no sensor de espuma, causando descarga excessiva
do mesmo. Pode-se observar na figura 4.20 uma queda na viabildade celular neste perfodo e um
aumento na concentracio de etanol.

2. com 770 horas de operagfio houve aquecimento do meio fermentativo para 34°C, resolvido com o
acoplamento de um banho termostatico 4 camisa de resfriamento do reator.

3. com 940 horas de operagio, durante o periodo noturno, ocorreu uma excessiva formacio de
espuma ndo controlada pela adi¢lio de anti-espumante, devido a elevagfio na véspera da vazéo de
alimentacfo. Houve transbordamento do meio pela exaustio de gis, provocando perda de
biomassa. Procurou-se restabelecer o nivel anterior com a diminuigio da vazio de alimentacdo e

parada na purga.
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4. a partir de 1400 horas de operagdo até a interrupgdio do experimento, com 1500 horas, notou-se um
colapso do sistema com a incidéncia de curto circuito no sensor de anti-espumante, travamento no

sensor de nivel e excesso de material incrustrado.

Apesar dos problemas ocorridos, principalmente com relagdo a formagéo de espuma,
incrustragdes em partes méveis dentro do fermentador e quedas de energia elétrica , pode-se afirmar
que o sistema trabalthou de forma eficiente por 1500 horas. Espera-se que com alguns reparos e
pequenos ajustes, seja possivel manter o sistema por periodos prolongados sem problemas, e talvez

assim o regime permanente possa ser atingido.

4.2.2 - Regime estacionario em fermentaciio continua com reciclo de células

A idéia original do trabatho era a de se estabelecer diversos patamares de regimes
estaciondrios, para cada uma das temperaturas dentro da faixa estudada de 28 a 40°C, através da
manipulagfo conveniente das varidveis operacionais B e D, que definem a taxa de purga do sistema.
Através do equilibrio formado entre a taxa de crescimento menos a de morte € a taxa de purga
(equagdio 65), o sistema estaria teoricamente estdvel. Porém, o observado na pratica foi uma
instabilidade generalizada das varidveis de estado (Xt, Xv, S e P), como jé& discutido no item

anterior.

u-Kg=B.D (65)

Inicialmente alguns experimentos foram montados para a checagem da eficiéncia do
equipamento e verificagfio da resposta as variagdes impostas ao meio fermentativo, com a finalidade

de se afinar a metodologia a ser aplicada nos experimentos definitivos. Estes consumiram 45 dias.

A primeira temperatura a ser estudada foi de 28°C. A idéia original de estado estaciongrio
auto-regulavel, conforme PIRT (1975), foi-se dissipando a0 longo das 1500 horas de fermentagio
(figuras 4.19 e 4.20). A enorme dificuldade €m se manter estavel o sistema, principalmente a
concentragfio de substrato e a viabilidade, prolongaram demasiadamente o teste sem um resultado

satisfatorio. Assim, somado a problemas operacionais, o trabalho de fermentagdio continua com
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reciclo de células, inicialmente previsto para uma faixa de temperatura de 28 a 40 °C, limitou-se a

primeira temperatura de 28°C.

Particularmente, para o experimento realizado; observou-se um aumento inicial da biomassa
até um maximo de 124 g/l nas primeiras 200 horas (figura 4.20), antes do inicio da purga, ¢ uma
queda acentuada na viabilidade de 95 % para 65 % neste periodo, fato este de acordo com trabalho
de LAFFORGUE et alii (1987) e indicativo da inibigio causada pelo aumento da biomassa. Mesmo
com a redugfio na concentragio de biomassa, devido ao inicio da purga com 230 horas, a viabilidade

celular continuava com tendéncia de -queda. Quatro hipdteses foram levantadas :

1. caréncia de nutrientes,
2. falta de oxigénio no meio,
3. acamulo de material particulado no sistema e -

4, acimulo de subprodutos inibidores.

A utilizagdo de melaco enriquecido com cloreto de aménia e fosfato 4cido de potassio no
meio de alimentagdo, além do extrato de levedura, foi iniciada com 320 horas de operagdo.
Inicialmente ebservou-se (figura 4.20) uma elevagdo na viabilidade de 65 % péra 80 %, porém, apos
este periodo, a tendéncia de queda gradual continuou a ser verificada, chegando a um minimo de 53

% com 1060 horas.

A adigdo de pequena quantidade de oxigénio no meio nfio foi avaliada devido a ja grande
quantidade de espuma presente ¢ 2 tentativa de simular a realidade de uma destilaria, que opera de
forma anoerobia. Entretanto, CYSEWSKI ¢ WILKE (1977), CHANG, LEE ¢ KIM (1993), LEE ¢
CHANG (1987) ¢ LAFFORGUE et alii (1987) utilizatam injego de ar na faixa de 0,1 VVM para
manter a viabilidade celular. Estudo futuro deve ser-conduzido no sentido de se determinar qual a
relagfio enire a produtividade de etanol ¢ a vazio de oxigénio adicionada ao meio de fermentacgéo,

em comparagdo com dados éncontrados na hiteratura.
Notou-se no decorrer do experimento o acimulo gradual de material particulado no interior

do volume do conjunto fermentador/microfiltro. A origem provavel deste material estd no solido

(lama) em suspensio formada durante a esterilizagio do melago. Mesmo deixando-se ¢ste decantar
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por 12 horas e reduzindo-se o tubo de sucgfio, notou-se um aumento prejudicial deste material,
citado por CHANG, YOO e KIM (1994) como nocivo a boa conducdio de processos fermentativos a
altas densidades. Também o actimulo de pedagos de parede celular, rompidas principalmente devido
a alta tensfio de cisalhamento provocada pela bomba de deslocamento positivo utilizada na
circulagdo do meio, pode ser fonte de material particulado no sistema. A utilizacdo de concentragbes
elevadas de aglicares (180 g/I) na alimentagdio, tendo como conseqiiéncia taxas reduzidas de diluicio
¢ de purga, pode ter beneficiado o actmulo de produtos inibidores no meio fermentativo.
Experimentos com taxas de diluigdo maiores ¢ tempos de retengfio celular menores devem ser

avaliados para melhor elucidagio desta varigvel.

- No decorrer da fermentagiio continua a 28°C, observou-se uma grande oscilacdo na
concentragio de agucares rc_:dutores totais, como a ocorrida a partir das 220 horas de operagio
(figura 4.20), onde percebe-se uma queda na concentracdo de células totais e elevacdo da
concentracio de substrato até o tempo de 460 horas. Também a partir de 960 horas nota-se uma
grande flutuago nos resultados, com queda na viabilidade e elevagio na concentragdo de substrato
até 1110 horas, seguido de um aumento na viabilidade ¢ um decréscimo na concentragio de
substrato até 1190 horas e assim sucessivamente até o final do experimento com 1500 horas.
Entretanto, algumas flutuagdes nfio apresentaram coeréncia, como a ocorrida na faixa de 700 a 850
horas, onde, para uma vazio de alimentagfio de substrato fixa em 0,140 Vh, houve um incremento na

viabilidade, na concentragdio de agticares redutores totais e na concentracio de etanol.

Os resultados obtidos para a analise de agticares redutores totais via DNS (vide item 3.3.1)
apresentaram davidas. Suspeita-se que a presenga de certas substincias, acumuladas no mejo de
fermentag@io durante 6 decorrer do experimento ou presentes no melago, possam ter alterado os
resultados finais do método colorimétrico utilizado. Observaram-se resultados de concentracfio de
agucares baixos somente no inicio da operagfio, quando a concentragio de substdncias coloidais
ainda ¢ baixa, ¢ resultados nfio inferiores a 10 g/l durante o experimento. LEE ¢ CHANG (1987) e
CHANG, LEE e KIM (1993) trabalhando com meio artificial e altas concentragdes celulares,
freqiientemente atingiram concentragdes zero de substrato em seus trabalhos. Técnicas mais
modernas e eficientes da analise da concentragio de agucares redutores, como analise

potenciométrica ¢ HPLC, devem ser avaliadas para uso futuro. Principalmente para esta ultima, a
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correta escolha da cohna cromatografica, eluentes e demais parametros, podem indicar inclusive a

acumulacio de outras substancias no meio fermentado.

O ntmero de varidveis nio mensuraveis que influenciam uma fermentacfio alcodlica com
reciclo de células ¢ elevado. O estado estaciondrio em uma planta pioto continua, como a utilizada
nesta tese, com ajustes manuais das varidveis operacionais (vazio de purga e de permeado), ¢ de
dificil obten¢do devido a extensdo de {empo necessdria para se atingir o objetivo, A abordagem em
regime transiente e a introdugdo de sensores em linha para concentragio celular e substrato,
interligados a controladores das bornbas de permeado e de purga, podem ser solugdes vidveis para a

continuidade deste trabalho.

4.2.3 - Anilise dos parAmetros obtidos a 28°C :

Analisando-se as figuras 4.19 € 4.20, percebe-se um periodo de maior estabilidade na faixa
de tempo de operagdio entre 650 ¢ 1350 horas, Desprezando-se os valores obtidos no tempo de 960
horas, onde ocotreram problemas de transbordamento devido ao excesso de espurna, as tabelas 4.7 e
4.8 indicam os resultados médios obtidos para as varidveis operacionais e de estado,
respectivamente. Com base no esquema proposto na figura 3.9 e nas equagdes 53 a 64, obteve-se os

pardmetros tabelados em 4.9.

Medigbes de pH foram realizadas periodicamente, situando-se na faixa de 4,2-4,4. A

concentracdo de agiicares redutores totais na alimentagéo foi fixada em 180 g/l. Neste intervalo de

Tabela 4.7 : Varidveis operacionais obtidas a 28°C.

vazio de purga - {(BF) 0,0103 i/h

vazao de permeado - (1-B)F 0,133 I/h

vazdo de alimentagdo - F 0,143 Vh
razdo de purga - B 0,0717

taxa de diluico - D 0,0511

tempo de retengiio celular - 1, 11,3 dias
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Tabela 4.8 : Varidveis de estado obtidas a 28°C.

concentracdo de substrato - S 223 g/l
concentragéo de células totais - X, 47.8 g/l
viabilidade - V 63 %
concentraglo de células viaveis - X, 30,1 gA
concentragdo de células ndo vidveis - X 17,7 g/l
concentragdo de etanol - P 38,1 g/1
Tabela 4.9 : Parfmetros calculados a 28°C.
rendimento celular por etanol produzido - Yyp 0,0590
rendimento celular por substrato consumido - Yy 0,0218
rendimento etanol por substrato consumido - Yrss 0,369
constante de morte - K4 0,00215 k'
taxa especifica de crescimento - 0,00582 h'!
produtividade - Prod. 2,97 g/Lh

iempo conseguiu-se um relativo equilibrio na concentrac@io de células operando
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diluicio e razdo de purga reduzidos, quando comparados aos experimentos de LEE e CHANG
(1987) e CHANG, LEE e KIM (1993), ambos trabalhando a 30°C. Especialmente os valores obtidos
por LEE ¢ CHANG (1987) para concentragdes celulares e concentragdes de etanol proximos & 45
g/l e 40 g /L respectivamente, tabelados em 2.4, demonstram valores de 1 cerca de 36 vezes maior ao

obtido no experimento realizado de fermentacio alcoélica continua com reciclo de células.

Durante a conduciio do trabalho, vérias tentativas de incremento na taxa de diluigfio e na
razdo de purga realizadas resultaram em elevacdo na concentraciio de substrato e na diminuicdo na
concentracfio de células, indicando uma estabilidade para o valor da taxa especifica de crescimento

-s¢ com taxas de



{equagdo 65) para o sistema em discussdo. Os valores reduzidos obtidos para p ndo se explicam pelo
fato de ter-se operado em uma temperatura sub-6tima. ALVES (1996), trabalhando com a mesma
cepa utilizada nesta tese e baixas concentragdes de etanol, obteve resultados de 0,399 h'' para p 2
32°C e 0,342 h' a 28°C, demonstrando uma diminuigio de apenas 14,2 % em relacdo a temperatura

Gtima.

Como reflexo dos valores baixos obtidos para B e D, os demais paridmetros calculados pelas
equagdes 61 a 64 ¢ tabelados em 4.9 ficaram abaixo do esperado, quando comparados com 0s
resultados obtidos por diversos autores ¢ tabelados em 2.1 e 2.3. Particularmente, o resultado de
Yrs de 0,369 foi 72,2 % do tedrico de 0,511 (OURA, 1974), enquanto que em demais experimentos
com reciclo de células este se situa na faixa de 84-92 % do tedrico. Também a produtividade de
2,97 g/Lh foi cerca de 10 vezes inferior ao normalmente obtido em experimentos de fermentagio

alcodlica com reciclo de células.

MELZOCH et alii (1991) cita que concentractes de substrato na alimentacfo acima de 180
g/l causam significante efeito de inibigdo pelo substrato e etanol. KHORAKIWALA (1985) enfatiza
células, sdo prejudiciais a0 bom funcionamento deste sistema e sua retirada se faz necessdria. Assim,
conforme discutido anteriormente, pode-se presumir que o meio natural de melago utilizado, diluido
a 180 g ART/L, associado a alta eficiéncia do equipamento de filtrag@io, pode ter causado acumulo
gradativo de material particulado proveniente do melagco e também de células mortas, inibindo a
fermentagio. Como consequéncia, obteve-se baixas velocidades especificas de crescimento ¢
elevados tempos de retengfio celular e, portanto, produtividades reduzidas. Apenas a realizagdo de
novos experimentos poderdo trazer maiores informagbes a fim de elucidar completamente as

hipoteses por hora discutidas.
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5 - CONCLUSOES :

A metodologia empregada no estudo de determinagdo da taxa de morte celular previa a
adi¢do de etanol ao meio de fermentaggo. Entretanto, foi possivel verificar uma aceleracio na taxa
de morte nos experimentos onde houve crescimento celular, sugerindo uma maior toxidez do etanol
produzido e acumulado pela célula em seu interior, em relagio ao etanol adicionado ao meio
fermentativo. Observou-se também que a energia de ativago E,, conforme o modelo proposto, é
funcdio somente da temperatura e independe da concentracdo de etanol. Em resumo, as constantes

obtidas foram :

Ay =9,00227 x 107
E, = 39666,5 cal / mo!
K¢ =0,07425 m’ / Kg

Substituindo-se no modelo proposto, obteve-se :

N, . exp {[49,00227 . 107 exp (_39666) .exp (0,07425.P)} .t}
N RT

9

A equagio obtida para a taxa de morte celular em fungfio da temperatura, concentracio de
etanol e tempo, prediz o decaimento do niimero de células vidveis de Saccharomyces cerevisiae ¢
pode ser util no estudo do comportamento dindmico em biorreatores industriais utilizados em

fermentacio alcoélica.

O equipamento montado para o estudo de fermentagfio alcodlica com reciclo de células,
utilizando membrana inorgénica externa, operou de forme eficiente por 1500 horas consecutivas,
demonstrando ser adequado ao objetivo proposto. A idéia original de se trabalhar em regime
estaciondrio nfo se verificou no decorrer do experimento, limitando este a primeira temperatura de

28°C.
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Os dados obtidos para o periodo de tempo de maior estabilidade no experimento a 28°C,
entre 650 e 1300 horas, mostram valores abaixo do esperado. O rendimento de etanol por substrato
consumnido de 0,369 e a produtividade de 2,97 g/Lh sdio inferiores quando comparados aos dados de
literatura para experimentos semelhantes, Provavelmente, a utilizagio de melago diluido a 180 g
ART/l e nfio filtrado pode ter causado um acinwlo de produtos inibidores, prejudicando o

desenvolvimento do processo de fermentacio.

A fermentagdo alcodlica com altas densidades celulares obtidas por reciclo de células ¢ uma
técnica promissora na busca por uma melhor produtividade em unidades industriais, visto ser
possivel obter, através da correta manipulacio das correntes envolvidas, a manutencio de
concentragbes elevadas ¢ praticamente constantes de células viaveis ao longo de uma safia,
facilitando controles e otimizando a produgfio de etanol por volume de biorreator. Porém, problemas
operacionais como os encontrados neste trabalho, devem ser melhores estudados e minimizados,

para que os objetivos propostos sejam atingidos.
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6 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS :

Para o estudo da taxa de morte celular, sugere-se:

* mudar a abordagem, avaliando-se a influéneia da concentracdo de etano! produzido na taxa de

morte celular, em fungdo do tempo.

Para a continvidade do trabalho de fermentagio alcodlica com reciclo de células, sugere-se:

« adaptagdo de sensores para substrato e células, interligados as bombas de purga e permeado,
visando melhorar a estabilidade do sistema.

* utilizagfo de pequenas quantidades de oxigénio para manutenco da viabilidade celular.

* alteragio no método de anslise de aglicares redutores totais, provavelmente utilizando HPLC,

* utilizagfio de concentragBes menores de substrato na alimentagfio e, como consequéncia, taxas de
dilui¢cdo maiores.

* filtragfio do melago esterelizado ou, para efeito comparativo, a utilizacfio de meio artificial.

*» aabordagem em regime transiente, sem purga celular do sistema.

E, no geral ;

* asimulagio e ajuste dos dados obtidos com processos industriais.
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