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RESUMO

O avango tecnologico da industria alcooleira no Brasil nas décadas de 70 e 80, foi
fruto do programa “Proalcool”, langado pelo governo brasileiro com o objetivo de substituir
a gasolina derivada do petroleo, consumida pelos veiculos automotores, pelo etanol. O
Brasil se tornou entdo o maior produtor mundial de etanol por via fermentativa. Apesar
disto, os estudos encontrados na bibliografia tém como base um processo isotérmico. Em
condigdes reais de operagdo encontradas nas usinas, isso nem sempre € observado,
entretanto, o estudo do efeito da temperatura nos parametros cinéticos que quantificam a
reprodugdo e morte celular, o consumo de substrato e a produgéo de etanol sdo informagoes

importantes para a elaboragdo de estratégias de controles mais eficientes nas usinas.

Diante destes fatos o objetivo deste trabalho foi a obten¢ao de um modelo cinético
estudando o efeito da temperatura em fermentagao alcodlica com alta densidade celular,
com a convalidagio dos pardmetros cinéticos e de conversdo considerando o efeito
inibitorio exercido pela concentragio de biomassa, substrato e de etanol no processo

fermentativo.

Os experimentos foram conduzidos em fermentagao batelada e batelada alimentada
estendida com Saccharomyces cerevisiae, nas temperaturas de 28°C a 40°C. O
acompanhamento analitico se deu através de analises de sacarose, glicose, frutose e etanol

por HPLC, de massa seca por gravimetria e de células viaveis por microscopia.

Como resultado obteve-se um modelo matematico que descreveu satisfatoriamente
o processo fermentativo nestas faixas de temperatura € de densidade celular. Foi possivel
realizar diversas simulagdes do processo para analisar o comportamento do processo em

diversas condigoes.

A otimizagdo e simulagdo do processo mostraram que alto rendimento, conversao e
produtividade sdo conseguidos quando se trabalha com temperaturas de 28°C a 34°C e entre
as taxas de diluigdes de 0.08 a 0.13 h' com rendimento, conversdo e produtividade

superiores a 90% 0.93 e 8.5 g/L/h, respectivamente.
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ABSTRACT

The technological progress of the alcohol industry in Brazil in the decades of 70 and
80 was the result of the "Proalcool" program, developed by the Brazilian government to
substitute gasoline, derived from petroleum, by ethanol. Brazil has then become the largest

ethanol world producer by fermentation.

Because there is a great difficulty in maintaining a constant temperature during
industrial alcoholic fermentation, the majority of the kinetic studies found in the literature,
which are based on an isothermical process, can lead to errors when used to describe the
dynamic behavior of an industrial plant. This is why the study of the effect of the
temperature in the kinetic parameters that describe cell growth and death, substrate
consumption and ethanol production is important to the development of efficient control

strategies in the alcohol industries.

The objective of this work is to obtain a kinetic model considering the effect of the
temperature in the alcoholic fermentation with high cellular density, besides authenticating
kinetic and conversion parameters considering the inhibitory effect of biomass, substrate

and ethanol in the fermentation process.

Experiments were performed in batch and extended fed-batch mode using
Saccharomyces cerevisiae in a temperature range from 28 to 40°C. Sucrose, glucose,
fructose and ethanol concentrations were measured by HPLC, dry cell weight was

measured by gravimetry and viability was measured by microscopy.

The obtained kinetic model described the fermentation process well in the
temperature and cellular density range considered. Simulations were performed to analyze

the dynamic behavior of the process in many different conditions.

Process simulation and optimization have shown that high yield, conversion and
productivity were attained in temperatures from 28 to 34°C with dilution rates from 0.08 to
0.13h". Yield, conversion and productivity higher than 90%, 0.93 and 8.5 g/L/h,

respectively, were attained.

Xii
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[. INTRODUCAO

Durante a década de 60 e 70, o consumo de petroleo cresceu rapidamente devido
principalmente a ampliagdo da industria petroquimica, a substitui¢ao do carvdo mineral e
vegetal por combustiveis liquidos e o desenvolvimento dos parques industriais dos paises
em desenvolvimento. Fisicamente o petroleo € uma matéria-prima abundante, nao

renovavel e de distribui¢ao desigual.

Sob o aspecto socio econdmico ¢ um grande gerador e concentrador de riquezas.
Porém, segundo FRANCO (1999), o petroleo gera relativamente poucos empregos e
provoca danos ambientais desde a sua extragdo até o seu uso cOmo matéria-prima
industrial. A instabilidade politica vivida em virtude da guerra do Oriente Médio, na década
de 70, elevou o prego do barril, acarretando assim, uma crise energética mundial,
mostrando a necessidade de se desenvolver alternativas para os paises e regides pobres

nesse recurso e que podem se beneficiar de outros fatores de produgao.

Em 1975, o governo brasileiro criou o Programa Nacional do Alcool
(PROACOOL), que concedeu incentivos financeiros para a produgdo de alcool com a
finalidade de diminuir o consumo brasileiro de petroleo através da substitui¢ao da gasolina
pelo etanol como combustivel dos veiculos automotores. Porém, com o fim dos subsidios
no final da década de 80, o setor sucroalcooleiro passou por uma grande crise devido
principalmente aos baixos pregos do barril de petroleo que inviabilizaram a produgdo de
etanol. Com a alta do preco do petroleo, que passou de US$10 para quase US$25 em agosto
de 1999, com o ajuste cambial e os ganhos de produtividade do setor, o custo de produgao

de alcool tornou-se menor que o prego da gasolina na refinaria (FURTADO, 1999).

O alcool é uma produgdo local, que gera divisas em exportagoes, gera empregos €
desenvolve a tecnologia nacional. Atualmente, cerca de 20% dos veiculos que circulam no
pais sdo movidos a alcool e o restante consome uma mescla de gasolina com 24% de alcool
anidro para o aumento de sua octanagem, em substitui¢ao ao chumbo que causa problemas
ambientais. Segundo FURTADO (1999) com dados da safra de 98/99 o Brasil ¢ o maior
produtor mundial de cana - de - agucar, de acucar e de etanol por via fermentativa, com

1
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uma produgdo de 13,8 bilhdes de litros. ANDRIETTA (1994) cita que apesar disto, uma
grande parte de suas unidades produtoras apresentam falhas tanto de projeto quanto
operacionais por desconhecer a cinética do processo no dimensionamento dos reatores e

trocadores de calor.

Segundo ALVES (1996), as primeiras industrias brasileiras produtoras de etanol
estavam vinculadas a usinas de agucar e usavam o melago, subproduto da fabricacio de
agucar, como matéria—prima. Até o inicio dos anos 60, as industrias de alcool utilizavam o
processo classico ou batelada, de baixa produtividade. Com o surgimento do Proalcool,
muito se investiu no setor alcooleiro e como conseqiiéncia, um grande numero de projetos
de novos processos surgiram. ANDRIETTA E STUPELLO (1990) comentam que o
processo continuo de multiplos estagios e o processo batelada alimentada estendido vém
ganhando espago nos Ultimos anos, sendo que, ainda hoje, o processo mais utilizado é o

sistema batelada alimentada (Melle — Boinot), desenvolvido na Franga na década de 30.

O processo batelada e batelada alimentada sdo menos produtivos quando
comparados com o processo continuo, ou batelada alimentada estendida. SIQUEIRA
(1997) afirma que a fermentag@o continua € um processo que requer maior conhecimento
do comportamento do microrganismo no meio ambiente onde ele atua. Fatores como
temperatura, pH, concentracdo alcodlica, concentra¢do de biomassa, viabilidade e outros
influenciam na produtividade do sistema, requerendo assim maior controle sobre o

Processo.

A operagio com altas densidades celulares no meio de cultura, segundo
CARVALHO (1996), tem se tornado uma técnica promissora no ganho de produtividade e

redugdo de custos de produgio.

As maiorias dos estudos encontradas na bibliografia tém como base um processo
isotérmico. Em condigdes reais de operagdo encontradas nas usinas brasileiras, isso nem
sempre € observado e logo, o estudo do efeito da temperatura nos parametros cinéticos que
quantificam a reproducdo e morte celular, o consumo de substrato e a produgdo de etanol
sdo informagdes importantes para a elaboragdo de estratégias de controles mais eficientes

nas usinas.
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I1. OBIETIVO

O objetivo deste trabalho foi a obtengao de um modelo cinético que descrevesse
satisfatoriamente o crescimento do microrganismo, o consumo de substrato e a formagao de
produto através da levedura Saccharomyces cerevisiae. Para isso as seguintes etapas foram

realizadas:

- estudo do efeito da temperatura com alta densidade celular em sistema batelada

e batelada alimentada estendida;
- modelagem matematica do processo e convalidagdo dos parametros;
- simulagdes do processo fermentativo;

- otimizagdo do processo fermentativo em relagdo ao rendimento, a conversao € a

produtividade.
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[11.1. PERSPECTIVAS DO SETOR SUCROALCOOLEIRO

Segundo FURTADO (1999) a alta do prego do petroleo deu um novo animo para as
destilarias, que depois de uma queda brutal de pregos comegaram a recuperar o valor do
alcool, tendo como efeito imediato a retomada da produgdo de carros a alcool pela
industrias nacional. Segundo dados da Anfavea, a produgéo de carros a alcool em 1998 foi
de apenas 0,1% do total de veiculos produzidos, em 1999 este valor deve ter um pequeno
aumento chegando a 0,6%. O carro a alcool representa 20% da frota automotiva nacional e
atualmente o alcool anidro é utilizado como aditivo no combustivel derivado do petroleo na
proporgdo de 24%. O governo esta estudando o aumento da adigdo de etanol na gasolina

para 26% e a adi¢do de 3% de etanol no dleo diesel.

Para atender o aumento da demanda, ja perceptivel com a volta da produgdo de
carros, o setor se organiza e adota a autogestdo, que visa manter o crescimento do setor por
um longo periodo. A autogestio consiste em quatro medidas que estabelecem uma politica

industrial sucroalcooleira.

Em primeiro lugar, criaram mecanismo de pagamento da cana — de — aglcar para
corrigir distorgdes pos-liberagio do prego do alcool, instituindo um céalculo para estipular o
valor da cana baseado nos pregos da remuneragdo de agucar e alcool. Outra agao visa
prevenir o setor de mais uma perigosa escassez de alcool combustivel no mercado,
mantendo um estoque estratégico de combustivel de 2 meses. Criaram a Bolsa Brasileira do
Alcool (BBA), com a finalidade de centralizar a venda de alcool feita para as distribuidoras
de combustivel, para impedir a diminuigdo dos pregos. A quarta medida seria comegar a
trabalhar com vendas futuras, operando por meio de operagdes na Bolsa de Mercadoria e
Futuro, planejando assim, a oferta de cana em consonancia com a produgdo de alcool e

actcar (FURTADO, 1999).
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WHEALS ef al. (1999) comentam que apos 25 anos somente o Brasil, os Estados
Unidos e o Canada produzem grandes quantidades de etanol combustivel, e que o uso do
etanol como aditivo nos combustiveis reduz a emissdo de monoxido de carbono, oxido de
nitrogénio e hidrocarbonetos. Citam também que a Uniao Européia recomenda a utilizagdo
de 5% de etanol em toda gasolina antes de 2010. A tabela IIL1 apresenta os valores das
formulagdes dos combustiveis utilizados em diversos paises com relagdo a concentragdo de

etanol.

Tabela I11.1: Formulagdes de combustiveis em relagao a quantidade de etanol

Combustivel* Etanol (%v/v)
Etanol hidratado (Brasil) 95,5
E85 (América do Norte) 85
Gasolina (Brasil) 24
E10 (gasohol) (América do Norte) 10
Combustivel oxigenado (USA) 7,6
Gasolina Reformulada (USA) 5,7
Biodisel (Suecia) 15

%etanol hidratado contem 4,5%v/v de dgua. os demais contem hidrocarbonetos e tragos de dgua.

11.2. MICRORGANISMOS PRODUTORES DE ETANOL

SIQUEIRA (1997) cita que em escala industrial, as leveduras dos géneros
Saccharomyces, ~ Schizosacharomyces sdo  as mais usadas. Entretanto, muitos

microrganismos apresentam etanol como um dos produtos de seu metabolismo.

Recentemente, a bactéria gram — negativa Zimomonas mobilis, devido a sua maior
taxa especifica de consumo de substrato e produgao de etanol, tem sido usada no lugar de

leveduras na fermentacéo alcoolica (HUANG e CHEN, 1988).

MELO CRUZ e BORZANI (1980) resumiram as principais caracteristicas das

bactérias do género Zimomonas:
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- crescimento em uma faixa 6tima de pH de 4.5 - 6.5
- temperatura favoravel de crescimento entre 25C ¢ 31C

- anaerobias facultativas, suportando um certo grau de aerobiose na presenga de

agucares fermentesciveis.

SIQUEIRA (1997) apresenta atraveés da tabela II1.2, alguns tipos de microrganismo

que sao capazes de sintetizar alcool em seu metabolismo.

Tabela I1I.2: Tipos de microrganismo produtores de etanol a partir de carboidratos

Microrganismo Substrato Principais Metabolitos
Saccharomyces cerevisiae Hexoses Etanol, CO,
Zimomonas mobilis Hexoses Etanol, CO;
Ruminococus albus Celulose e hemicelulose Etanol, CO; e acido acético
Clostridium thermosacharolyticum Pentoses Etanol, CO,, acido acético e

acido lactico

Bacillus macerans Amido, hexoses Etanol, CO; e acetonas
Erwinia amylovora Hexoses Etanol, CO; e acido lactico
Leuconostoc mesenteroides Pentoses Etanol, CO; e acido lactico

I11.3. PROCESSOS FERMENTATIVOS PARA PRODUCAO DE ETANOL

Os processos fermentativos para produgdo de etanol podem ser conduzidos de dois

modos distintos: por processos descontinuos ou em bateladas e por processos continuos.

I11.3.1. PROCESSO BATELADA ALIMENTADA OU MELLE — BOINOT

Um grande avango na produgao industrial de etanol foi alcangado na década de 30,
quando surgiu na Franga o processo Melle — Boinot. Segundo ALMEIDA (1960) citado por
ANDRIETTA (1994) o processo possui as seguintes vantagens:

6
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- economia de agucar devido a menor reprodugdo celular, elevando o rendimento

de etanol,

- eliminagdo de contaminantes pela centrifuga¢do do meio fermentado (separagao

de células de levedura);

- fermentagdo mais pura devido ao tratamento do leite de levedura (tratamento

acido);

- eliminagdo da necessidade de cultura pura no preparo do “pé — de — cuba”,
pratica exigida no processo classico, diminuindo portanto a complexidade das

operagdes na planta;

- grande potencial para a automagdo de processos e reducdo de custos

operacionais.

CARVALHO (1996) explica que teoricamente 0 processo se baseia na alimentagdo
continua e crescente de substrato ao fermentador (sem purga e até que se atinja o volume
méximo), seguindo a taxa de crescimento de massa celular e consequentemente taxa de
consumo de substrato, de maneira que a concentragdo de aglcares total permaneca

constante.

I11.3.2. PROCESSOS BATELADA ALIMENTADA ESTENDIDA

O processo batelada alimentada estendida € um processo intermediario entre o
batelada alimentada e o continuo. As modificagdes realizadas no processo Melle — Boinot
deixaram o sistema fermentativo continuo, porém com reciclo total de células. Desta forma,
mantém-se altas concentragdes celulares e o etanol produzido € constantemente retirado do
sistema. A concentragdo celular tende a crescer continuamente. No entanto, a pratica

demostra que um patamar ¢ atingido, onde a concentragao se mantém constante.
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111.3.3. PROCESSOS CONTINUOS

Com o esgotamento tecnologico do processo batelada alimentada, Melle — Boinot, a
fermentagdo alcoolica continua se firmou como uma alternativa industrial viavel.
(CARVALHO, 1996). SIQUEIRA (1997) explica que os sistemas continuos compreendem
uma retirada do vinho e uma alimentagdo permanente no tanque de fermentagdo. A
fermentagdo continua pode ainda ser concebida com ou sem recirculagdo de celulas. A
separagdo de biomassa no mosto pode ser elaborada por varios metodos, como por

exemplo, a centrifugacio, a filtra¢do, a separa¢io por membranas, etc.

ANDRIETTA (1994) cita as vantagens dos processos fermentativos continuos como

sendo:

- maior produtividade;

- maior uniformidade do produto;

- maior adaptabilidade ao controle automatico.

SIQUEIRA (1997) comenta alguns pontos negativos da fermentag¢ao continua:
- dificuldade de manutengdo de um meio estéril por muito tempo;

- ocorréncia de mutantes ndo interessantes ao processo de fermentagdo

especialmente quando estes sao conduzidos por longos periodos de tempo.

Segundo ANDRIETTA ef al. (1994), o processo de fermentagao continua comegou
a ser utilizado industrialmente no Brasil no final da década de 70, mas somente na metade

da década de 80 € que realmente se consolidou como uma alternativa a produgéo de etanol.

No processo batelada alimentada e continuo, o efeito inibitorio do substrato €
menor, uma vez que ha uma alimentagdo continua do mosto, mantendo-se a concentragao
de substrato em niveis mais baixos. ALVES (1996) afirma que o processo continuo possui
maior produtividade que o processo descontinuo, devido a auséncia de paradas para carga,
descarga e limpeza dos tanques de fermentagdo e também pelas células estarem mais

adaptadas ao meio.
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[11.4. CINETICA DA FERMENTACAO ALCOOLICA

Segundo CARVALHO (1996), o objetivo basico do estudo da cinética de processos
microbianos ¢ o de quantificar as taxas de crescimento celular, de consumo de substrato,
formagdo de produto e demais parametros relacionados, além de verificar a influéncia de
outros fatores como pH, temperatura e inibidores sobre estas taxas. No caso da fermentag¢ao
alcoolica, estes valores sio essenciais para o projeto adequado de uma unidade industrial de

produgdo de etanol e para melhor entender o seu comportamento.

111.4.1. MODELOS CINETICOS

Segundo BAYLEY e OLLIS (1986), os modelos cinéticos usados em fermentagao

podem ser divididos em:

- Nio estruturados e nio segregados: a populagdo celular é considerada como

soluto monocomponente;

- Estruturado e ndo segregado: as células sdo consideradas multicomponentes com

composi¢ao média semelhante;

- Nio estruturados e segregados: as células sdo consideradas como individuos

heterogéneos, porém descritos por um unico componente e

- Estruturados e segregados: as células sdo elementos distintos e descritas por

multicomponentes.

Segundo ANDRIETTA (1994), o tipo de modelo mais encontrado na literatura para

descrever a fermentagdo alcodlica é o ndo estruturado e nao segregado.

Embora o mecanismo de crescimento de microrganismo seja um conjunto de
reagdes complexas, € possivel representar este crescimento por modelos relativamente

simples. A equagdo mais simples que representa este fendmeno € a equagao proposta por
MONOD.
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onde pmax e Ks sio as velocidades especifica maxima de crescimento do microrganismo e

a constante de MONOD, respectivamente.

Esta equagdo demostra que a velocidade especifica de crescimento x € uma fungdo
da concentragdo de substrato limitante e € valida somente para sistemas que ndo possuam
efeitos inibidores significativos, ou seja, para baixas concentragdes de etanol e de biomassa

no meio fermentativo.

I11.4.2. CINETICA DE INIBICAO

LUONG (1985) afirma que durante o processo de fermentagdo alcoolica o etanol
acumula no meio fermentativo até que a atividade metabolica do microrganismo cesse, pois
a presenga de etanol diminui o valor da velocidade especifica de crescimento. A equacdo

(1) pode ser entdo representada da seguinte forma:

AS'
H =1 ( ]
Ks+ 8§ (2)

onde x; € um fator de corre¢do que leva em considerago a interferéncia da concentragdo de

etanol sobre a velocidade especifica maxima de crescimento.

Varios modelos cinéticos foram propostos para verificar a correlagdo entre u/pmax

e a concentragao de etanol durante o processo fermentativo.

Quatro tipos de correlagdes foram apresentados por LUONG (1985), que mostram a

dependéncia de x com concentrag¢do de etanol, sendo elas:

10
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- Relacao Linear:

My = pmax— K, - P = ﬂmax-(l——P—J (3)
P max

onde K; é uma constante empirica e Pmax (=umax/K,) ¢ a concentragio de etanol na qual

as células ndo apresentam crescimento.
- Relac¢io Exponencial:
u; = pmax- exp(—K, - P) 4)
onde K é uma constante empirica dependente do método de cultivo, batelada ou continuo.
- Relagio Hiperbolica:

1
, = gmax-——— 5
Hp =1 1+ PIK, (5)

onde K3 é uma constante empirica.

- Relacio Parabdlica:

P 0.5
p; = pmax- [1 - ] (6)
Pmax

As equagoes (3) e (6) ndo ajustaram satisfatoriamente bem os dados experimentais.
As equagdes (4) e (5) assumem que O crescimento ocorre € que as células sdo capazes de
produzir etanol indefinidamente. Neste caso y; se aproxima de zero quando a concentragao
de produto P se aproxima de infinito. Na realidade, existe um limite de concentragao de

etanol na qual cessa o crescimento celular e a formagéo de produto.
- Relacio nio linear generalizada:

LEVENSPIEL (1980) propds a seguinte relagdo nio linear generalizada:

11
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P n
My = prmax- [1 = m} (7)

A equagdo (7) vem sendo amplamente utilizada nos Ultimos anos, pois pode se
aproximar das equagdes (3) a (6) de varias maneiras. Quando a constante empirica n for
igual a 1, a equagdo (7) torna-se idéntica a equagdo (3), quando n > 1, a equagdo (7) fica
semelhante as equagdes (4) e (5) e quando n < 1, a equagdo (7) se aproxima da equagdo

proposta por BAZUA e WILKE (1977):

a-P

b-P =

H; = pmax-
onde a e b sdo constantes empiricas.

A figura IIL.1 apresenta um grafico de u/umax plotado contra P/Pmax em fungio de
n. Pode-se observar que u; aproxima-se de wumax quando a concentragdo de etanol se
aproxima de zero, ou seja, ndo existe efeito inibitorio no metabolismo celular pronunciado
pelo etanol e a equagdo (7) torna-se idéntica a equagdo proposta por MONOD. O
crescimento celular ¢ completamente inibido quando a concentragio de etanol se aproxima

de Pmax, maxima concentra¢do de etanol em que é observada atividade metabolica celular.

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

P/Pmax

Figura I11.1: pi/pmax plotado contra P/Pmax em fungao de n.
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LUONG (1985) propds uma relagdo semelhante a ndo linear generalizada de

LEVENSPIEL (1980) para descrever a dependéncia de u;com a concentragdo de produto.

= gmax- 1—( i ]’”‘ 9
Hp = H py— )

Substituindo a equagio (7) na equagdo (2), obtém-se a seguinte relagdo:

= max'( a ]-[]——P—n (10)
=k Ks+S§ P max

1 4 3. MODELOS CINETICOS PARA ALTA DENSIDADE CELULAR

LAFFORGUE ef al. (1987), LEE e CHANG (1987), CHANG ef al. (1993) e
MELZOCH ef al. (1991) estudaram o efeito da alta concentragdo celular no estudo de
modelos cinéticos. LAFFORGUE et al. (1987), obtiveram 345 Kg/m® de biomassa no
reator com reciclo de células através de membrana, porém verificaram que em alta
densidade celular, surgiram modificagdes na viscosidade do meio, na agua intracelular, no

tamanho das células e nas particularidades morfologicas do microrganismo.

LEE e CHANG (1987) conseguiram uma maxima concentragao de células no meio
fermentativo de 210 g/L, utilizando membrana no reciclo de células, porém citam enormes

dificuldades operacionais por causa da viscosidade do meio.

CYSEWSKI e WILKE (1978) observaram que em fermentagéo alcodlica com alta

crescimento do microrganismo. Verificaram também que a relag@o linear entre a taxa

especifica de crescimento e a concentragao celular ndo apresentava um bom ajuste.

JARZEBSKI ef al. (1989) trabalharam com modelagem em altas concentragoes
celulares e propuseram um modelo semelhante a relagdo ndo linear generalizada proposta

por LEVENSPIEL (1980).
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“ :”max'[l‘xiax) (1)

onde m ¢ uma constante empirica e Xmax € a concentragdo maxima de células no meio na

qual € observada atividade metabolica pelo microrganismo.

Associando-se a equagdo (11) a equagdo (10), obtém-se uma relag@o para a taxa de
crescimento celular em fungdo dos efeitos de inibigdo da concentragdo de produto e da

concentragao celular.

,u:,umax-[ S | 1= r J[l——){— (12)
Ks+S P max X max

A equagdo (12) foi utilizada por SIQUEIRA (1997), ALVES (1996), ANDRIETTA

(1994) e CARVALHO (1996) para modelagem de processos fermentativos, com um bom

ajuste aos dados experimentais.

1.4 4. PARAMETROS CINETICOS

Na literatura pode ser encontrada uma variedade muito grande de valores para os
parametros cinéticos da fermentagao alcoolica. Esta variagdo de parametros acontece
devido ao tipo de microrganismo utilizado, das condigdes experimentais, como temperatura

e meio de cultivo, das condig¢des fisioldgicas, entre outros.

A tabela II1.3, apresenta alguns valores de parimetros cinéticos levantados em

bibliografia conforme citados por DOURADO et al. (1987).
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Tabela I11.3: Valores de alguns pardmetros cinéticos citados na literatura

Modelo Parametros Autores/Microrg.
[ P ] L pmax=04h" |vo=14h" |GHOSE and THYAGI
u = pmax| 1- 7
Pmax /Ks+§+S8°/4 Ks=0.48 g/L P’m=114 g/L | (1979)
- Ve A=2052¢g/L A> =303 g/L Saccharomyces
.
Yps Pmax =87 g/l |K’s=0.66 g/L |cerevisiae NRRL Y132
B [ R } S Yps =0.48
Ve =Vo L= Y 2
Pm)K's+S+S° /A
R Kp umax=03h' |Yps=05 SEVELEY et al
4 = pmax - (1~
Ks+S \Kp+P Ks=5g/L Yx =0.83 (1980)
v, u Kp=4.5g/L a=13 Saccharomyces
Ve = —————
g Yps TYx Pmax=85g/L |B=0.05h" cerevisiae
v, =au+p
S ; max = 0453 h" [Ks=022g/L |JIN, C.K. eral. (1983
= ,umax[ Tjexp[— K,P—KZ.S] " g ( )
Ks+3§ K;=0.06g/L |Kp=0.44g/L |Saccharomyces
Lo Ve K,=0.0055 g/L |Yp=48 g/L |sakekiokai
5 T
Yps K;=0024g/L  |vo=1657h"
S K4=0.0013 g/L
Ve =V, exp|- K,P - K,S]
Kp+S ‘
s Y, P n 1 no=024h" n=1 LEE, M. J. et al
H=Holks+ s\~ Pm Ks=16gL  |m=1 (1983)
P Pm =90 g/L ¥x5=0.06
vV, = ———
' Yas Xm=100g/L |Yxp=0.16
VP e _;J._
Yxp

Ks e Kp sdo constantes cinéticas;

K, K, K3, K4 e A sdo constantes empiricas;

o e P expressam a parte de produgdo de etanol associada com o crescimento celular e a

parte de produgdo de etanol combinada com a concentragao celular, respectivamente;

Yxs, Yxp e Yps sdo taxas de transformagdes de consumo de substrato por concentragdo de

microrganismo, formagdo de produto por concentragdo de microrganismo e transformacao de

produto por concentragédo de substrato, respectivamente.
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111.4.5. EFEITO DA TEMPERATURA NOS PARAMETROS CINETICOS

SIQUEIRA (1997) cita que as fermentagdes alcoolicas industriais sdo efetuadas em
duas faixas de temperatura. Entre 7°C e 20°C, na fabricagdo de bebidas, principalmente
vinhos e cervejas, € acima de 30°C, em processos de produgao de etanol comercial.
Segundo o mesmo autor a temperatura influencia os processos fermentativos de forma
significativa, uma vez que estes processos sao resultados de umas séries de reagoes
quimicas de equilibrio. HUANG e CHEN (1988) afirmam que a viabilidade, o rendimento
celular e o rendimento na produgdo de etanol para cultura em batelada diminuiram com o
aumento da temperatura. O efeito inibitorio exercido pela concentra¢@o de etanol aumenta
também com a elevagdo da temperatura, afetando assim, a taxa de crescimento celular, a

formagdo de produto e o consumo de substrato.

Recentemente, SIQUEIRA (1997), ALVES (1996), CARVALHO (1996) e
ANDRIETTA (1994) estudaram a influéncia da temperatura nos parametros cineticos em
fermentagdo alcoolica. SIQUEIRA (1997) estudou o efeito da temperatura na cinética de
fermentacdo alcoodlica com alta densidade celular, obtendo um modelo cinético para uma
ampla faixa de temperatura, de 28°C a 37°C. ALVES (1996) estudou a influéncia da
temperatura na cinética de crescimento anaerdbico de Saccharomyces cerevisiae.
CARVALHO (1996) verificou o efeito da temperatura na cinética de morte celular em

fermentag@o alcoolica continua com reciclo de células.

JIMENEZ e VAN UDEN (1985) descrevem o comportamento da tolerdncia ao
etanol da Saccharomyces cerevisiae em fungdo da temperatura. Os resultados mostraram
que para temperaturas intermediarias, entre as chamadas criticas inferiores (12°C) e
superior (28°C), a tolerancia ao etanol se mantém constante. Acima da temperatura critica
superior, a tolerancia cai drasticamente com o aumento da temperatura e para temperaturas
abaixo da critica inferior, tem-se também a queda da tolerancia, acompanhando a queda da
temperatura. Segundo o mesmo autor, a tolerancia ao etanol pode ser associada aos valores

do parametro Pm.
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Um dos primeiros cientistas a pesquisar o efeito da temperatura nas velocidades de
reagdes foi ARRHENIUS. Ele verificou que a velocidade de uma reag@o quimica poderia

ser expressa como uma fungdo exponencial da temperatura.

dt

- Ao.exp{ﬂ %} (13)

Onde:
DCi/dt — variagdo da concentragdo da espécie 1 com o tempo
Ao — velocidade a temperatura infinita
Ea — energia de ativagdo
T — temperatura
R - constante termodinamica
ALVES (1996) descreve que em um modelo ndo estruturado, ¢ normal expressar
pardmetros das equagdes cinéticas como fungdes da temperatura do tipo ARRHENIUS. A
equagio de MONOD, equagdo (1), para crescimento celular, pode ser escrita na forma da
equagdo (14), onde umax(T) e Ks(T) sdo respectivamente a velocidade especifica de

crescimento maxima e constante de MONOD expressas em fungdo da temperatura.

- i i __75'
o= ,urnax(]) (KS(T)-FS] (14)

De maneira analoga, a equagio (12) pode ser representada da seguinte maneira:

IR N N 1 (U I { PR S
p = pmax(l) [Ks(r)m'J (l Pmax(i'")] [] Xmax(T)J (13)

A equagio (15) foi utilizada por SIQUEIRA (1997) para verificar o efeito da
temperatura na cinética da fermentagao alcodlica continua com alta densidade celular, e os

pardmetros obtidos para uma faixa de temperatura de 28°C a 37°C foram:

Pmax = -9.8973T + 403.65
Yps =-0.0033T + 0.4124
Yxs =-0.0048T + 0.2127
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Xmax = 63.8 g/L
n=2
m=4
ALVES (1996), estudando a influéncia da temperatura na cinética de crescimentos

anaerobico de Saccharomyces cerevisiae, obteve 0s seguintes parametros para a equagao

(15):

Pmax = 638.1-exp[-0.05741-T] para30<T<38°C

—3535 0475
umax = 4.181x10* -exp[ }_ 5.397x10% . exp[— 2 } para 30 < T <38°C
Yxs = 0.098 gcel. seca/gART para28 <T<34°C
Yxs =0.292. exp[-0.032.T] para34<T<38°C
Ks=4.1 gART/L para 28 <T <38°C.

II1.5. ALTA DENSIDADE CELULAR:

Segundo CHANG et al. (1994), processos fermentativos com altas densidades
celulares sdo processos de elevada produtividade, pois ocorre um grande aumento do
numero de células viaveis no sistema. SIQUEIRA (1997) afirma que surgem problemas
inerentes em sistemas com altas densidades celulares, devido especialmente a dificuldade
de transferéncia de oxigénio e nutrientes quando o mesmo atinge concentragdes celulares

superiores a 100 g/L.

Na literatura existem varios trabalhos e metodologias relacionadas com as altas
densidades celulares. DAUGULIS e SWAINE (1987) afirmam que a imobilizagdo ¢
freqiientemente utilizada em reatores tubulares. GHOSE e TYAGI (1979) utilizaram o
reciclo de células através do processo de floculagdgo. VAN WIE e al. (1991) trabalharam
com reciclo de células usando centrifugagio e CHANG et al. (1994) e MELZOCH et al.

(1991) utilizaram membranas internas e externas.

A tabela I11.4 apresenta uma discussdo das vantagens e desvantagens das técnicas de

cultura com alta densidade celular conforme CHANG ef al. (1994).
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Tabela II1.4: Vantagens e desvantagens de técnicas de cultura com alta densidade

celular.

Técnica

Vantagens

Desvantagens

Imobilizacio

Nao ocorre lavagem
“washout” em qualquer taxa
de diluigio

prote¢do das células contra
tensOes de cisalhamento

alta densidade no
empacotamento

baixa  transferéncia de
nutrientes e oxigénio.

Instabilidade na matriz de
imobilizagdo

Dificuldade de ampliacdo de
escala

Reciclo de Células

Sedimentagdo e
Floculag@o

Centrifugagao

Membrana interna

Membrana externa

equipamento simples
baixa necessidade energética

facilidade de ampliagdo de
escala

aplicagao industrial

aplicavel para substrato rico
em material particulado

utilizavel em sistemas de
grande porte.

sem necessidade de circulag@o
de liquidos

operagdo simples

alta densidade celular
homogeneidade no reator
facilmente esterelizavel

grande area de filtragem por
volume de trabalho

facilidade de manutencao
durante a operagao

alta densidade celular

aplicavel somente a culturas
floculentas

taxa de diluigdo limitada
pela velocidade de
sedimentacao

baixa densidade celular

dificuldades  de
condigdes assepticas

manter

custo alto

complexidade operacional

diminui¢do no fluxo filtrado
devido a incrustagdes

limitagdo na area por
volume de trabalho

nao flexivel

necessidade de bomba de
recirculagao

esterilizag@o dificil

diminui¢do no fluxo filtrado
devido a incrustagoes

danos na célula por excesso
de tensdes

nio homogeneidade no
reator
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V. MATERIAIS E METODOS

IV.1. MATERIAIS

1V.1.1. MICRORGANISMO

O microrganismo utilizado para a fermentagdo batelada alimentada estendida e
batelada foi a levedura Saccharomyces cerevisiae cultivada no laboratorio de Engenharia
Bioquimica do Departamento de Engenharia de Alimentos da Unicamp. O microrganismo
foi cedido pela Usina Santa Adélia e em estudos realizados por ALVES (1996), apresentou
melhor crescimento quando comparada com outras cepas. A levedura ¢ mantida em agar

inclinado P.D.A. (Potato Dextrose Agar) e ¢ repicada periodicamente.

IV.1.2. MEIO DE CULTURA E INOCULO

O meio utilizado na fermentagdo foi o melago de cana-de-agtcar cedido pela Usina
Ester diluido a 240 g/L de agucares redutores totais (ART) e enriquecido com 1 g/L de
extrato de levedura e 2.5 g/L de sulfato de amdnio. A esterilizagdo foi realizada em
autoclave por 30 minutos a 121°C. Foram utilizados o antibidtico e o antiespumante de

marcas comerciais Bussan e Aratrop, respectivamente.

O meio de cultura utilizado para o preparo do inoculo possui os seguintes

compostos:
Glicose 50 g
KH,PO,4 50g
NH,CI 15g
MgS0,4.7H,0 07¢g
KCl 12¢
Extrato de levedura 50g
Agua de torneira 10L
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O pH final do inoculo foi 6.0, sendo ajustado com acido fosforico concentrado.

O indculo foi preparado esterilizando 200 ml de meio de cultura em um erlenmeyer
aletado em autoclave por 15 minutos a 121° C. A inoculagdo com a levedura de
Saccharomyces cerevisiae se deu em camara de fluxo laminar (ambiente estéril) e incubada

em frascos com agitagdo de 200 r.p.m. durante 24 horas na temperatura de 32°C.

IV.1.3. EQUIPAMENTOS

O processo fermentativo se deu em um sistema composto por um biorreator, filtros
e bombas. A figura IV.1 apresenta o esquema do processo fermentativo e a figura IV. 2

mostra detalhes do sistema.

14
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1 — Fermentador 9 — Controlador de nivel
2 — Microfiltro tangencial 10 — Controle de nivel minimo da bomba
3 — Bomba de recirculagio do tipo helicoidal 11 — Inoculador
4 — Bombas peristalticas 12 — Saida de permeado
5 — Tanque de alimentagdo 13 — Agitagdo
6 — Reservatorio de antiespumante 14 — Indicador de temperatura
7 — Sensor de espuma 15 — Reservatorio de agua
8 — Turbidimetro 16 — Medida de volume de CO:; liberado

Figura IV.1: Esquema do processo fermentativo
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- 2
- ) -

Figura IV. 2: Fotografia do sistema de fermentagao.

IV.1.3.1. FERMENTADOR

O biorreator utilizado foi do tipo “Bioflow III System” produzido por “New
Brunswick Co.”. Este biorreator consiste em um vaso de vidro Pirex de aproximadamente 3
litros de volume 1til, montado sobre uma base de controle que possibilita controlar algumas
variaveis de processo como temperatura, pH, agitagdo, aeragdo, oxigénio dissolvido,
nutrientes, vazio e adi¢do de antiespumante. O resfriamento do fermentador ¢ feito pelo
acoplamento de um banho térmico com circulagdo de agua. A figura IV.3 mostra detalhes

da plataforma do fermentador utilizado.
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Figura IV.3: Fotografia da plataforma do biorreator utilizado nas fermentagdes.

IV.1.3.2. MICROFILTRO TANGENCIAL

As células foram recicladas através de um sistema de microfiltragdo tangencial
projetado e construido pela “Millipore Co.”, modelo “Ceraflow”, conforme mostrado
esquematicamente na figura IV.4 e na figura IV.5. A microfiltracdo € uma técnica usada

para a separagdo de particulas em suspensdo, baseada em seu tamanho.

Segundo CARVALHO (1996), o microfiltro ¢ uma fina membrana permeavel,
suportada em material ceramico, que retém particulas de um certo tamanho e permeia

outras pequenas particulas dissolvidas ou suspensas, incluindo o solvente. Portanto, a
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caracteristica de retengio de uma membrana ¢ fungdo direta do didmetro do poro.
Membranas inorganicas sdo estaveis a altas temperaturas € sob fortes tensoes, o que
significa que estas podem ser repetidamente esterilizadas no local e sdo ideais para

operagao a altas pressoes.

3
B A £

I N

| > 4
e A

7 7
1
1 — Fluxo de alimentacdo 6 — Entrada de vapor
2 — Membrana inorgdnica 7 — Saida de vapor condensado
3 — Fluxo de meio retido 8 — Valvula de diafragma % pol.. ago inox
4 — Saida de permeado M — Mandmetros

5 — Dreno de permeado

Figura IV .4: Esquema do equipamento para microfiltragdo tangencial
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Figura IV.5: Fotografia do sistema de filtracao.

Este sistema de filtragdo ¢ constituido por duas unidades de filtragdo, cada uma com
0.2286m de comprimento, um elemento filtrante do tipo inorganico externo feito de
alumina de alta pureza, de 0.22 pum de poro e 0.0372 m® de area filtrante, montados
internamente numa carcaga de ago inox 316. O conjunto filtrante possui valvulas
diafragmas modelo 4196-862-H em ago inox 3 16, que controlam a passagem de fluido pelo

sistema de filtragdo.

O principio da filtragao € demostrado na figura IV 6, o qual se baseia no gradiente
de pressio entre a parte interna do filtro e a parte externa, de modo que o permeado migre

através dos poros do elemento filtrante. A circulagdo do meio fermentativo pelos orificios
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do filtro, com pressdo suficiente para forgar a permeagio do solvente, foi conseguida com o
acoplamento de uma bomba helicoidal de deslocamento positivo do tipo “Nemo” fabricada
pela “Netzsch do Brasil”, modelo 2.NEL.20 A, acionada por um motor de indugao trifasico
“Eberle”].5 C.V. modelo S-80.B4. Este motor estava submetido a um controlador

programavel de velocidade tipo “Baldor Series 11 Inverter Drive”.

Saida do Meio Retido

—
= N
-—= —_—

-~ — » Saida de Permeado
e — >  (Bamxa Pressio)

Vi

Entrada de Meio
(Alta Vaz#o e Pressfio)

Figura IV.6: Filtragdo por fluxo tangencial.

A vazdo de saida do mosto filtrado foi controlada por uma bomba peristaltica tipo

“Masterflex”” modelo 7549-30 de fabricac¢do da “Cole-Parmer Instrument Co”.
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IV.1.3.3. PERIFERICOS

As conexdes utilizadas entre o sistema de filtragdo e o fermentador foram realizadas
através de mangueiras plasticas de 12.7 mm de didgmetro interno revestidas por uma malha

de ago inox 316.

O nivel do sistema foi mantido através de um medidor de nivel instalado dentro do
biorreator, conectado a um controlador tipo liga/desliga que acionava a bomba peristaltica

tipo “Masterflex” modelo 7549-30 usada na alimentagao.

O controle de nivel minimo foi realizado pela impossibilidade de operagao sem
liquido, devido as caracteristicas da bomba de circulagao utilizada (bomba helicoidal com
estator de borracha nitrilica), pois pode haver perda do estator. Uma vareta de ago inox foi
introduzida na lateral do fermentador, ficando a sua extremidade cerca de 6 cm abaixo do
nivel de meio, que é condutor, e isolada da parte superior do fermentador. O variador de
freqiiéncia Baldor possui um dispositivo de seguranga que interrompe o funcionamento da
bomba em certas condi¢gdes. Quando a vareta estiver submersa no meio, 0 contato entre as
duas extremidades do fio do variador de freqiiéncia Baldor ¢ estabelecida e a bomba €
acionada. Qualquer falha no sistema (falta de melago, boia travada, etc.) que cause
diminui¢io do nivel do fermentador, sera detectada pelo sensor de nivel minimo que

desligara automaticamente a bomba de circulagao.

O controle de espuma se deu através de um sensor fornecido pela “New Brunswick
Co.”, que estava localizado na parte superior do fermentador, alinhado cerca de 3 cm
acima do nivel 6timo, conforme figura IV.1. Quando a espuma atingia a ponta de vareta,

acionava a bomba de alimentag@o de antiespumante.

O condensador de substincias volateis foi acoplado na parte externa da placa
superior, passando através de sua camisa de resfriamento agua resfriada provinda do banho

térmico externo.

A medida de vazio de gas carbonico se deu conectando um rotdmetro a saida
superior de gas, com a finalidade de avaliar a atividade do meio fermentativo e a produgdo

instantanea de COx.
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IV.2. OPERACAO DO SISTEMA BATELADA ALIMENTADA ESTENDIDA

[V.2.1. PREPARACAO DO SISTEMA DE FILTRACAO

SIQUEIRA (1997) cita as vantagens e desvantagens de se trabalhar apenas com um

dos filtros como sendo:

- o tipo de operagdo com um filtro mantém um elemento filtrante disponivel
enquanto o outro esta em uso, garantindo assim maior autonomia em termos de

tempo de preparo da fermentagao.

- ao final de um ensaio, apenas a unidade de filtragdo é levada a esterilizagdo, nao

sendo necessaria a parada de todo o sistema.

- trabalha-se com uma menor area de filtragdo e consequentemente menor

capacidade de filtragdo.

Antes de entrar em operagdo, foi realizada uma lavagem dos filtros, passando uma
solugdo de NaOH 2N a 40°C em circuito fechado durante 4 horas e enxaguando com agua
destilada por mais 4 horas. Este procedimento retira o material aderido nas paredes do

elemento filtrante, recuperando assim a capacidade de filtragao.

IV.2.2. ESTERILIZACAO

A esterilizagdo foi realizada apos a montagem dos equipamentos do biorreator —
filtro, fazendo passar vapor saturado a 100°C e 1 atm em todo o sistema de fermentacio
durante 2 horas. A inclusdo do vapor no circuito se deu por um dos aportes existentes no

sistema de filtragdo, conforme pode ser observado na figura IV 4.
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IV.2.3. INOCULACAO

O inoéculo foi preparado conforme descrito no item IV.1.2 e foi adicionado ao
sistema apos a etapa de esterilizagdo. Logo em seguida a adig@o do inoculo, as valvulas do
sistema de filtragdo foram ajustadas para que se possa trabalhar com somente um filtro e
inicialmente sem retirada do mosto filtrado, com o objetivo de que ocorra o consumo total
de substrato (etapa de fermentagdo em batelada). Apos a diminuigdo da atividade do
microrganismo que era acompanhada pela produgio de CO, o sistema batelada foi

finalizado, dando inicio a transi¢do para o sistema batelada alimentada estendida.

Esta transi¢do ocorria pois no fim do sistema batelada, o nivel do meio fermentativo
encontrava-se abaixo da boia de nivel, devido a retirada de amostra para 0
acompanhamento analitico, e uma quantidade razoavel de meio era alimentado. Com o fim
da atividade do microrganismo nesta fase, era dado inicio ao sistema batelada alimentada

estendida.

A bomba de circulagdo foi acionada pelo motor trifasico e mantido para uma
rotagio de 10 ciclos/segundo no sistema batelada e de 50 ciclos/segundo no sistema
batelada alimentada estendida. Esta a¢do diminuiu o tempo de transigdo pois a fermentac¢ao
batelada se dava no volume total do sistema. Uma bomba peristaltica acoplada ao sistema
de filtragdo foi ajustada para a retirada do mosto filtrado, numa vazdo correspondente a
uma taxa de dilui¢@o ao redor de 0.1 h''. A retirada do fluido filtrado acionava o mecanismo
de detecgdo de nivel, que ligava outra bomba peristaltica, alimentando o sistema e

mantendo o nivel constante durante toda a fermentagao.

Amostras de aproximadamente 30 mL foram recolhidas periodicamente para a
realizagdo de analises de concentragdo de agucares redutores totais, massa seca, viabilidade
e concentragdo de alcool. O processo de crescimento celular continuava até que a
concentragdo de células atingia um nivel tal, que provocava o entupimento no sistema de
filtragdo e consequentemente uma elevada perda de carga, impossibilitando manter, desta

maneira, a taxa de diluigdo do sistema sem afetar significativamente a viabilidade celular.
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Neste momento, utilizando as valvulas do sistema de filtragdo, fechava-se a saida do
filtrado promovendo a purga de células. Passava-se entdo agua esterilizada no sistema até
que todo residuo da fermentagdo fosse retirado, passando logo apos a este procedimento,
vapor saturado a 100'C por duas horas no sistema composto pelo fermentador e pelo filtro
ndo utilizado. Enquanto a nova fermentagdo era realizada, o filtro utilizado na fermentagao
anterior era lavado com NaOH conforme descrito anteriormente, sendo esterilizado junto
com o sistema na fermentagao seguinte. Este procedimento garantiu a economia de tempo
na limpeza dos esquipamentos, a esterilidade da fermentagdo em todos as temperaturas,
além de se ter o mesmo volume Gtil em todo os experimentos, ja que o sistema ndo era

desmontado e a boia de nivel estava sempre na mesma posi¢ao.

IV.3. METODOS ANALITICOS

IV.3.1. CONCENTRACAO DE CELULAS TOTAIS

A concentragio de células em base seca foi determinada por gravimetria. As
fragdes do meio fermentado foram retiradas e centrifugadas por 10 minutos a 10.000 RPM
em frascos previamente tarados. As massas decantadas foram ressuspensas por trés vezes

em agua destilada e ao final secas em estufas a vacuo na temperatura de 70°C.

IV.3.2. VIABILIDADE

A viabilidade celular foi medida através do método da coloragdo das células mortas
por corante de azul de metileno através da contagem em camara de Neubauer. Segundo
LAFFORGUE et al. (1994), este método baseia-se no principio de que células mortas nao

conseguem reduzir o corante que absorvem, tornado-se azuis.

A viabilidade celular foi entdo expressa em termos da quantidade total de células,
como sendo a razdo entre o nimero de células brancas e o naimero de células totais (brancas

mais azuis).
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1V.3.3. CONCENTRACAO DE ETANOL

As concentragdes de aglicares redutores e de etanol foram determinadas através de
analises em HPLC modelo Varian 9010. Para isso utilizou-se coluna da marca SHODEX
modelo KS 801 na temperatura de 70°C e como eluente, agua deionizada e deaerada com
um fluxo de 0.50 mL/mim. Foram usados como padrdes solugdes coquetel de sacarose,
glicose, frutose, etanol e glicerol, nas concentragdes de 0,01% a 4%, sendo o software

Millennium® v.2.1 usado para integrar e quantificar os dados obtidos.

IV 4. MODELAGEM MATEMATICA E PARAMETROS CINETICOS

Para a realizagio da modelagem matematica foi utilizado modelo cinético nao —
estruturado, onde o microrganismo foi considerado como um simples reagente, com uma

composigio quimica definida e sua reprodugao descrita por equagdes estequiomeétricas.

Conforme CARVALHO (1996), as variaveis e parametros utilizados poderdo ser

classificados em:
a) variaveis de estado: definem o estado do processo
Xt, Xv, Xd, S, P

b) variaveis operacionais: variaveis cujos os valores podem ser alterados pelo

operador do processo.
F, So, Xd (=0), Pi (=0)

c) variaveis intermediarias: todas as taxas que podem ser expressas em fungao das

variaveis anteriores
rx, 18, 1p, rd
d) pardmetros cinéticos.

umax, Kd, Ks, m, n, Pmax, Xmax
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e) parametros estequiomeétricos

Yxs, Yxp, Yps

IV.4.1. MODELAGEM MATEMATICA DO PROCESSO BATELADA

Para a modelagem do processo batelada foi admitido que:
- o reator € de mistura perfeita

- reator de volume constante

- volume das bolhas desprezivel

- densidade constante

As equagdes do modelo podem ser obtidas através dos balangos:

e Balanco de Massa:

Acumulo = entrada — saida + geragdo

L) () (o P + geragio

Pin'= Poii =0 By =Fy =0 geragdo =0
Portanto:

& _p

dt

e Balanco de Biomassa Viavel:
Acumulo = entrada — saida + geragdo

d(X,-V)
dt

=F-Xo-F-X+rx-V—-rd-V
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Analogamente tem-se

dXv
dt

=rx—rd (17)

Balanco de morte celular:
Actumulo = entrada — saida + geragdo

i(X—;:Fﬂ:F-XO—F-)(er"-V
t

Analogamente tem-se:

dXd

SERE 18
" (15)

Balanco de Produto:
Actmulo = entrada — saida + geragao

d(P-v) _

-V
di #
Ar¥l_ i[(vol. reator —vol. cell)- P + [etanol intra] | = L 1- i PV +£-y -P-V
dt dt dt Jol P
i\:[l——{{}-P'V-FE'}/'P-V} =rmp-V
dt P P
Desenvolvendo, tem-se:
rp+£) (1=y)-rx
. (19)
- Xi
dt - Xt g Xt
P p
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e Balanco de Substrato:
Acumulo = entrada — saida + geragdo

dlS-v) _
dt

EHI—EJ-S-V}:—H-V
dt P

Desenvolvendo tem-se:

—rs-V

—r€+£-rx

= P . (20)
dr Xt
P

IV.4.2. MODELAGEM MATEMATICA DO PROCESSO BATELADA ALIMENTADA
ESTENDIDA

Um sistema tipico de fermentagdio com reciclo de célula com membrana ¢é

esquematizado na figura IV 4.

Figura IV.7: Sistema de fermentagdo com reciclo de células
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No modelo foi admitido que:

o reator é de mistura perfeita

- reator de volume constante

- volume das bolhas desprezivel

- a corrente de filtrado € livre de c€lulas
- aalimentagdo ¢€ estéril (Xi=0)

densidade constante

As equagdes do modelo podem ser obtidas através dos balangos:

Balanco de Massa:

Actimulo = entrada — saida + geragao

dip-V = %
(i)ft ) = (pfﬂ ’ Fr"n ) - (pom‘ ’ Jt(frm.') + gerag’.ao
pm = pom =0 F;n = P:)m‘ =F gcrac'ﬁ‘o - 0
Portanto:
dv
o 1)
dt

Balanco de Biomassa Viavel:
Actimulo = entrada — saida + geragao

d(Xv-V)
dt

=F.-Xi—-F-Xv+rx-V—-rd-V
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Analogamente tem-se:

LD o ipid (22)

e Balanco de morte celular:
Actmulo = entrada — saida + geragdo

d(Xxd-V)
dt

=F-Xdi—-F-Xd+rd-V

Analogamente tem-se:
aha il (23)
dt
e Balanco de Produto:
Aciamulo = entrada — saida + geragdo

d(P-V)
dt

=F:Po=F-P+rp:¥

: - Xt
aF¥) :i[(vol. reator —vol. cell)- P + [etanol intra] | = - 1- = P-VA+—-y-P¥
dt dt dt e e

1{[1_ﬂj.p.yﬁ.y.py}rp.yw.f’
dt p P

Desenvolvendo, tem-se:

r;a_i-P+f-(l—y)-m
dpP V Yo, (24)

dt Xt Xt
l=—4y-—

p p
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e Balanco de Substrato:
Actimulo = entrada — saida + geragao

d(S-V)
dt

iH]—Ej-S-V}:F-(So—S)—m-V
dt P

Desenvolvendo tem-se:

= F-So-F-S—-rs-V

E-(So—S)—rs+£-rx
C—{E_pr p
dr X

0

(25)

As velocidades de formagao de biomassa, morte celular, formagao de produto

e consumo de substrato podem ser descritas para o processo batelada e batelada

alimentada estendida pelas seguintes equagoes:
= (T, 5, F)-Av

rd =Kd(T,P)- Xv

L o +£+mx('1')-Xv
x(T) Yp

p = Ypfx(T)-rx +mp(T)- Xv

(26)

(27)

(28)

(29)

Onde Xv, Xd, S e P sdo as concentragdes de células viaveis, c€lulas mortas,

substrato (ART) e produto, respectivamente; 1X, rd, rs e rp sdo respectivamente as

velocidades cinéticas de crescimento, morte, consumo de substrato e formagao de produto;

F So é a vazdo massica de substrato na alimentagdo e D ¢ a taxa de dilui¢do (D=F/V, onde

F ¢ a vazio volumétrica de alimentagdo de substrato, que é igual a vazdo de retirada de

mosto filtrado, e V é o volume do reator); p € a relagdo entre a massa seca € 0 volume de

massa imida, y é a relagdo entre a concentragdo de etanol intracelular e extracelular,
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As equag0es de balanco de produto e substrato levam em conta a fra¢ao volumétrica
ocupada pela biomassa. MONBOUQUETTE (1992) enfatizou a necessidade do uso de
aproximagOes de concentra¢des intrinsecas de concentragdo de substrato e produto para
descrever operacdes em biorreatores com alta densidade celular e indica que aproximagdes
nao intrinsecas sio indicadas, quando o volume da fra¢do de biomassa for menor que 10%

do volume total do fermentador.

A equagio (30), foi utilizada por ANDRIETTA (1994), ALVES (1996),
CARVALHO (1996) e SIQUEIRA (1997) para modelagem de processos fermentativos,
com um bom ajuste dos dados experimentais, portanto, ela sera utilizada neste trabalho. A

modelagem sera realizada em uma faixa de temperatura que varia de 28 & 40 C.

S P n X m )
= uo,[m].[l_%] [1—%J exp(—Ki-S) (30)

Os parametros cinéticos utilizados para a modelagem do processo tiveram como
base os calculados por SIQUEIRA (1997) e ALVES (1996). Para a determinagdo do
rendimento limite (Yx) e do coeficiente de manutengdo (mx), foram utilizados dados de
fermentagdo em batelada simples, através de relagdes de rs e rx, obtidos em analises de
balangos de massa macromolecular. Para isso contou-se com o auxilio do software
Macrobal, onde as taxas das rea¢des foram estimadas através das velocidades calculadas a

partir dos dados experimentais em batelada, ajustada através da fungdo sigmoidal.

O rendimento do processo batelada alimentada estendida pode ser definido como a
sendo a quantidade de etanol produzida pela fermentagéo alcoolica em relagdo a quantidade
de agucares que pode ser convertido em alcool pela multiplicagdo do valor estequiométrico
de 0.511 g/g. A equacgdo (31) apresenta o rendimento para o processo batelada alimentada

estendida.

P

Rend =—-100
So-0.511

€)))
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Define-se a conversio do sistema batelada alimentada estendida como a relagao
entre a concentra¢do de substrato consumido no meio fermentativo e a concentragdo de

substrato alimentado no processo, conforme apresentado na equagao (32).

So— 8§

So

Conv =

(32)

A produtividade do sistema batelada alimentada estendida € definida como sendo a
quantidade de etanol produzido por unidade de volume do fermentador por unidade de

tempo. A equagdo (33) apresenta a produtividade do processo.

Prod:%-P:D-P (33)

As equagdes diferenciais foram integradas através do método de Runge-Kutta de 4

ordem, sendo os parametros cinéticos ajustados com o auxilio dos dados experimentais.

IV.5. PLANEJAMENTO EXPERIMENTAL E OTIMIZACAO DO PROCESSO.

Segundo RODRIGUES (1993) na maioria dos processos quimicos e bioquimicos a
necessidade de obter altos rendimentos acaba sempre comprometendo a produtividade.
Atualmente, a imposi¢io de minimizar custos tem levado os engenheiros de processo a
analisar previamente as implantagdes dos sistemas, como objetivo de determinar faixas de
operagdo que continuem garantindo um bom rendimento sem prejuizos na produtividade,
situacdo esta imprescindivel para a viabilidade de um processo. Em processos bioquimicos
geralmente se observa a influéncia de muitas variaveis, onde a importancia de cada variavel
deve ser determinada. Portanto a otimizagdo baseada no planejamento experimental e
analise de superficie de resposta é uma ferramenta muito Gtil de trabalho para melhor
compreensdo do sistema, permitindo a analise individual do efeito de cada variavel e de

suas interagdes nas respostas desejadas.

Para estabelecer estratégias de controle eficiente e para obter uma otimiza¢ao do
processo fermentativo, torna-se necessaria a realiza¢do de um estudo do comportamento

das principais variaveis do modelo cinético do processo. Inicialmente foi realizado um
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estudo da influéncia das principais variaveis do modelo cinético através de um
planejamento de “screening desing” conforme proposto por PLACKETT ¢ BURMAN
(1946).

A metodologia de planejamentos saturados de PLACKETT e BURMAN (1946)
permite analisar um grande numero de fatores com um numero pequeno de experimentos.
BARROS NETO ef al. (1996) comentam que embora em um planejamento saturado com N
ensalos seja possivel analisar N-1 fatores, sempre € conveniente escolher um nimero
menor, para que as colunas ndo utilizadas fagam papel de variaveis inertes e possam ser

empregadas para estimar o erro associado aos efeitos.

O estudo da influéncia das variaveis do modelo matematico teve como finalidade
verificar o efeito, a importancia e a interferéncia de cada variavel sobre as respostas

rendimento, conversao, produtividade, biomassa viavel, substrato e etanol.

Kalil et al. (2000) estudaram a influéncia de 10 fatores para a maximizagdao do
rendimento, sem afetar a produtividade, de um processo de fermentagdo alcoolica

utilizando como etapa preliminar, a metodologia de Plackett e Burman.

O modelo matematico proposto neste trabalho possui 21 variaveis, sendo 14
parametros cineticos, 4 variaveis de estado (Xv, Xd, S e P onde Xt=Xv+Xd) e 3 variaveis
operacionais (T, D e So). Para a analise de sensibilidade foi escolhido um planejamento
com 32 ensaios conforme apresentado por PLACKETT e BURMAN (1946), sendo as

respostas obtidas através de simulagio.

Para a otimiza¢do do processo foi necessario um estudo do comportamento das
variaveis de estado (Xv, Xd, S, P) e operacionais (T, D e So) do sistema, visto que o0s
parametros cinéticos do modelo matematico ndo sdo passiveis de controle. Para isso
realizou-se inicialmente um planejamento fatorial fracionario 2°% de resolugdo IV com um
total de 17 ensaios sendo um no ponto central. Este tipo de planejamento € indicado para
verificar quais fatores sao significativos no processo. Como resposta obteve-se atraveés do

modelo cinético dados de rendimento, produtividade, concentra¢do de biomassa viavel,
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substrato e etanol apos 100 horas de fermentagdo. Este estudo foi realizado atraves da

simula¢do em computador, utilizando-se para isso um modelo matematico.

Com os resultados obtidos com o planejamento fatorial fracionario foi realizada
uma otimizag¢do do processo através da metodologia de superficie de resposta. Neste tipo de
planejamento ocorre um aumento do nimero de niveis, passando de 3 para 5, ampliando-se

assim a faixa de estudo de cada fator.

Nesta etapa do trabalho foi possivel otimizar as respostas rendimento e
produtividade do sistema fermentativo. Para isso foi realizado um planejamento fatorial
composto central com 3 fatores, sendo eles a temperatura, a taxa de diluicdo e a
concentragdo de substrato na alimentagdo, sendo as faixas dos niveis a serem estudadas
determinados através da simulagdo do processo. Por serem variaveis operacionais, eles sdo

as iinicas que podem ser alteradas pelo controlador.

IV.6. RECURSOS COMPUTACIONAIS

Para o tratamento dos dados experimentais varios recursos computacionais foram
utilizados. A integragio numérica das equagdes diferenciais do modelo batelada e batelada
alimentada estendida foram realizadas pelo método de Runge-Kutta de 4° ordem sendo

utilizados os softwares Fortran Power Station 4.0 e MathCad 7.0.

O tratamento estatistico dos resultados, o estudo da influéncia das variaveis do
modelo e os planejamentos experimentais foram realizados com o auxilio do software

Statistica 5.0.

Para o calculo das velocidades de reagdes utilizadas na estimativa do balango
macroquimico, foi utilizado o software TableCurve 2D v.4.0 da Jandel Scientific. Os
balangos macroquimicos foram realizados com o auxilio do software Macrobal v. 2.0

desenvolvido pela Delft University de Technology.

As superficies ajustadas nas simulagdes dos processos foram realizadas com o

auxilio do software Table Curve 3D v.2.0 da Jandel Scientific e os graficos apresentados
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nos dados experimentais e na modelagem do processo foram realizado com o Software MS

Excel 97 e Microcal Origin v.4.0

IV.7. BALANCOS MACROQUIMICOS

Os balagos macromoleculares ou macroquimicos estdo sendo recentemente
aplicados para o calculo de coeficientes de rendimento e taxas de manutengé@o em processos
biotecnologicos. Estes balangos foram realizados com o auxilio do software Macrobal que

aplica principios de conservagao para a estimagao da velocidade de reagao.

Para isso, o processo fermentativo deve ser escrito em forma de equagdes quimicas
onde o microrganismo ¢ considerado um elemento quimico. Para efeito de simplificagao a

concentragdo de agucares sera transformada em glicose.
1 CH, 430, s¢Ng 17 + 15 - CgH 1,06 + rpCoH (O +rwH ,0 +rcCO, +rnNH  1gC3HgO5 = 0

O Macrobal necessita de uma matriz elementar dos compostos citados acima. A

tabela IV.1 apresenta a matriz elementar dos compostos mais relevantes do processo.

Tabela IV.1: Matriz elementar dos compostos mais relevantes do processo

Elemento Carbono | Hidrogénio | Oxigénio | Nitrogénio | PM (g/gmol)
Biomassa 1 1.83 0.56 0.17 25.17

Glicose 6 12 6 - 180
Etanol 2 6 1 - 46
CO, 1 - Z - 44
Amonia - - - 1 18
Glicerol 3 8 3 - 92
Agua - 2 | - 18

Com os dados do processo batelada de formagdo de biomassa, etanol e CO; e de
consumo de substrato e com o auxilio do software Table Curve 2D, calculam-se as
velocidades das reacdes em fungio do tempo. O ajuste dos dados experimentais foi

realizado através da fungdo signoidal que € descrita pela equagio (34)
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b
[ c—tem.po:]
1—exp| —
d

onde a, b, ¢ e d sdo constantes da fungdo sigmoidal e y pode ser a concentragdo de
biomassa, etanol, substrato, glicerol e CO,. Derivando a equagao (34) tém-se as velocidades
da reagdes calculadas em fungdo do tempo. Para se ter os valores expressos em mol, basta

dividir os dados experimentais pelo peso molecular de cada composto.

Com as taxas calculadas e com o erro da medida que neste caso foi admitido como
sendo de 5%, exceto para a medida de CO, que foi de 10%, os dados foram colocados no
software Macrobal e por analise estatistica do teste de hipoteses o valor estimado das

velocidades de reagao foi calculado.

Com as velocidades de reacdes estimadas, foi possivel calcular o rendimento limite
(Yx) e taxa de manutengdo (mx) através de relagdes entre rs e rx, sendo utilizados como

base para a modelagem cinética do processo.
As relagdes entre rs e rx podem ser calculadas como:
- Com inclusao do produto:

rs=2 4P . X (35)
Yx Yp

dividido a equagdo (35) por rx e desenvolvendo, tem-se:

[ r)im 1 )
Ysx |Ypx Yp| jpx Yx

onde Yp ¢ o valor estequiométrico que vale 0.511 g/g

Plotando o lado esquerdo da equagdo (36) em funcdo de 1/ux, o termo angular tem-

se mx e o inverso do termo linear, Yx
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Dividindo a equagdo (35) por X e desenvolvendo tem-se:

HP Hx
a [0.511) Ix )

Plotando o lado esquerdo da equagdo (37) em fun¢do de px, o inverso do termo

angular € Yx e o termo linear € mx.
- Sem inclusio do produto:

As equagdes (36) e (38) desconsiderando o produto ficam da seguinte maneira:

I mx 1

R . 39

b s S 39)

;:s:ﬁ+mx (40)
Yx

Em ambos os casos, os valores de ps e ux sdo calculados com os dados estimados

do Macrobal e com o valor da biomassa calculada pela fungdo sigmoid do Table Curve 2D.
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V. RESULTADOS E DISCUSSAO

V.1. DADOS EXPERIMENTAIS

A seguir serdo apresentados os resultados obtidos através de experimentos
realizados em sistema batelada e batelada alimentada estendida nas temperaturas de 28, 31,

34, 37 e 40°C, conforme apresentado nas tabelas V.1 a V.5 e nas figuras V.1 a V.5.

As amostras foram retiradas periodicamente com a finalidade de realizar um
acompanhamento do consumo agucares redutores totais através da sacarose, da glicose € da
frutose, da formagdo de alcool, glicerol e de massa seca e do acompanhamento da

viabilidade do meio fermentativo.
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Tabela V.1: Dados experimentais do processo batelada e batelada alimentada
estendida para a temperatura de 28°C.

Tempo (h) Xt wviab (%) Xv S Sac. Gli.  Fru P Gliol

0 1.53 100 1.53 196.41 12390 30.78 3553 000 0.00
4 1.43 100 1.43 18500 9352 21.64 2501 834 0.00
6.5 2.08 100 2,08 181.69 11691 2749 3144 11.71 0.00
9 2.39 100 259 17146 11528 2241 28.01 13.55 0.00

11 3.67 100 3.67 168.09 116.70 19.63 2593 1495 228
13 4.92 100 492 149.13 111.74 1238 1943 2126 1383
14 541 100 541 140.10 96.53 16.69 22.06 27.11 4386
16 6.97 100 6.97 11271 4809 3044 3178 3332 6.06
18 9.11 100 9.11 81.21 2427 2285 3288 4149 688
22 11.22 98.11 11.01 3871 297 1048 2512 59.78 929
26 1233 96.05 1184 1541 806 034 661 7444 738
ar.5 1330 9897 13.16 1211 877 0.00 290 8218 7.6l
28.5 1210 9771 1182 12387 3533 1.87 488 7526 8.01
325 1348 9508 1282 5820 793 19.16 30.72 7040 9.14
40.5 17.14 9226 1581 8145 848 2554 4701 69.51 1036
46.5 2141 90.09 1929 8414 923 2552 4893 73.50 1037
51 2765 8468 2341 8298 978 2399 4872 7383 9098
58 3412 8248 2814 8341 1077 23.61 4850 79.99 966
62 3793 7941 30.12 8992 11.19 2656 5161 7835 993
66.5 4153 7881 3273 98.77 1037 3057 5731 7245 1098
71 4564 7733 3529 9778 9.64 29.61 58.04 7838 11.57
76.5 5080 7373 3746 99.16 9.08 30.02 5961 7336 11.66
83 5791 75.10 4349 9630 750 2942 59.00 7237 12.00
89.5 5839 6544 3821 9944 767 31.07 6032 69.78 12.65
96.5 6746 6951 4689 9872 671 31.69 5998 6864 13.05
1075 6981 6040 42.17 8454 647 2593 5181 69.02 12.05
111 6243 6135 3830 86.73 641 2646 5354 66.55 1185
1135 6650 5897 3922 8872 644 2833 53.63 6508 12.11
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Tabela V.2: Dados experimentais do processo batelada e batelada alimentada
estendida para a temperatura de 31°C.

Tempo (h) Xt viab (%) Xv S Sac. Gl Fru. P Gliol

0 1.16 1000 1.16 22479 13738 3940 41.14 021 0.00
3 1.38 1000 138 22136 133.14 3978 4178 1.00 0.00
6 1.88 1000 1.88 21294 126.16 3835 4212 265 0.00
8 2.64 97.8 258 20945 12562 3534 4221 6.60 0.00
10 3.68 98.7 3.63 189.47 11851 28.19 3920 1594 354
12 5.24 99.6 522 16964 11325 1967 31.06 2807 6.77
15 3.43 99.6 839 11825 53.51 3153 3054 4655 9.06
17 9.75 992 967 9476 2385 3128 3844 5529 1097
20 119 984 11.70 5246 5.44 13.83 3292 6620 9.79

22 1296 987 1280 42.22 8.81 626 2671 8455 9.75
24 1338 982 13.13 3085 10.17 1.73 1845 93.62 9.17
275 13.44 972 13.06 1545 1027 116 3.50 10191 852

29 1228 979 1203 17.79 9.89 1.58 583 101.72 8.48
345 1384 918 1270 7465 1096 2468 3847 8705 1054
41 1507  88.1 1328 10392 979 3515 5849 7655 1192
45 16.55 87.3 14.44 109.82 1005 3600 6327 7805 1227
55.5 2538 858 21.77 90.79 9.06 2651 5477 78.68 10.63
65 31.55 78.1 2465 86.97 996 2413 5378 85.65 10.74
69 3326 775 2579 84.46 877 2321 5205 8924 1055
77.5 39.1 76.1 2975 8947 8.65 2569 5469 8253 1047
82 4522 721 3260 8647 765 2476 53.68 8222 1036
87.5 4738 70.5 33.71 88.25 736 2578 5475 17923 1059
93.5 5427 654 3551 99.64 775 3035 61.15 77.54 1125
100 5617 626 3517 11041 9.17 3335 6743 8043 1211
105 5485 659 3616 11246 790 37.16 67.01 7672 11.73
111 6485 623 4040 11124 792 3390 69.02 8130 1252
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Tabela V.3: Dados experimentais do processo batelada e batelada alimentada
estendida para a temperatura de 34°C.

Tempo (h) Xt wviab. (%) Xv S Sac. Gli. Fru. P Gliol.

0 1.60 1000 1.60 24339 13727 4425 5501 0.58 0.00
2.3 2.58 100.0 258 22363 13565 39.71 50.06 5.85 0.00
4.5 3.80 1000  3.80 20541 12474 2956 4487 12.82 2.23

8 6.94 1000 694 13998 76.02 2467 3549 39.13 8.79
11 9.16 1000 9.16 99.04 2730 2883 4154 5531 10.96
13 9.92 1000 992 9205 1395 2673 5068 7255 13.23
15 9.75 99.4 969 6130 586 1411 4104 87.16 10.58

17 10.07 99.2 999 4410 508 669 3208 89.77 10.07
195 10.09 98.4 992 3882 929 358 2548 10230 10.93
23 10.31 94.7 976 2356 940 050 13.18 110.09 950
26 10.57 90.3 955 8928 875 3124 4885 8632 11.81

41 12.85 76.9 988 12122 696 4228 71.64 7088 14.18
46 14.41 77.1 11.11 11239 6.23 3742 6843 6722 10.16
495 1353 76.4 11.87 11886 760 3920 71.68 71.10 14.05
53 16.80 73.6 1236 11648 7.70 3786 7053 7231 13.50
855 21.01 80.1 1683 11749 849 3776 7082 7272 13.64
725 23.53 720 1694 11269 653 3638 6946 67091 10.68
19,5 28.44 79.5 2261 11310 6.76 3606 6994 7154 1454
94.5 31.70 66.0 2092 13075 7.12 4464 7864 6861 1533
101.5 35,20 698 2458 12895 682 4355 7824 69.63 16.15
115 37.32 558 2082 12513 7.18 4148 76.11 7244 16.35
120 36.95 587 21.68 13265 617 4581 8036 71.14 1653

48



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

Tabela V.4: Dados experimentais do processo batelada e batelada alimentada
estendida para a temperatura de 37°C.

Tempo (h) Xt viab. (%) Xv S Sac. Gl Fru. P Gliol.
0 0.65 100 065 27198 15980 48.07 56.12 0.00 0.00
45 157 100 1.57 25028 14542 4428 5331 8091 0.00
7.9 2.66 100 266 21913 131.03 3430 4724 1861 1275

11 5.53 100 553 16952 8196 33.56 4990 3574 13.62
15 6.79 100 679 12617 1624 4064 6848 5670 1590
18.5 1.31 100 731 8969 443 2437 6067 6610 1151
22 7.58 96.5 731 73.03 5.03 1480 5295 7684 13.34
23 7.61 96.1 732 6594 817 11.01 4635 8421 1278

30 7.64 95.0 726 46.61 7.84 426 3413 6698 11.01

445 8.11 72.0 584 17633 500 7420 9688 4410 1477
50 9.06 62.9 570 16901 428 6977 9474 39.63 15.87
54 11.43 70.7 808 15630 570 6084 8947 40.14 14.00

68.5 17.68 123 12.82 11876 728 3999 71.12 4511 1277

T3 18.15 68.0 1234 11343 7.04 3784 6821 4480 1283

93.5 284 69.2 1966 12530 930 4260 7294 50.00 17.02
101 29.72 66.5 1976 127.17 853 4385 7437 4880 1671

117.5 30.72 668 2054 12796 784 4586 7387 46.68 17.86

122.5 34.73 702 2438 12979 807 4619 7513 4686 165l

126.5 30.32 690 2092 12627 722 4537 7331 4606 1649
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Tabela V.5: Dados experimentais do processo batelada e batelada alimentada
estendida para a temperatura de 40°C.

Tempo (h) Xt viab. (%) Xv S Sac. Gli. Fru. P  Gliol
0 081 1000 081 27342 16201 4925 5405 000 0.00
45 116 1000 116 24438 13404 4850 5514 000 0.00
8 209 1000 209 21783 11288 4303 5628 504 0.0
125 375 1000 375 16252 5971 4120 5864 19.82 834
165 447 1000 447 13820 1325 4643 7785 4722 11.45
195 495 1000 495 10700 486 3299 6892 4578 10.86
225 508 1000 508 9127 546 2471 6082 50.80 10.82
26 516 954 492 7097 523 1630 4919 5065 9.98
305 528 963 508 6546 670 1180 4663 63.80 8.58
47 612 866 529 17084 780 6885 9379 3740 16.12
545 655 785 514 187.17 688 7874 10121 3568 17.47
50 722 851 614 18722 641 7891 101.58 2624 17.03
705 853 750 640 18947 552 7821 10547 2634 18.12
755 908 757 687 19477 555 79.66 10928 2597 18.57
82 995 688 684 19936 614 8167 11125 3471 17.99
935 107 698 746 19663 683 8132 108.14 3409 14.17
985 1117 764 853 19656 721 8165 107.34 3275 15.00
1025 1173 716 839 19745 687 81.83 10841 32.78 1542
1185 1193 677 807 19906 669 8297 10906 3049 16.09
126 1455 686 998 20856 728 8781 113.11 2927 18.61
1425 17.38 744 1292 20338 7.15 8535 11052 30.03 21.06
1495 2126 659 1400 21370 684 9050 11602 2925 2129
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Figura V.1: Comportamento do sistema fermentativo na temperatura de 28°C.
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Figura V 2: Comportamento do sistema fermentativo na temperatura de 31°C.
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Figura V.3: Comportamento do sistema fermentativo na temperatura de 34°C.
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Figura V.4: Comportamento do sistema fermentativo na temperatura de 37°C.
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Figura V.5: Comportamento do sistema fermentativo na temperatura de 40°C.

Nas tabelas V.6 e V.7 sdo apresentados os valores da condigdes iniciais e finais de
concentragdes de agucares, de etanol e de biomassa total e viavel dos processos batelada e

do processo batelada alimentada estendida nas faixas de temperaturas de 28°C a 40°C.

Tabela V.6: Quadro geral do processo batelada.

Processo Batelada
Condig¢ao Inicial Condigdo Final Tempo
S P Xt S P Xt Xv Final (h)
‘728 196.41 0 1.53 12.11 82.18 133 13.16 215
31 22479 0.21 1.16 15.45 101.91 13.44 13.06 215
34 24133 0 o 23.56 110.09 10.31 9.76 30
37 271.98 0 0.59 46.61 66.98 7.51 7.13 30
| 40 273.60 0 0.81 65.92 63.80 5.28 5.08 30.5

Concentragdes em g/L.
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Tabela V.7: Quadro geral do processo batelada alimentada estendida.

Processo Batelada Alimentada Estendida
Condigao Inicial Condigao Final Tempo
S P Xt Xv S P Xt Xv Final (h)
28 12.87 1526 21.41 19.29 88.72 | 65.08 66.50 39.22 1755
31 74.65 87.05 13.84 12.70 111.24 | 81.30 | 64.85 40.40 111
34 890.28 86.32 10.57 9.55 13265 | 71.14 | 36.95 21.68 124
37 176.33 44.10 8.00 5.76 126.27 | 46.06 | 2998 20.69 126.5
40 170.84 37.40 6.12 530 213.70 | 2925 | 2126 14.00 149.5

Concentragoes em g/L.

Com o auxilio das figuras V.1 e V.5 e da tabela V.6 pode-se verificar que o
processo fermentativo batelada tem um tempo de duragdo meédio de aproximadamente 28
horas e que durante esse processo, ocorre o consumo de substrato para formagao de produto
e de biomassa. O consumo de substrato € quase que total para temperaturas menores, sendo

que a medida que a temperatura aumenta, este consumo diminui.

Com relag@o a formagdo de etanol, a maior quantidade de produto € obtida entre as
temperaturas de 28°C a 34°C, diminuindo sensivelmente com o aumento da temperatura,
sendo o mesmo fendmeno observado também para a formagao de biomassa. Este fato era
de certa forma esperado, pois segundo ALVES (1996) a temperatura 6tima de crescimento
celular para o microrganismo utilizado é ao redor de 32°C. A viabilidade celular alcangada
neste processo permanece quase que 100% durante toda a batelada tendo uma ligeira queda
ao final desta etapa, ndo baixando de 95%. Nota-se que o glicerol surge apos algumas horas
de fermentagdo atingindo um valor de aproximadamente 10g/L. e permanecendo constante

durante o processo fermentativo.

Analisando as figuras de V.1 e V.5 e a tabela V.7, nota-se que as observagdes
realizadas para o processo batelada sio também aplicadas para o processo batelada
alimentada estendida, pois apesar do sistema de fermentagdo ter mudado, as caracteristicas

do microrganismo s3ao as mesmas.
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As figuras V.6 a V.13 trazem os dados experimentais apresentados em relagao a
concentracdo de biomassa, de substrato, de etanol e de glicerol separados pelo sistema de
fermentagdo batelada e batelada alimentada estendido. Elas apresentam uma melhor

visualizag¢do da discussdo realizada anteriormente.

16 -| =t—=Ferm 28°C
=—f—Ferm 31°C
12 | et Ferm 34°C
——f@==Ferm. 37°C
——Ferm 40°C

Biomassa (g/L)

0 5 10 15 20 29 30 o0
Tempo (h)

Figura V.6: Comportamento da concentragdo de biomassa total no processo
batelada.

el Ferm 28°C
=~ Ferm 31°C

% 200 @ F'erm 34°C

N? e—fi——Ferm. 37°C

E 150 J ——Ferm 40°C
100 -

0 5 10 15 20 25 30 35
Tempo (h)

Figura V.7: Comportamento da concentragdo de substrato no processo batelada.
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Figura V.8: Comportamento da concentragio de etanol no processo batelada.
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i —@— Ferm 31°C
—@—Ferm 34°C
—8— Form 37°C
—&—Ferm 40°C
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0 5 10 15 20 25 30 35
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Figura V.9: Comportamento da concentragio de glicerol no processo batelada.
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Figura V.10: Comportamento da concentragao de biomassa total no processo
batelada e batelada alimentada estendida.
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Figura V.11: Comportamento da concentragdo de substrato no processo batelada e
batelada alimentada estendida.
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Figura V.12: Comportamento da concentragdo de etanol no processo batelada ¢

batelada alimentada estendida.

——fr— Ferm 28°C
—fi— Ferm 31°C
~—@— Ferm 34°C
e Ferm 37°C
BRSNS zpeel Ho 11 40°C —
80 100 120 140 160

Tempo (h)

Glicerol (g/L)

Figura V.13: Comportamento da concentragio de glicerol no processo batelada e
batelada alimentada estendida.

Através das figuras V.6 a V.I3 pode-se notar que a faixa de temperatura

°C, é onde se obtém os melhores resultados quando se trata

compreendida entre 28°C e 34
o HUANG e CHEN

de consumo de substrato, formagdo de biomassa e de produto. Segund
(1988) a viabilidade, o rendimento celular e o rendimento na produgdo de etanol diminuem

com o aumento de temperatura. Com relagdo ao glicerol, as figuras V.9 e V.13 demonstram
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uma certa tendéncia do aumento da quantidade e glicerol com o aumento da temperatura, o
que de certa forma ¢é prejudicial, pois diminui deste modo, o rendimento do processo

fermentativo.

As figuras V.14 a V.18 apresentam a evolugdo do consumo de substrato nas
fermentagdes batelada e batelada alimentada estendida. Com a analise destas figuras e com
o auxilio das tabelas tabelas V.1 a V.5 pode-se verificar que a sacarose € rapidamente

hidrolisada e convertida em glicose e frutose durante a batelada alimentada estendida.

Segundo NWESIGYE e BARFORD (1994) a sacarose presente no meio migra para
o interior da célula sem que primeiramente haja a hidrolise de seus constituintes
monossacaridios, porém com o decorrer da fermentagao, a viabilidade celular diminui e
ocorre o rompimento da parede celular da levedura liberando para o meio enzimas

hidroliticas.

O rompimento da parede celular pode ocorrer devido ao atrito da célula com a
parede dos filtros ou com o rotor da bamba, pela idade da levedura e pela quantidade de
etanol intracelular, PANCHAL e STEWART (1979) em seus estudos verificaram que a
reducdo da viabilidade celular ocorre quando existe altos niveis de etanol presente no

interior da célula.

Com as figuras V.14 a V.18 pode-se verificar que as leveduras consomem
preferencialmente a glicose restando no meio altas concentragdes de frutose que sao
responsaveis por mais de 50% da quantidade de ART do meio. CASON ef al. (1987)
estudaram as diferentes taxas de utilizagio da glicose e frutose pala Saccharomyces
cerevisiae e verificaram que a glicose é consumida mais rapidamente que a frutose quando

estes dois agucares estdo presentes no meio fermentativo.
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Figura V.14: Consumo de substrato no sistema batelada e batelada alimentada
estendida na temperatura de 28 C.
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Figura V.15: Consumo de substrato no sistema batelada e batelada alimentada
estendida na temperatura de 31°C.
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Figura V.16: Consumo de substrato no sistema batelada e batelada alimentada
estendida na temperatura de 34°C.
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Figura V.17: Consumo de substrato no sistema batelada e batelada alimentada
estendida na temperatura de 37°C.
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Figura V.18: Consumo de substrato no sistema batelada e batelada alimentada
estendida na temperatura de 40°C.

V.2. AJUSTE DE PARAMETROS E MODELAGEM MATEMATICA

Apoés uma prévia analise dos dados experimentais, realizou-se a modelagem cinética
dos processos fermentativos. Para isso, tomou-se como base os parametros cinéticos
determinados por ANDRIETTA (1994), ALVES (1996), CARVALHO (1996) e
SIQUEIRA (1997) levando em consideragao o efeito da temperatura. Porém, os parametros
cinéticos Yx e mx foram estudados previamente através de analise de equagdes

macroquimicas.

V.2.1. DETERMINACAO DOS PARAMETROS CINETICOS YxX, E mx ATRAVES DO

SOFTWARE MACROBAL®.

Para exemplificar a determinagao dos parametros cinéticos Yx e mx através do
software Macrobal, a tabela V. 8 apresenta os dados iniciais referente ao processo batelada

a temperatura de 34°C.
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Tabela V. 8: Dados experimentais do processo batelada.

Tempo | Xv Xv ART P Gliol CO,
M | @L) |@emoll)| (L) | (L) | (L) | (molh)
0 1.1/ 0.046 241335 0.000 0.000 0.000
4 1.6 0.064 243391 0.583 0.000 | 0.249
6.5 2.58 0.103 223.626 5.850 0.000 | 0.430
8.5 38 0.151 205409 | 12.817 | 2.228 | 0.538
12 6.94 0.276 139.977 | 39.133 8.793 0577
15 9.16 0.364 99.036 55310 | 10956 | 0.515
17 9.92 0.394 92.053 72.545 | 13.227 | 0374
19 9.69 0.385 61.301 87.159 | 10.584 | 0.271
21 9.99 0.397 44.099 89.770 | 10.065 | 0.254

23.5 9.92 0.394 38.817 | 102.304 | 10.929 | 0.284
27 9.76 0.388 23.558 | 110.090 | 9.503 0330

Onde a medida de CO; foi obtida através do volume de agua deslocado através do
esquema apresentado pala figura IV.1. As transformagdes de unidade de g/ para mol/L

seguem conforme os pesos moleculares e cada composto apresentado na tabela IV.1.

Com os dados da tabela V. 8, foi utilizado o software Table Curve 2D para o ajuste
da fungdo sigmoidal, conforme apresentada na equagdo (34). Esta fungdo foi escolhida para
o ajuste dos dados experimentais por ser simples, apresentar um bom ajuste dos dados
experimentais e por ser facilmente derivada. A figura V.19 apresenta os ajustes dos dados

experimentais através da fungdo sigmoidal.
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Figura V.19: Ajustes dos dados experimentais através da fung¢do sigmoidal em: (a)

Biomassa viavel por tempo; (b) Concentragao de agucares redutores
totais por tempo; (c) concentragio de etanol por tempo e (d)

concentragao de glicerol por tempo

Tabela V. 9: Constantes da fung@o sigmoidal utilizado no ajustes das variaveis

Constantes
Variaveis a b c d
Xv 0.0466 0.3501 10.387 21727
ART 24.072 233.014 12.668 -3.70
I -5.375 118.208 14.536 3.853
Glicerol -0.1199 11.006 10.160 1.1668
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Por definigo:

dXv
dt
dS
— =18
dt
dt
dCoO,
2 = 1Cco
dt
1 dXv
X=—"> —
G Xv dt
g 1.98
t Xv dt
_ 1 dr
HY Xy dt
Ysx =—
-8
Ypx =—
p

65

(41)

(42)

(43)

(44)

(45)

(46)

(47)

(43)

(49)



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

Resolvendo as equagdes (41) a (44) obtém-se os dados apresentados da tabela V.10

Tabela V.10: Velocidades de reagdes calculadas pelo Table Curve 3D.

Tempo Xv rs p X IS p rco
(h) (cmol/L) | (g/L/h) | (g/L/h) |(cmol/L/h)|(mol/L/h)|(mol/L/h)|(mol/L/h)
0 0.050 -1.924 | 0.674 0.001 -0.011 0.015 0.000
3 0.058 -4.007 1.394 0.005 -0.022 0.030 0.070
6 0.088 -7.652 | 2.721 0.017 -0.043 0.059 0.121
9 0.168 -12.430 | 4.760 0.036 -0.069 0.103 0.151
12 0.284 | -15.617 | 6.895 0.035 -0.087 0.150 0.162
15 0.359 -14.280 | 7.641 0.015 -0.079 0.166 0.145
18 0.386 -9.747 | 6.307 0.005 -0.054 0.137 0.105
21 0.394 -5.424 | 4.069 0.001 -0.030 0.088 0.076
24 0.396 -2.688 | 2.232 0.000 -0.015 0.049 0.071
27 0.397 -1.256 | 1.118 0.000 -0.007 0.024 0.080
30 0.397 -0.571 | 0.535 0.000 -0.003 0.012 0.093

Onde rco ¢ o valor da velocidade de reagdo de CO; obtido pela divisdo da taxa de
produgdo pelo volume total do sistema fermentativo que foi de 3.56 L. Os dados da tabela
V.10 foram os valores iniciais adotados para a estimativa das velocidades de reagdes no
software Macrobal. O erro adotado para os valores iniciais foram de 5% exceto para a

medida de glicerol que foi de 10%, pois esse foi o pardmetro que apresentou o pior ajuste.

Através de uma analise estatistica o software estimava as velocidades de reagdes

que sdo apresentada na tabela V.11
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Tabela V.11: Velocidades de reagdes estimadas pelo Macrobal

Tempo (h) Xy** x> 1§ 0 rco™ rs*
0 0.050 0.001 0.015 | 0.000 | 0.011
3 0.058 0.005 0.031 | 0.036 | 0.023
6 0.088 0.017 | 0.060 | 0.068 | 0.043
9 0.168 0.036 | 0.111 | 0.122 | 0.074
12 0.284 0.035 0.152 | 0.158 | 0.088
15 0.359 0.015 | 0.159 | 0.154 | 0.077
18 0.386 0.005 | 0.126 | 0.116 | 0.052
21 0.394 0.001 0.088 | 0.076 | 0.030
24 0396 0.000 | 0.049 | 0.041 | 0.015
27 0.397 0.000 | 0.025 | 0.020 | 0.007
30 0.397 0.000 | 0.012 | 0.009 | 0.003

*(mol/L/h) **(cmol/L)

As equagdes (45) a (49) foram utilizadas para o calculo dos parametros cinéticos Yx

e mx. Para isso, a tabela V.12 apresenta os valores em relagdo ao tempo dos parametros

cinéticos das equagdes (36) a (40).

Tabela V.12: Parametros cinéticos

15 us up Ysx | Ypx | Ysp | Ysx | Ypx | Yps us- 1/Ysp-
(/e/h)| (g/gh) @M | (@/o) | (2/e) | (/2) (g/g) | (g/g) | (¢/2) |(up/0.511)| 1/¥Ypx...
0.03 1.54 0.54 | 0.13 | 0.09 | 1.37 | 0.02 | 0.05 | 0.35 0.48 17.91
0.09 | 2.79 097 | 022 | 0.16 | 1.36 | 0.03 | 0.09 | 0.35 0.89 10.24
0.19 | 349 124 | 039 | 028 | 1.39 | 0.05| 0.15 | 0.36 1.06 5.59
022 | 3.16 121 | 049 | 032 | 1.50 | 0.07 | 0.18 | 0.38 0.79 3.68
012 | 222 098 | 040 | 023 | 1.73 |0.06 | 0.13 | 0.44 0.30 2.40
0.04 1.53 0.81 | 020 | 0.10 | 2.07 | 0.03 | 0.05 | 0.53 -0.05 -1.19
0.01 0.96 0.60 | 0.09 | 0.04 | 2.45 | 0.01 | 0.02 | 0.63 -0.21 -17.97
0.00 [ 0.55 0.41 | 0.04 | 0.01 | 294 | 0.01 | 0.01 | 0.75 -0.26 -83.14
0.00 | 0.27 0.23 | 0.02 | 0.01 | 3.27 | 0.00 | 0.00 | 0.84 -0.17 -220.09
0.00 | 0.13 0.11 | 0.01 | 0.00 | 3.50 | 0.00 | 0.00 | 0.89 -0.09 -480.05
0.00 | 0.06 0.05 | 0.01 | 0.00 | 3.67 | 0.00 | 0.00 | 0.94 -0.05 -961.93
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As figuras V.20 a V.23 apresentam os graficos relacionados as equagdes (36) a (40).
Nota-se que para a realizagao deste graficos, foram considerandos somente os pontos da
fase exponencial do processo fermentativo. Nos graficos das figuras V.20 e V.21 néo foi
considerado a inclusdo do produto, ja nos graficos das figuras V.22 e V.23 o produto foi

considerado.

Nos graficos das figuras V.20 e V.22, o termo angular refere-se ao inverso de Yx e
o linear a mx. Nos graficos das figuras V.21 e V.23, o termo angular refere-se ao parametro

mx e o termo linear € o inverso do parametro Yx

40 +—
3.5~
3,0

=25 -

2,0

1.5

1,0

0,5

0,0 .
0,00 0,056

y =14,488x + 0,5916

Bs(g/g/h

0,10 0,15 0,20 0,25
px (1/h)

Figura V.20: Grafico de ps versus ps ndo considerando produto.

68



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

40,0
35,0

30,0

25,0 -

1/Ysx (alg)

y=1,0994x+ 12,11
20,0

15,0 °®

10,0

1lpx

Figura V.21: Grafico de 1/Ysx versus 1/ux nao considerando produto
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Figura V.22: Grafico de s versus ps considerando produto.
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Figura V.23: Grafico de 1/Ysx versus 1/ux considerando produto.

As tabelas V. 13 e V.14 apresentam os parametros Yx e mx, respectivamente,

calculado para as diversas termperaturas do processo fermentativo.

Tabela V. 13: Parametro Yx calculado para o processo fermentativo

Temperatura (°C)
Grafico 28 31 34 37 40
IS X X 0,074 0,071 0,069 0,054 0,029

1/Ysxx l/ux | 0,072 | 0,065 | 0,083 | 0,055 | 0,030
us-pp/0.511 0227 | 0362 | 0,507 | 0,258 | 0,043
1/Ysx-(Yxp/0.511)| 1,002 | 1,018 | 1,425 | 0,194 | 0,046

Tabela V.14: Parametro mx calculado para o processo fermentativo

Temperatura (°C)
Grafico 28 31 34 37 40
1S X px 0,07 0,12 0,59 1,30 1,04
1/Ysx x 1/px 0,16 0,14 1,10 1,16 0,69
us-up/0.511 0,04 0,03 0,45 0,99 0,70
1/Ysx-(Yxp/0.511)[ 6,75 4,90 6,28 3,51 4,09
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V.2.2. PROCESSO BATELADA

A tabela V.15 apresenta os valores dos parametros utilizados na modelagem cinética
do processo batelada. Os valores de pmax, Pmax e Xmax foram os mesmos utilizados por

SIQUEIRA (1997) e ALVES (1996), exceto para temperatura de 40°C.

As figuras V.24 a V.28 apresentam a modelagem cinética do processo batelada.
Foram utilizadas as equagdes de balangos descritas no item IV.4.1, onde as equagoes
diferenciais foram integradas utilizando o método de Runge-Kutta de 4 ordem e os
parametros cinéticos foram ajustados atraves dos dados experimentais. Como no final da
fermentagdo batelada a viabilidade celular foi de aproximadamente 100%, o termo de morte

celular nao foi incluido no modelo.

Tabela V.15: Parametros cinéticos da modelagem do processo batelada.

Temperatura (°C)

Parametros 28 31 34 37 40
umax (h) | 0355 | 0395 | 0426 | 039 | 0.265
Ks (g/L) 4.1 4.1 4.1 4.1 4.1

Ki 0002 | 0002 | 0002 | 0.002 | 0.002
Xmax (g/L) | 68.04 | 69.4 58.5 41 25
Pmax (g/L) | 1135 | 1125 | 1101 90 70

n 1.5 1:5 1.5 1.5 1.5

m 1 1 1 1 1

mx 0.2 0.2 0.2 0.2 0.2

Yx 0.085 0.07 0.05 0.034 | 0.027

6 7.3 9.8 10.5 11.5
B 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1 |
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Figura V.24: Modelagem cinética do processo batelada na temperatura de 28°C.
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Figura V.25: Modelagem cinética do processo batelada na temperatura de 31°C.
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Figura V.26: Modelagem cinética do processo batelada na temperatura de 34°C.
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Figura V.27: Modelagem cinética do processo batelada na temperatura de 37°C.
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Figura V.28: Modelagem cinética do processo batelada na temperatura de 40°C.
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Através das figuras V.29 a V.33 pode-se verificar a variagdo da velocidade
especifica maxima de crescimento (umax), da concentragdo maxima de biomassa na qual
cessa o crescimento celular (Xmax), da concentragdo maxima de etanol na qual cessa o
crescimento celular (Pmax), do rendimento limite (Yx) e do coeficiente de produgdo de

etanol associado ao crescimento celular (o) em fungdo da temperatura, respectivamente.

0.45

0.4 ‘
0.35 -
03
0.25 -

0.2 ‘ _
015 ‘ & Experimental

0.1 - = Ajuste
0.05 ‘
0

pmax (1/h)

25 28 31 34 37 40 43
Temperatura (°C)

Figura V.29: Variagdo de pmax em relagdo a temperatura.

Com a figura V.29 ¢ possivel verificar que a temperatura onde se tem uma maior
taxa especifica de crescimento celular ¢ de 34°C, consequentemente tem-se, nessa regiao,
um maior rendimento de produgdo de etanol. Nota-se que pmax cresce vagarosamente até a
temperatura 6tima e logo depois diminuiu com o aumento de temperatura, sendo mais

significativo na temperatura de 40°C.

A equagio (50) apresenta a fungdo de pmax utilizada na modelagem cinética do

processo.

(50)

41.4714
pmax = 1_57-exp[— ﬂl—]

—1294891- exp(— dal '39]

7
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As figuras V.30 e V.31 apresentam a varia¢gdo de Xmax e Pmax com a temperatura.
Nota-se que, em ambas figuras, os valores dos parametros cinéticos diminuem com o
aumento de temperatura, indicando que os fendmenos inibitorios exercidos pela

concentra¢do de biomassa e de etanol sdo mais pronunciados em altas temperaturas.

60 - & Experimental
— Ajuste

Xmax (g/L)
[4)]
o

40 -
30 -

e —
25 28 31 34 37 40 43

Temperatura (°C)

Figura V.30: Variagdo de Xmax em relagdo a temperatura.

A equagdo (51) apresenta a fungdo de Xmax utilizada na modelagem cinética.

Xmax =-0.328-72 +18.484- 7 -191.06 (51)

140 7
|
120
J
(=) & Experimental
& 1004 —— Ajuste
&=
3
80 -
60 I T T T T T 1
25 28 31 34 37 40 43

Temperatura (°C)

Figura V.31: Variagdo de Pmax em relag¢@o a temperatura.
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A equagdo (52) apresenta a funcdo de Pmax utilizada na modelagem cinética do

processo.

Pmax =-0.4421-T* +26.41-T—279.75 (52)

A variagdo de Yx ¢ apresentada através da figura V.32. Nota-se que o rendimento

limite diminui com o aumento da temperatura. Este pardmetro tem forte influencia no ajuste

de concentragio de substrato, e seu comportamento indica que com o aumento de

temperatura, diminui a conversao de agucar em produto e em biomassa.

0.1
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0.06

Yx

0.04
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Figura V.32: Variag¢do de Yx em relagdo a temperatura.

A fungdo de Yx utilizada na modelagem cinética ¢ apresentada na equagao (53).

Yx = 1.484 - exp(~0.10053-T) (53)
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Figura V.33: Varia¢do de o em relag@o a temperatura.

A variagdao de o em fungdo da temperatura e apresentada pela figura V.33. Este
parametro tem forte influéncia no ajuste dos dados experimentais em relagdo a biomassa
total e a produgdo de etanol principalmente, pois 0 aumento de o diminui a biomassa total e

aumenta a concentrag¢ao de etanol no meio.

A fung¢do que demonstra a variagdo de o em relagdo a temperatura € apresentada

pela equagao

a=-0.0048-72 + 857-T —14.292 (54)

Para o calculo do rendimento limite (Yx) e do coeficiente de manutengdo (mx)
utilizaram-se dados experimentais do processo batelada através de relagdes de rs e rx e
entre rp e rs através de balangos de massas macromoleculares conforme descrito no item
V.2.1. As figuras V.34 e V.35 apresentam os valores calculados de Yx e mx,
respectivamente, em fungdo da temperatura. considerando a inclusdo e a auséncia do

produto no balango de massa.
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Figura V.34: Valores calculados de Yx em fungao da temperatura.
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Figura V.35: Valores calculados de mx em fung@o da temperatura.

Os dados plotados nas figuras V.34 e V.35, foram obtidos através do software
Macrobal®, que estima as velocidades das reagdes a cada ponto a partir de dados
calculados através de ajuste da fungdo sigmoidal dos dados experimentais do processo
batelada. No caso de Yx, os valores que desconsideraram o produto no balango de massa

foram os que mais se aproximaram dos valores ajustados na modelagem.

Em relagio ao coeficiente de manutengdo (mx), os valores calculados se

diferenciaram do valor obtido na modelagem do processo. Os valores estimados pelo
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Macrobal® apresentaram uma mesma tendéncia considerando ou ndo o produto, porem
atingiram valores muito elevados de mx, o que ndo € observado na literatura. Existe uma

grande controveérsia na literatura quanto a inclusao ou nao de produto nestes balangos.

O modelo cinético obtido para o processo batelada teve um bom ajuste quando
comparado com os dados experimentais, como foi mostrado nas figuras V.24 a V.28, com
excegdo para os resultados para a temperatura de 28°C onde o ajuste ndo foi muito bom
com relagdo a formagdo de produto. As equagdes (50) a (60) apresentam o modelo cinético

utilizado para descrever a formagdo de biomassa, consumo de etanol e formagido de

produto.
dX
e (53)

o
ds =ES—

390
= IFY 56
dt l—i (56)
390
1-0.78
dP rp+(T0)-m:-P
dt X 078 (59)
& Je= +—-X
390 390
X 1 P 1.5
rx = umax(7)- cexp(—0.002-8) [ 1——— | -|1- - X 58
¢ ( )(4.1+SJ p( )[ Xmax(T)} [ Pmax] (58)
rx
= +mx(T)- X ' 59
rs Ye(T) mx(1T") (59)
m=a(l)-rx+p-X (60)
pumax(7)=1.57- exp(— 41‘4?14} —12948.91- exp[— Pl “39] (50)
Xmax(T) =-0.328-7% +18.484 -7 —191.06 (51)
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Pmax(T) =-0.4421-T% + 26.41-T — 279.75
¥x(T) = 1.484-exp(~ 0.10053-T)

a(T)=-0.0048- 7% + 857-T —14.292

V.2.3. PROCESSO BATELADA ALIMENTADA ESTENDIDA

(52)
(53)

(54)

A tabela V.16 apresenta os valores dos pardmetros cinéticos ajustados no processo

batelada alimentada estendida. Como o microrganismo utilizado foi o mesmo que a do

sistema batelada, mudando apenas o processo fermentativo, 0s valores dos parametros

deverdo ser praticamente os mesmos. Nota-se que 0s valores de pmax, Xmax, Pmax, Ks, n,

m, mx e [ sdo idénticos aos estimados no processo batelada, e os demais parametros sao

diferentes, porém com a mesma grandeza fisica.

As figuras V.36 a V.40 apresentam a modelagem cinética do processo batelada

alimentada estendida. Foram utilizadas as equagdes de balangos descritas no item V.42,

onde as equagdes diferenciais foram integradas utilizando o método de Runge-Kutta de 4

ordem e os parimetros cinéticos ajustados atraves dos dados experimentais.

Tabela V.16: Parametros cinéticos da modelagem do processo batelada alimentada

estendida.
’7 Temperatura (°C) ]
Parametros 28 31 34 37 40
umax (h") | 0355 | 0395 | 0426 | 0396 | 0.265
Ks (g/L) 4.1 4.1 4.1 4.1 4.1
Ki 0.0025 | 0.0028 | 0.0042 | 0.006 | 0.0077
Xmax (g/L) | 68.04 | 694 58.5 41 25
Pmax (g/L) | 113.5 | 1125 | 1101 90 70
n 1.5 1.5 1.5 1.5 175
m 1 1 1 1 |
mx 0.2 0.2 0.2 0.2 0.2
Yx 0.08 0.06 0.05 0.03 0.018
o 5 8 11 13 20
B 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1
Kp 047 | 0415 | 044 0.65 0.94

-~
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Figura V.36: Modelagem cinética do processo batelada alimentada estendida na
temperatura de 28°C.
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Figura V.37: Modelagem cinética do processo batelada alimentada estendida na
temperatura de 31°C.
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Figura V.38: Modelagem cinética do processo batelada alimentada estendida na
temperatura de 34°C.
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Figura V.39: Modelagem cinética do processo batelada alimentada estendida na

temperatura de 37°C.
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Figura V.40: Modelagem cinética do processo batelada alimentada estendida na

temperatura de 40°C.

O modelo cinético obtido apresentou um bom ajuste aos dados experimentais como

foi mostrado nas figuras V.36 a V.40. Através das figuras V.41 a V.43 pode-se verificar a

variagdo da constante de inibigdo pelo substrato (Ki), do rendimento limite (Yx), do

coeficiente de produgio de etanol associado ao crescimento celular (o) e da constante de

morte celular devido a concentragdo de etanol (Kp) expressa em fun¢do da temperatura,

respectivamente.

A figura V 41 apresenta a variagdo de Ki com relagdo a temperatura. Nota-se que o

valor de Ki aumenta com o aumento da temperatura, significando que a inibi¢do exercida

pela concentragio de substrato aumenta com o aumento da temperatura, o que de certa

forma é logico, visto que a concentra¢do de substrato presente no meio era elevada. Este

pardmetro indica ter uma sensibilidade grande, pois esta dentro de uma fung@o exponencial,
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apresentando uma grande variagao nos resultados do modelo do processo para uma pequena

variac¢do de seu valor.
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Figura V.41: Variagdo de Ki em relagao a temperatura.

A equagdo (61) apresenta a fun¢do de Ki utilizada na modelagem do processo

fermentativo expressa em fung¢@o da temperatura.

Ki =0.1393-107 - exp(0.1004 - T) (61)

A variagio de Yx e de o sdo mostradas pelas figuras V.42 e V.43 Estes parametros
cinéticos possuem o mesmo comportamento demonstrado no processo batelada. Como dito
anteriormente, apesar da mudanga do sistema fermentativo, as caracteristicas do

microrganismo permanecem a mesma.

O parametro Yx possui também uma forte influéncia no ajuste da curva de consumo
de substrato e o pardmetro ., assim como no sistema batelada, possui influéncia direta no

ajuste da curva de formagdo de produto e influéncia inversa na curva de formagdo de

biomassa.
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Figura V.42: Variagdo de Yx em relagao a temperatura.

A equagdo (62) expressa a variagdo de Yx com relag@o a temperatura

Yx = 2.704- exp(- 0.1225-T) (62)
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Figura V.43: Variagdo de o em relagdo a temperatura.

A variagdo de o em relagdo a temperatura € apresentada pela equagao (63).

a =0.256-exp(0.1086- T) (63)
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A figura V.44 apresenta a variagdo de Kp em relagéo a temperatura. Esta fung¢ao
indica que o termo de inibi¢ao devido a concentragdo de etanol aumenta com o aumento da

temperatura e ela tem forte influéncia na viabilidade celular.

No ajuste dos parametros cinéticos, esta variavel demonstrou ser a mais sensivel,
pelo mesmo motivo de Ki, por estar dentro de uma fungio exponencial. O intervalo de
variagdo deste parimetro € muito estreito, sendo que qualquer desvio entre o valor
experimental e o ajustado ocasiona um grande desvio na modelagem em relagdo aos dados

experimentais.
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Figura V.44: Variagdo de Kp em relagéo a temperatura.

A equagdo (64) apresenta a variagdo de Kp em relagao a temperatura.

Kp = 0.007421-T% - 0.465437- T +7.69 (64)

O modelo cinético obtido apresentou um bom ajuste aos dados experimentais como
foi mostrado nas figuras V.36 a V.40. Os desvios encontrados na modelagem sao devidos
principalmente ao pardmetro Kp, pois como dito anteriormente, ele exerce uma forte

influéncia na modelagem do processo.

As equagdes (61) a (77) apresentam o modelo cinético utilizado para descrever a
formacdo de biomassa, consumo de etanol e formagdo de produto no processo batelada

alimentada estendida.
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dXv

——=rx—rd
dt
dXd
—=rd
dt
dXt
e Y
dt
D-(S()—S)-—I‘S-i—i-rx
as _ 390
dt 1__453_
390
1-0.78)
w-D-P (— P
il = 0
dt _ﬁ 0.78
390 390

= pmax(}")-[ - ]-exp(w Ki(T)-S)- [1 -

41+8

rx
Yx(T)

rs = +mx(1)- Xv

mm=a(l)-rc+pB-Xv
rd = Ki(T')- exp(Kp(T)) - P)- Xv

41.4714

pumax(7) = I.S‘?-exp(—

Xmax(T) =-0.328-77 +18.484-7-191.06

Pmax(T) =-0.4421-T* +26.41-T - 279.75
Yx(T) = 2.7044 - exp(- 0.1225-T)

a(T) = 0.2559 - exp(0.1086- T)
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Ki(T) = 0.1393-107 - exp(0.1004 - ) (61)
Kp(T') = 0.007421- 7% —0.465437 - T +7.69 (64)
947
Ki(T)=4-10" - exp| — Al : (77)
1.987-(T +273.15)

V.3. SIMULACOES DO PROCESSO FERMENTATIVO BATELADA ALIMENTADA ESTENDIDA

Com o modelo cinético obtido do processo é possivel realizar varias simulages
com a finalidade de se obter informagdes do comportamento do sistema fermentativo em
diversas condi¢des. A tabela V.17 lista as condigdes iniciais adotadas na simulag@o tendo
como base os valores obtidos nas condigdes experimentais, sendo a concentragao de
substrato na alimentagdo de 220 g/L, a biomassa viavel de 10g/L e a concentragdo de

biomassa morta de 1 g/L

Tabela V.17: Condigdes iniciais utilizadas na simulagdo do processo.

Temperatura (°C) | S(g/L) | P(g/L)
28 15 80
295 30 80
31 70 90
32.5 80 80
34 90 80
355 150 60
37 170 50
38.5 170 45
40 170 40

A figura V.45 apresenta o comportamento da concentragdo de biomassa viavel do
sistema com as condigdes utilizadas na simulagdo. Para uma melhor visualizagdo do
comportamento desta variavel, foi ajustada uma superficie sobre a resposta através de uma
fungdo polinomial utilizando-se o software Table Curve 3D V.3.0 da Jandel Scientific.

Pode-se notar que altas concentracdes celulares sdo obtidas em baixas temperaturas,
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especialmente entre 28°C e 32°C. A concentragdo de biomassa viavel diminui

sensivelmente com o aumento da temperatura.

w 3
50" | 2
w0l
S0
3?:2['.
104
40 Tempo (h)

38 3 N0

30 0
Temperatura {°C)
Figura V.45: Comportamento da concentra¢do de biomassa viavel na simula¢ao do
processo.

O comportamento do consumo de substrato no processo fermentativo, pode ser

observado na figura V.46.

200 - 200
175 F 173
150 - 150
_ 125 125 -
3 100 100 5
w 751 -3 w»n
a0 1 - 50
25 - - 25
n _
40
Temperatura {°C) | Tempo (h)

Figura V.46: Comportamento da concentracdo de substrato na simula¢dgo do
processo.
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A figura V.46 permite observar que em baixas temperaturas existe um consumo
maior de substrato e que, com 0 aumento da temperatura, o efeito inibitorio global aumenta,

diminuindo assim, a conversao.

A figura V.47 apresenta o comportamento da formagao de etanol no processo
fermentativo. Assim como no comportamento da biomassa viavel e da concentragao de
substrato do processo fermentativo, a concentragao de etanol possui uma regido de otima
entre as temperaturas de 28°C a 32°C. Com o aumento da temperatura, 0 efeito inibitorio

aumenta diminuindo a conversao.

P (g/L)
23835888388

Tempo th)

0530 32

Temperatura {°C)
Figura V.47: Comportamento da concentracao de etanol na simula¢do do processo.

Com o estudo dos comportamentos de Xv, S e P, em fungdo da temperatura e do
tempo, ¢ possivel prever que a regido de alto rendimento, conversdo e produtividade
estejam situadas entre as temperaturas ideais dos processos anteriores. As figuras V.48 a
V.50 apresentam o perfil do rendimento, conversdo e da produtividade do processo
fermentativo em diversas temperaturas. E importante notar que o maximo de rendimento,
conversdo e produtividade encontrado na simulagéo foi de aproximadamente 70%, 0.8 ¢ 8

g/L/h, respectivamente, com um tempo de aproximadamente 50 horas.
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Figura V .48: Comportamento do rendimento na simulag¢do do processo.
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Figura V.49: Comportamento da conversao na simulag¢ao do processo
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Figura V.50: Comportamento da produtividade na simulagao do processo.

Para verificar a regido em que se tém o maior rendimento, conversao e
produtividade do processo, varias simulagdes foram realizadas. Para a realizagdo desta
simulagdo, foi estudada a variagdo da concentragao de alimentacao de substrato (300g/L a
130g/L), a taxa de diluigdo (0,2h" a 0,06h") e a temperatura (28°C a 40°C). As figuras V.51
a V.53 apresentam as simulagdes realizadas para a otimizagdo do rendimento, da conversao

e da produtividade do processo.

Nas figuras V.51 (a) a (c) pode-se verificar que o rendimento aumenta com a
diminui¢do da concentragdo de substrato na alimentagdao e com a temperatura e diminui
com o tempo. Para So de 140g/L, o rendimento permanece em torno de 100% na faixa de
temperatura de 28°C a 34°C durante todo o processo fermentativo. Analisando as figuras
V.51 (d) e (e) verifica-se que o rendimento aumenta com a diminui¢ao de So e que valores

proximos a 100% sdo obtidos quando a concentragdo de substrato na alimentag¢@o € menor

que 140 g/L.

As figuras V.51 (f) a (h) apresentam as simulagdes realizadas com a variagdo da
taxa de diluigdo, onde € possivel verificar que o rendimento aumenta com a diminuigdo de
D e So e que atinge valores proximos a 100% quando a taxa de diluigao for menor que
0,08h™ com um So de 140g/h.
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Figura V.51: Otimizag¢ao do rendimento do processo através da simulagao.
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100



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

Analisando a figura V.52 pode-se observar que ela possui comportamento
semelhante a figura V.51, ou seja, na figura V.52 (a) a (c) a conversao aumenta com 2a
diminuicdo da concentragdo de substrato na alimentagdao e com a temperatura e diminui
com o tempo. Para So de 140g/L, a conversdao permanece em torno de 1 na faixa de
temperatura de 28°C a 34°C durante todo o processo fermentativo. Analisando as figuras
V.52 (d) e (e) verifica-se que a conversao aumenta com a diminui¢do de So e que valores
proximos a 1 sdo encontrados quando a concentracao de substrato na alimentagdo € menor

que 140 g/L.

As figuras V.52 (f) a (h) apresentam as simulagdes realizadas com a variagdo da
taxa de diluigdo, onde é possivel verificar que a conversao aumenta com a diminui¢ao de D
e So e que atinge valores proximos a 1 quando a taxa de dilui¢do for menor que 0,08h™

com um So de 140g/h.

Analisando a produtividade do processo, nota-se que as figuras V.53 (a) a (c)
apresentam 0s mesmos comportamentos que as figuras V.51 (a) a (c). Através das figuras
V.53 (d) e (e) observa-se que a produtividade do processo diminui com a temperatura e que
independe de So entre 160 g/L a 300 g/L. Nota-se que a maxima produtividade prevista
pelo modelo cinético ¢ de aproximadamente 8 g/L/h. Com relag@o a taxa de dilui¢do, ao
contrario do rendimento e da conversdo do processo fermentativo, a produtividade aumenta
com o aumento de D até atingir um nivel constante a partir de aproximadamente 0,15 nt,

conforme pode ser observado nas figuras V.53 (f) a (h).
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V.4. ESTUDO DA INLUENCIA DAS VARIAVEIS DO MODELO CINETICO

A analise do comportamento e da influéncia das variaveis do modelo cinético para
estudos da implementagio de controle € feita variando as condi¢des operacionais, ou seja,
variam-se as variaveis possiveis de serem manipuladas para se controlar o processo (vazao
de alimentagdo, concentragdo de substrato na alimentagdo, temperatura, etc). O estudo do
comportamento e da influéncia das variaveis do modelo cinético em relag@o aos parametros
cinéticos ¢ feito para se determinar quais influenciam mais no desempenho no modelo e,

logo, quais deverem ser determinadas com mais cuidados na etapa de modelagem.

O modelo cinético obtido para o processo batelada alimentada estendida possui um
total de 21 variaveis sendo 14 parametros cinéticos, 4 variaveis de estado (Xv, Xd, P e S
onde Xt=Xv+Xd) e 3 variaveis operacionais (T, D e So). Para a analise destas 21 variaveis
foi proposto um Planejamento Saturado de Plackett ¢ Burman de 32 ensaios. Com este
nimero de ensaios, é possivel analisar até 31 fatores, porém, segundo BARROS NETO et
al. (1996), é conveniente escolher um numero menor de fatores, para que as colunas nao
utilizadas fagam o papel de variaveis inertes e possam ser estimadas para determinar o erro

associado aos efeitos de cada variavel.

Para o estudo da influéncia das variaveis do modelo decidiu-se escolher a
temperatura de 34°C como referéncia e variar todos os pardmetros do modelo + 10% em
relagdo ao valor original encontrado na temperatura de referéncia. A tabela V.18 lista todas

as variaveis estudadas, bem como seu niveis.
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Tabela V.18: Niveis das variaveis do planejamento saturado.

Niveis
Fatores -1 0 1
3 30.6 34 374
D 0.09 0.1 0.11
Si 12 80 88
Xvi 9 10 11
Pi 36 40 44
pmax 0.383 0.426 0.469
Ks 3.69 4.1 451
Ki 0.00378 | 0.0042 | 0.00462
Xmax 52.65 58.5 64 .35
Pmax 99.09 110.1 121,11
n 135 1:5 1.65
m 0.9 1 N
mx 0.18 0.2 0.22
Yx 0.045 0.05 0.055
o 99 11 12.1
B 0.09 0.1 0.11
Kp 0.396 0.44 0.484
So 198 220 242
p 351 390 429
¥ 0.702 0.78 0.858
Xdi 0.9 1 1.1

Onde Si, Xvi, Pi e Xdi referem-se as condi¢des iniciais.

As respostas foram obtidas através do modelo cinético em um tempo de 100 horas.

Como resposta obtiveram-se: rendimento, conversdo, produtividade, concentragao de

células viaveis, substrato e produto.

As tabelas V.19 e V.20 apresentam as matrizes do planejamento saturado de

Plackett e Burman utilizado, bem como os valores das respostas obtidas.
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Tabela V.19: Matriz do planejamento saturado de Plackett e Burman para 32 ensaios.
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Tabela V.20: Matriz do planejamento saturado de Plackett e Burman - Respostas

Respostas
Exp. rend conv. prod. Xv S P

1 67.33 7.49 0.64 46.86 7219 61.08
2 81.86 7.45 0.72 3721 55.14 81.19
3 70.64 6.43 0.56 20.08 87.88 66.97
4 57.16 6.36 0.41 26.47 143 .64 63.86
5 54.53 6.07 0.46 22.78 129.53 64.78
6 56.37 7.67 0.37 35.67 153.57 43.71
7 53.73 5.98 0.52 34.72 114.98 58.97
8 61.74 8.40 0.53 53.63 113.40 72.29
9 81.78 7.45 0.59 30.27 81.57 61.22
10 65.63 7.30 0.39 36.92 120.72 46.76
11 53.67 7.30 0.40 36.45 146.11 50.48
12 63.20 8.60 0.48 50.47 125.20 57.96
13 67.32 6.13 0.59 28.18 81.87 61.59
14 65.21 8.87 0.28 37:53 173.71 3332
15 75.44 8.40 0.70 33:55 58.52 76.46
16 69.63 6.34 0.42 29.28 115.66 40.70
17 60.15 6.69 0.75 49.50 59:93 77.37
18 81.80 7.45 0.60 37.05 79.21 62.52
19 81.47 9.07 0.65 40.60 69.99 60.49
20 76.90 8.56 0.48 47.48 103.54 57.05
21 65.97 7.34 0.64 36.03 71.06 60.47
22 65.43 8.90 0.49 45.87 123.91 61.18
23 69.78 T 0.38 2135 123.05 34.95
24 60.34 6.72 0.49 41.33 123775 75.03
25 66.92 6.09 0.56 25804 86.71 58.63
26 54.83 7.46 0.46 34.08 130.60 58.74
27 57.65 7.84 0.40 30.88 146.23 57.13
28 65.90 7.33 0.55 31.83 109.47 76.80
29 69.66 735 0.52 37.98 94.25 56.61
30 57.65 6.42 0.58 30.28 101.47 61.05
31 64.18 7.14 0.51 41.53 119.62 53.95
32 78.37 7.14 0.70 48.03 58.44 67.90
33 66.85 752 0.53 37.43 103.58 61.28
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A tabela V.21 apresenta os valores dos efeitos estimados para a resposta
rendimento. Os parametros em vermelho sdo estatisticamente significativos a um intervalo
de confianga de 95%. E importante notar que os pardmetros So e Kp sdo os que apresentam
maiores efeitos, ou seja, uma pequena variagdo de seu valor altera a curva de resposta
sensivelmente. Os parametros Xmax e Pmax possuem efeito positivo sobre a resposta, ou
seja, a produtividade aumenta com o aumento dos valores destes pardmetros. O inverso €

observado com D, Ks, n, Kp e So.

Tabela V.21: Tabela de efeitos estimados para a resposta rendimento.

Efeito Erro padrao t(11) p
Media 66.335 0.299 221.716 0.000
i 0.520 0.608 0.856 0410
D -1.354 0.608 -2.228 0.048
Si 0.641 0.608 1.054 0314
Xvi -1.179 0.608 -1.940 0.078
Pi -0.834 0.608 -1.372 0.197
pmax 1125 0.608 1.851 0.091
Ks -1.547 0.608 -2.546 0.027
Ki -0.403 0.608 -0.664 0.521
Xmax 1.365 0.608 2.246 0.046
Pmax 3.762 0.608 6.191 0.000
n -1.913 0.608 -3.148 0.009
m -0.891 0.608 -1.466 0.171
mx 0.021 0.608 0.034 0.974
Yx -0.601 0.608 -0.989 0.344
0.104 0.608 0.172 0.867
B 0.684 0.608 1.126 0.284
Kp -8.748 0.608 -14.396 0.000
So -13.672 0.608 -22.499 0.000
p -0.472 0.608 -0.777 0.454
Y -0.083 0.608 -0.136 0.894
Xdi 0.212 0.608 0.349 0.734

R%Z=0.986
MS residual = 2.95
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A tabela V.22 apresenta os valores dos efeitos estimados para a resposta conversao.
E importante notar que, de mesmo modo que a resposta rendimento, os parametros So € Kp
s30 os que apresentam maiores efeitos. Os pardmetros Xmax e mx possuem efeito positivo
sobre a resposta. Os pardmetros T, D, Xvi, pmax, Pmax, YX, So e Kp possuem efeitos

negativos.

Tabela V.22: Tabela de efeitos estimados para a resposta conversao.

Efeito Erro padrdo t(11) p
Média 0.525 0.006 94619 0.000
T -0.030 0.011 -2.677 0.022
D -0.075 0.011 -6.689 0.000
Si 0.002 0.011 0.166 0.871
Xvi -0.034 0.011 -2.989 0.012
Pi 0.004 0.011 0.345 0.736
pmax -0.040 0.011 -3.579 0.004
Ks 0.012 0.011 1.035 0.323
Ki 0.003 0.011 0.295 0.774
Xmax 0.100 0.011 8.851 0.000
Pmax -0.081 0.011 -7.148 0.000
n 0.033 0.011 2.946 0.013
m -0.001 0.011 -0.054 0.958
mx 0.061 0.011 5.396 0.000
Yx -0.032 0.011 -2.839 0.016
-0.020 0.011 -1.778 0.103
B -0.022 0.011 -1.943 0.078
Kp -0.094 0.011 -8.355 0.000
So -0.091 0.011 -8.089 0.000
p -0.001 0.011 -0.062 0.951
Y -0.014 0.011 -1.257 0.235
Xdi 0.011 0.011 0.999 0.339

R?>= 0973
MS residual = 0.001
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A tabela V.23 apresenta os valores dos efeitos estimados para a variavel
produtividade. Os parametros D, Xmax e Pmax possuem efeito positivo enquanto D e Kp
possuem os maiores efeitos sendo ambos negativo. Nota-se que a taxa de dilui¢do (D)
possui efeito contrario quando comparado com o rendimento e conversdo, ou seja, para se
ter um alto rendimento ou conversdo deve-se diminuir D enquanto para se ter uma alta

produtividade deve-se aumentar D.

Tabela V.23: Tabela de efeitos estimados para a resposta produtividade.

Efeito Erro padrao t(11) p
Média 1377 0.031 238.508 0.000
b 0.062 0.063 0.979 0.348
D 1.345 0.063 21.413 0.000
Si 0.070 0.063 1.122 0.286
Xvi -0.018 0.063 -0.282 0.783
Pi -0.089 0.063 -1.419 0.184
pmax 0.128 0.063 2.041 0.066
Ks -0.161 0.063 -2.562 0.026
Ki -0.042 0.063 -0.666 0.519
Xmax 0.148 0.063 2.349 0.039
Pmax 0.424 0.063 6.753 0.000
n -0.195 0.063 -3.108 0.010
m -0.108 0.063 -1.711 0.115
mx 0.000 0.063 -0.007 0.994
¥x -0.071 0.063 -1.134 0.281
0.004 0.063 0.064 0.950
B 0.073 0.063 1.168 0.268
Kp -0.962 0.063 -15.321 0.000
So -0.026 0.063 -0.412 0.688
p -0.049 0.063 -0.787 0.448
Y -0.016 0.063 -0.249 0.808
Xdi 0.016 0.063 0.255 0.803

R%=0.986
MS residual = 0.0315
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A tabela V.24 apresenta os valores dos efeitos estimados para a concentragdo de
biomassa viavel. Nota-se que varios fatores sdo sensiveis quando a resposta ¢ biomassa
viavel Os efeitos indicam que D, n e So tém influéncia positiva e que T, umax, Pmax, o,

e Kp possuem efeitos negativos.

Tabela V.24: Tabela de efeitos estimados para a resposta biomassa viavel.

| Efeito | Erropadrio | t(11) P
Meédia 37.166 0.383 97.082 0.000
i -3.505 0.778 -4.508 0.001
D 7.603 0.778 9.778 0.000
Si 0.082 0.778 0.105 0918
Xvi 0.268 0.778 0.345 0.737
Pi -0.326 0.778 -0.419 0.683
umax -1.814 0.778 -2.332 0.040
Ks -0.256 0.778 -0.329 0.748
Ki -0.250 0.778 -0.322 0.754
Xmax -0.625 0.778 -0.804 0.439
Pmax -5.048 0.778 -6.493 0.000
n 1.835 0.778 2.361 0.038
m 1.258 0.778 1.619 0.134
mx -0.605 0.778 0.777 0.453
Yx -0.112 0.778 -0.144 0.888
-5.756 0.778 -7.403 0.000
B 2172 0.778 -2.794 0.017
Kp -12.277 0.778 -15.789 0.000
So 1.061 0.778 1.365 0.200
P -0.327 0.778 -0.420 0.682
y -1.020 0.778 1312 0.216
Xdi 1.083 0.778 1.393 0.191

R”>=0.978

MS residual = 4.836
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A tabela V.25 apresenta os valores dos efeitos estimados para a concentragdo de
substrato. Os parametros assinalados em vermelho sdo estatisticamente significativos em
um intervalo de confianga de 95%. Dos pardmetros significativos, So e Kp tém os maiores

efeitos. Xmax, n e mx tem efeito negativo enquanto os demais possuem efeito positivo

sobre a resposta.

Tabela V.25: Tabela de efeitos estimados para a resposta substrato.

Efeito Erro padrao t(11) p

Média 105.410 1.179 89.378 0.000
i 6.893 2.395 2.878 0.015
D 17.324 2.395 7.233 0.000
Si -0.744 2.395 -0.310 0.762
Xvi 5.342 2.395 2.230 0.048
Pi -0.872 2.395 -0.364 0.723
pmax 8.956 2.395 3.739 0.003
Ks -2.727 2.395 -1.138 0.279
Ki -0.744 2.395 -0.311 0.762
Xmax -21.875 2.395 -9.133 0.000
Pmax 17.414 2.395 7.270 0.000
n -8.968 2.395 -3.744 0.003
m 0.207 2.395 0.086 0.933
mx -13.825 2.395 5172 0.000
Yx 6.534 2.395 2.728 0.020
o 5.748 2.395 2.400 0.035
B 5.068 2.395 2116 0.058
Kp 19.984 2.395 8.343 0.000
So 40.958 2.395 17.099 0.000
p 0.240 2.395 0.100 0.922

Y 3.110 2.395 1.298 0.221
Xdi -2.960 2.395 -1.236 0.242

R2 =0.983

MS residual =459

110




V. RESULTADOS E DISCUSSAO

A tabela V.26 apresenta os valores dos efeitos estimados para a concentragao de
etanol. Nota-se que todos os parametros significativos tém efeito negativo sobre a resposta
exceto Xmax e B. Assim como nas demais respostas analisadas, Kp foi significativo e
possui, neste caso, o maior efeito. O fato de Kp ser significativo e possuir uma grande
influéncia sobre as respostas analisadas, foi percebido no ajuste dos parametros na

modelagem cinética.

Tabela V.26: Tabela de efeitos estimados para a resposta etanol.

Efeito | Erro padrao t(11) p
Meédia 60.137 0.695 86.556 0.000
T -4.082 1.411 -2.893 0.015
D -8.864 1411 -6.282 0.000
Si 1.329 1411 0.942 0.366
Xwvi -3.127 1.411 -2.216 0.049
Pi -0.688 1.411 -0.488 0.635
pmax -4.494 1.411 -3.185 0.009
Ks 1.822 1.411 1.291 0.223
Ki 0.349 1.411 0.247 0.809
Xmax 11.754 1.411 8.330 0.000
Pmax -8.510 1.411 -6.031 0.000
n 3.010 1.411 2.133 0.056
m -0.111 1411 -0.079 0.939
mx -0.463 1.411 -0.328 0.749
Yx 1.457 1411 1.032 0324
2.385 1.411 1.690 0.119
B 5.668 1.411 4017 0.002
Kp -9.526 1.411 -6.751 0.000
So 0.877 1.411 0.621 0.547
p -0.369 1411 -0.262 0.798
Y -1.257 1.411 -0.891 0.392
Xdi 1.232 1.411 0.873 0.401

R*=0.956
MS residual = 15.92
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A tabela V.27 e as figuras V.54 e V.55 apresentam os efeitos das variaveis
estudadas sobre as respostas analisadas. Nota-se os parametros Si, Pi, Ki, m, p, v e Xvi ndo
foram significativos em nenhum caso. Ja os pardmetros D, Pmax e Kp foram significativos
em todas as respostas estudadas. E importante observar que So € significativo para
rendimento e conversio e nao exerce influéncia sobre a produtividade, sendo este fato

observado na simulagao do processo.

O pardmetro Kp é na maioria dos casos, a variavel de maior significancia, ou seja,
ela altera sensivelmente a curva da resposta analisada. Esta analise demonstra que os
parametros significativos devem ser bem ajustados, pois uma pequena variagdo de seus

valores pode comprometer a modelagem do processo.

Tabela V.27: Tabela geral de efeitos das variaveis estudadas.

Rend. Conv. Prod. Xv S P

T 0.520 -0.030 0.062 -3.505 6.893 -4.082
D -1.354 -0.075 1.345 7.603 17.324 -8.864
Si 0.641 0.002 0.070 0.082 -0.744 1.329
Xvi -1.179 -0.034 -0.018 0.268 5.342 -3.127
Pi -0.834 0.004 -0.089 -0.326 -0.872 -0.688
pmax 1.125 -0.040 0.128 -1.814 8.956 -4,494
Ks -1.547 0.012 -0.161 -0.256 -2.727 1.822
Ki -0.403 0.003 -0.042 -0.250 -0.744 0.349
Xmax 1.365 0.100 0.148 -0.625 -21.875 11.754
Pmax 3.762 -0.081 0.424 -5.048 17.414 -8.510
n -1.913 0.033 -0.195 1.835 -8.968 3.010
m -0.891 -0.001 -0.108 1.258 0.207 -0.111
mx 0.021 0.061 0.000 -0.605 -13.825 -0.463
Yx -0.601 -0.032 -0.071 -0.112 6.534 1.457
o 0.104 -0.020 0.004 -5.756 5.748 2.385
B 0.684 -0.022 0.073 -2.172 5.068 5.668
Kp -8.748 -0.094 -0.962 -12.277 19.984 -9.526
So -13.672 -0.091 -0.026 1.061 40.958 0.877
p -0.472 -0.001 -0.049 -0.327 0.240 -0.369

¥ -0.083 -0.014 -0.016 -1.020 3.110 -1.257
Xdi 0.212 0.011 0.016 1.083 -2.960 1.232
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Efeitos

Efeitos

-8.0 -
Parametros

Figura V.54: Efeitos das variaveis analisadas no Planejamento saturado

10,0 1
8,0 -
6.0 -
40 -

2,0

n m

Parametros

Figura V.55 Efeitos das variaveis analisadas no Planejamento saturado
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V.5. PLANEJAMENTO EXPERIMENTAL E OTIMIZACAO DO PROCESSO

Os parametros que relacionam as variaveis de estado e operacional (Xv, S, P, So, D
e T) sao influenciados por fatores externos e merecem maiores estudos e cuidados. Para
isso, foi realizado um planejamento fatorial fracionario com a finalidade de verificar a
influéncia de cada parametro sobre a resposta rendimento, conversdo, produtividade,
concentra¢do de células viaveis, concentragdo de substrato e produto visando uma futura

otimizagao do processo.

A tabela V.28 apresenta os niveis das variaveis de estudo. Pode-se notar que, mais
uma vez, a temperatura de referéncia utilizada foi de 34°C e que os pardmetros cinéticos
variaram *+ 10% em relagdo aos parametros na temperatura de referéncia. O dados do

planejamento foram obtidos através de simulag@o considerando 100 horas do processo

Tabela V.28: Niveis dos fatores do planejamento fatorial fracionario 2°2.

Niveis
Fatores -1 0 1
T 30.6 34 374
D 0.09 0.1 0.11
Xvi 9 10 11
Si 72 80 88
Pi 315 35 38.5
So 198 220 242

A tabela V.29 apresenta a matriz do planejamento fatorial fracionario com as
respostas obtidas. A coluna do fator Pi é a multiplicagdo das colunas dos fatores T, D e Xvi

e a coluna So ¢ a multiplicag@o dos fatores D, Xvi e Si.
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Tabela V.29: Matriz do planejamento fatorial fracionario

Fatores Respostas
ensaio | T | D | Xvi| Si | Pi | So | Rend |Conv. | Prod | Xv S P
1 a1 ) <1 =1} <1 |8262] 094 [ 752 [3781[21.89) 83,39
2 1 -1 ] -1 | -1 1 -1 | 4898 | 058 | 446 | 8.08 | 81.49 | 49.55
3 -1 1 -1 -1 1 1 65.01 | 0.74 | 8.84 [47.72| 74.13 | 80.39
4 1 1 -1 ] -1 ] -1 1 3905 049 | 531 [12.67(129.92| 48.29
5 -1 ] -1 1 -1 1 1 |6696| 081 | 7.45 |38.46|68.29 | 82.80
6 1 -1 1 -1 -1 1 3997 | 047 | 445 |10.12|126.17| 49.43
7 -1 1 1 1| -1 -1 [7924] 090 | 882 |49.10|30.39 | 80.18
8 1 1 1 -1 1 -1 14788 | 058 | 533 |11.81|85.10| 4844
9 -1 | -1 | -1 1 -1 1 |67.18 | 080 | 7.48 [37.76|67.50 | 83.08
10 1 -1 ] -1 1 1 1 (3948 | 049 | 439 | 9.39 |127.89| 48.82
11 -1 1 -1 1 1 -1 | 7984 | 087 | 8.89 |47.55|28.76 | 80.78
12 1 1 -1 1 1| -1 4827 ] 059 | 537 |11.05(83.90 | 48.84
13 -1 ] -1 1 1 1 -1 | 8228 | 092 | 7.49 |38.41|23.08 | 83.25
14 1 -1 1 1 -1 -1 |4825| 054 | 439 | 8.65 |83.51 | 48.81]
15 -1 1 1 1 -1 1 | 6444 | 075 | 8.77 [49.24| 76.03 | 79.69
16 1 1 38.81 | 047 | 5.28 |13.48(131.04| 47.99
17 0 0 0 0 0 0 |6482| 083 | 7.29 [25.77|59.53 | 72.87

As tabelas V.30 a V.35 apresentam os valores dos efeitos sobre a resposta, sendo os

parametros assinalados em vermelhos, significativos a um intervalo de confianga de 95%.

Tabela V.30: Tabela de efeitos estimados para rendimento.

Efeito |Erro Padrdao| t(10) p
Média | 56.434 1.083 52.088 | 0.000
T 32032 | 2234 | -14341| 0.000
D -0.184 2.234 -0.083 | 0936
Xvi | -0.401 2.234 -0.180 | 0.861
Si 0.409 2.234 0.183 | 0.858
Pi 0.831 2.234 0372 | 0.718
So |-11.776 | 2234 5272 | 0.000
R*=0.958 MS residual = 19.95
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Tabela V.31: Tabela de efeitos estimados para conversao.

Efeito |Erro Padrao| t(10) p
Média | 0.691 0.013 54.137 | 0.000
T 0316 0.026 | -11.993 | 0.000
D -0.018 0.026 -0.687 | 0.508
Xvi | -0.007 0.026 -0.263 | 0.798
Si -0.009 0.026 <0329 | 0.749
Pi -0.003 0.026 -0.132 | 0.898
So -0.111 0.026 4217 | 0.002
R*=0.942 MS residual = 0.0027

Tabela V.32: Tabela de efeitos estimados para produtividade.

Efeito |Erro Padrdo| t(10) p
Média | 6.281 0.112 56.124 | 0.000
T -3.546 0.231 -15.369 | 0.000
D 1.216 0.231 5269 | 0.000
Xvi | -0.036 0.231 -0.157 | 0.878
Si 0.054 0.231 0234 | 0820
Pi 0.077 0.231 0332 | 0.747
So -0.075 0.231 -0.323 | 0.753
R*=0.963 MS residual = 0.213

Tabela V.33: Tabela de efeitos estimados para formacao de biomassa viavel.

Efeito |Erro Padrao| t(10) p
Média | 37.137 0.381 97.465 0.000
T -38.506 0.786 -49.020 | 0.000
D 8.040 0.786 10.236 0.000
Xvi 0.641 0.786 0.816 0.433
Si 0.031 0.786 0.039 0.969
Pi -0.057 0.786 -0.073 0.943
So 0.803 0.786 1.022 0.331
R*=0.996 MS residual = 2.47
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Tabela V.34 Tabela de efeitos estimados para consumo de substrato.

Efeito |Erro Padrao| t(10) P
Média | 102.199 | 0.788 | 129.727 | 0.000
i 40.631 1624 | 25.018 | 0.000
D 17.551 1.624 10.807 | 0.000
Xvi 2.908 1.624 1.791 | 0.104
Si 0.081 1.624 0.050 | 0.961
Pi 0.077 1.624 0.048 | 0.963
So 43.011 1.624 | 26.483 | 0.000 |
R?=0.993 MS residual = 10.55

Tabela V.35 Tabela de efeitos estimados para formagao de produto.

Efeito |Erro Padrao| t(10) p

Média | 55.901 0444 | 125964 | 0.000

T 24930 | 0915 |-27.249 | 0.000

D -7.439 0.915 -8.131 | 0.000

Xvi 21.139 0.915 -1.245 | 0.242

Si -0.029 0.915 -0.032 | 0975

Pi -0.026 0.915 -0.029 | 0978

So 0.603 0.915 0.659 | 0.525
R*=0.988 MS residual = 3.35

Pelas Tabelas V.30 a V.35 pode-se verificar que as variaveis que definem o estado
do processo (Xv, S, P) ndo foram significativas em nenhum caso. Ja as variaveis
operacionais (T, D e So) exercem uma grande influéncia sobre as respostas, sendo a
températura significativa em todas os casos. Na tabela V.36 e na figura V.56 pode-se

visualizar melhor este fato.
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Efeitos

Tabela V.36: Tabela geral de efeitos das variaveis estudadas.

Respostas

Rend. Conv. Prod. Xv S P
Média | 56.434 0.691 6.281 37.137 | 102.199 | 55.901
T -32.032 -0.316 -3.546 | -38.506 | 40.631 -24 930
D -0.184 -0.018 1.216 8.040 17551 -7.439
Xvi -0.401 -0.007 -0.036 0.641 2.908 -1.139
Si 0.409 -0.009 0.054 0.031 0.081 -0.029
Pi 0.831 -0.003 0.077 -0.057 0.077 -0.026
So N TI6 -0.111 -0.075 0.803 43.011 0.603
B Rend.
O Conv.
@ Prod
Xy
os
mpP

Figura V.56: Efeitos das variaveis analisadas no planejamento fatorial fracionario.

E importante observar que para aumentar o rendimento e a conversdo do processo,
este planejamento indica que se devem diminuir a temperatura, a taxa de diluigdo e a
concentra¢do de substrato na alimentagdo do processo fermentativo. Por outro lado, a
diminuigdo da temperatura e o aumento da taxa de diluigdo aumentam a produtividade.
Nota-se que em um processo fermentativo deseja-se ter alto rendimento, conversido e
produtividade, porem a taxa de diluigdo € uma propriedade antagdnica neste caso.
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Com as informagdes obtidas no planejamento fatorial fracionario, pode-se verificar
que somente as variaveis operacionais foram significativas. Para otimizar 0 processo
fermentativo utilizou-se a técnica de superficie de resposta através da realizagdo de um
planejamento fatorial composto central. Neste tipo de planejamento o namero de niveis
aumenta de 3 para 5, possibilitando assim verificar efeitos de segunda ordem na resposta,
além de ampliar a faixa de estudo das variaveis e permitir verificar efeitos de interagao

entre os fatores.

As variaveis estudadas no planejamento foram T, D e So e como respostas
rendimento, conversio e produtividade, sendo estas, obtidas através do modelo cinético do
processo batelada alimentada estendida em um tempo de 100h. Neste tempo O processo
fermentativo apresentava-se em estado pseudo-estacionario. A tabela V.37 apresenta 0s

niveis dos fatores utilizados no planejamento.

A escolha do estudo da otimizagdo somente das respostas rendimento, conversao e
produtividade ¢ devida ao fato de que nos processos industriais estes sdo os principais

fatores de interesse e as demais respostas estdo intimamente ligadas com estes fatores.

Tabela V.37: Niveis dos fatores utilizados no planejamento fracionario composto
central

| Niveis
Fatores -1.68 -1 0 1 1.68
T 28 3043 34 37.57 40
D 0.07 0.086 0.11 0.134 0.15
So 160 184.28 220 255.71 280

na modelagem sdo apresentadas na tabela V.38.
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Tabela V.38: Matriz do planejamento fatorial composto central.

Fatores Respostas
Ensaio T D So Rend Conv. Prod
1 -1 -1 -1 88.60 0.85 7.17
2 1 -1 -1 51.31 0.57 416
3 -1 1 -1 77.85 0.55 9.82
4 1 1 -1 4928 0.35 6.22
5 -1 -1 1 63 .42 0.59 7.13
6 1 -1 1 37.02 0.40 416
7 -1 1 1 5528 0.40 9.68
8 1 1 1 35.12 0.29 6.15
9 -1.68 0 0 60.85 0.49 7.53
10 1.68 0 0 25.13 0.25 3.11
11 0 -1.68 0 66.48 0.70 5.23
12 0 1.68 0 58.70 0.34 9.90
13 0 0 -1.68 87.68 0.84 7.89
14 0 0 1.68 50.07 0.43 7.88
15 0 0 0 64.02 0.50 7.92

As tabelas V.39 a V.41 apresentam os valores dos efeitos na resposta rendimento,
conversao e produtividade. Nota-se que, como visto anteriormente, a taxa de diluigdo
possui efeito contrario em relagdo a produtividade. A concentra¢gdo de substrato na
alimentagdo de nao ¢ significativa quando a resposta ¢ produtividade, porem ela exerce
grande influéncia negativa sobre o rendimento e conversdo, ou seja, a diminui¢do de So

aumenta significativamente o rendimento e a conversido do processo.

A temperatura em ambos os casos € significativa possuindo efeito negativo na
resposta e efeito de segunda ordem, indicando que existe uma regido 6tima de rendimento,

conversao e produtividade em temperaturas menores.

Para se obter um modelo estatistico que descreva o comportamento do sistema sobre
diversas condigdes, € necessario realizar a analise de varidncia do processo que €
apresentada nas tabelas V.42 a V.44. Nota-se que os fatores que nao foram significativos na

resposta foram ignorados sendo seus valores analisados nos residuos.
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Tabela V.39: Tabela de efeitos estimados para rendimento.

121

Efeitos | Erro Padrao | t(5) p
Meédia 47377 4634 10.225 0.000
T L) |-19.752 2.525 -7.824 | 0.001
T (Q) -9.256 3.794 -2.440 0.050
D (L) -17.561 2.525 -6.956 0.001
D (Q) | 029 3.794 0.076 | 0.942
So (L) | -17.815 2.525 -7.056 0.001
So (Q) 8.114 3.794 2.139 0.085
TxD 4.990 3.297 1.513 0.191
TxS 5131 3.297 1.556 0.180
DxS 4619 3.297 1.401 0.220
R*=0.974 MS residual = 21.74
Tabela V.40: Tabela de efeitos estimados para conversao.
Efeitos | Erro Padrao | t(5) p
Média 0.499 0.044 11217 0.000
T (L) -0.174 0.024 -7.187 0.001
T (Q) | -0.095 0.036 2.606 | 0.048
D (L) | -0.208 0.024 8574 | 0.000
D (Q | 0.012 0.036 0336 | 0.750
So (L) | -0.193 0.024 -7.986 | 0.000
So (Q) 0.092 0.036 2.533 0.050
TxD 0.040 0.032 1.266 0.261
TxS 0.048 0.032 1507 | 0.192
DxS | 0.055 0.032 1.750 | 0.141
R*=0978 MS residual = 0.002
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Tabela V.41: Tabela de efeitos estimados para produtividade.

Efeitos | Erro Padrao t(5) P
Media 5.841 0.372 15710 | 0.000
T (L) -2.304 0.203 -11.375 0.000
T (Q) -1.096 0.304 -3.600 | 0.016
B L) 0.390 0.203 1.924 0.048
D (Q) | -0.383 0.304 -1.259 | 0.264
So (L) | -0.093 0.203 -0.458 | 0.666
So (Q) 0.595 0.304 1.955 0.108
TxD 0.014 0.265 0.053 0.960
TxS 0.186 0.265 0.703 0514
Dx S 0.239 0.265 0.905 0.407
R*=0.972 MS residual = 0.134

Na tabela V.39 foi considerado no modelo o termo quadratico de So, pois apesar de
ndo ser significativo a 95%, explica a resposta com 90% de intervalo de confianga. Na
tabela V.41 foi considerado o termo quadratico de D, pois na simulagdo do processo

verificou-se a existéncia de uma curvatura na regido correspondente ao nivel —1.68.

Tabela V.42: Analise de variancia da resposta rendimento

SQ GL MQ F calc. F(0.95,5,9)
Regressao 4068.28 5 813.66 28.84 3.48
Erro 253.96 9 28.22
Total 432224 14 F calc. / F tab 8.28
R*=0.941

Tabela V.43: Analise de variancia da resposta conversao

SQ GL MQ F calc. F(0.95,5,9)
Regressao  0.45 5 0.09 33.45 3.48
Erro 0.02 9 0.00
Total 0.47 14 Fcalc./Ftab 9612112
R”=0.943
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Tabela V.44: Analise de variancia da resposta produtividade

SQ GL MQ F calc. F(0.95.4,10)
Regressao 24.013 4 6.00 41.44 3.48
Erro 1.448 10 0.14
Total 25.461 14 F calc. / F tab 11.91
R*=0.948

Um modelo estatistico para ser valido deve possuir uma correlagdo elevada e uma
relagdo entre o F calculado e o tabelado superior a 4 vezes. Nas tabelas V.42 a V.44 pode-
se verificar que estas condigdes foram satisfeitas. As equagdes (78) a (80) apresentam os

modelos estatisticos com as variaveis codificadas significativas obtidos neste planejamento.

Rend = 47.67--9.87-T —4.72-T* —8.78- D —8.9- S0 +3.96- S0’ (78)
Conv = 0.511--0.087- 7 —0.051- 7 —0.104- D — 0.096 - S0 +0.042 - So (79)
Prod = 6.44--1.152-T —0.737-T* +0.195-D - 0.376- D’ (80)

As figuras V.57 a V.61 apresentam as superficies de respostas obtidas neste estudo.
Na figura V.57 bem como na figura V.58, pode-se verificar que o rendimento € a conversao
aumentam com a diminui¢do da taxa de diluigdo e com a diminui¢do da concentragdo de
substrato na taxa de alimentagdo. Com relagdo a temperatura, o rendimento e a conversao
possuem um intervalo 6timo situado entre as temperaturas de 28°C e 34°C. Utilizando as
condigdes otimas obtidas neste estudo, é possivel trabalhar com rendimentos acima de 90%,
e conversdo superior a 0.93 como pode ser observado nas figuras V.59 e V.00,

respectivamente.

Para o estudo da produtividade do processo, somente a variavel temperatura e taxa
de diluicdo foram significativas. A figura V.61 apresenta a superficie de resposta obtida
para a produtividade do processo, onde pode-se notar que existe uma regido otima de
produtividade localizada entre as temperaturas de 28°C a 34°C e entre as taxas de diluigdo

de 0.086 h' 2 0.15h™".

123



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

015

0134

=
3
2 _
z el
-5 (=]
* R 530
= B 12702
= 19,169
25,585
] 31981 0.046
3 sanr
= um
= 51170 007
57,588
B 63982
B above % 04 u 5 4
(%)
(a)
20
25511
z
ES
2 =5
-
% >
~ =]
= [ RIETTR
= B 100w
= 26531
3024
] 41518 184.28
w2
[ 56.505
[ 63.090 180
B 149
[ 73958
B above 2 3043 3 .57 0
T(c)
T
015
11l
g«, = LRk
Z
2 10
Z
e o N
z e o
i
= e O
[ 5
= = 5242
: . < 51,951
2 B, 2 sa661 .00
= E 65370
== 72079
E g i ST [ BRI
= * 23 B 15488 2 4
B 92207
B above 160 1242 20 25511 20
So (g/L)
(c)

Figura V.57: Superficies de respostas para o rendimento em fungio da: (a)
temperatura ¢ da taxa de diluicdo com So no nivel 0; (b)
concentra¢do de substrato na alimentagdo e da temperatura com D no

nivel 0 e (c) concentragdo de substrato na alimentagio e da taxa de
diluigdo com T no nivel 0

124



V. RESULTADOS E DISCUSSAO

0.15

0134 fd

=
s

ARSAINLOTY

[ o529 0.07

25571
g
2 )
- o 220
% -
B 0153 &
Bl 0.2
= 0.304
0.380
I 0456 M.
3 o532
0.607
0,683
B o759 18
B o085 S
B above 8 3043 34 757 40
1)
280
255.71 |
g
F )
-] o 220 -
= o
El 0316 @
0385
= 0.453
0,522
3 0500 184.28
= o0.858
ﬁ 0727
0.795
B 0863 18
Bl o932
B above 0.07 0.086 on 0134 015
=1
Dih )
(c)
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Para se tentar otimizar as respostas rendimento, conversao e produtividade, deve-se
analisar os graficos onde sdo plotados seus valores em fungdo da temperatura e da taxa de
diluigdo, visto que a concentragao de substrato na alimentagdo ndo € significativa para

produtividade. Os graficos das figuras V.59 a V.61 sdo mostrados de modo sobreposto na
figura V.62.

Produtividade (g/L/h)
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~—— 5539
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0711
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-+ 0028
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Figura V.62: Otimizag¢ao das resposta de rendimento € produtividade.

Os resultados obtidos no planejamento fatorial composto central foram previstos na
simulagdo do processo, porem com a vantagem de realizar um numero menor de

simulagoes.

Na zona em cinza do grafico da figura V.62 é possivel observar a regido em que O
rendimento, a conversao € a produtividade permanecem elevados, atingindo valores
superiores a 90%, 0.93 e 6.2g/L/h, respectivamente apos 100 horas de fermentagao. Esta
regido indica quais as faixas de trabalho que devem ser adotadas no processo fermentativo.
E importante salientar que na simulagdo do processo fermentativo, a regido de maximo
rendimento, conversao € produtividade foram alcangados com um tempo de

aproximadamente 50 horas, alcangando valores superiores a 8g/L/h de produtividade.
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VI. CONCLUSOES

Através da analise dos dados experimentais obtidos neste trabalho bem como a

modelagem, simulagdo e otimizagdo do processo foi possivel concluir que:

— Altas densidades celulares foram conseguidas somente em temperaturas inferiores a
34°C, pois o efeito inibitorio exercido pela concentragdo de substrato e de etanol em

altas temperaturas foi elevado.

— O modelo cinético ajustou-se bem aos dados experimentais do sistema batelada e

batelada alimentada estendida.
— Os parametros cinéticos encontrados sio coerentes.

— O modelo cinético permite a realizagdo de simulagdes do processo em diversas
situagbes operacionais possibilitando assim, obter diversas informagGes do

processo.

— Com o estudo da influéncia das variaveis do modelo pode-se observar que os
parametros Si, Pi, Ki, m, p, y e Xvi ndo foram significativos em nenhum caso. Ja os

parametros D, Pmax e Kp foram significativos em todas as respostas estudadas.

— E importante observar que So ¢ significativo para rendimento e conversdo e nio
exerce influéncia sobre a produtividade, sendo este fato observado na simulagio do

processo.

— O parametro Kp € na maioria dos casos, a variavel de maior significancia, ou seja,

ela altera sensivelmente a curva da resposta analisada.

— Das variaveis estudadas no planejamento fatorial fracionario as variaveis que
definem o estado do processo ndo foram significativas em nenhuma resposta

estudada.
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~ Na otimizagdo do processo visando maximizar rendimento, conversao e
produtividade todas a variaveis foram significativas exceto a concentragdo de

alimentagdo de substrato para a resposta produtividade.

_  As analises de superficies de respostas permitiram verificar que, para aumentar o
rendimento e a conversio do processo, deve-se diminuir a temperatura, a taxa de
diluigdo e a concentragdo de substrato na alimentagdo. Para otimizar a resposta

produtividade, deve-se diminuir a temperatura € aumentar a taxa de diluigdo.

— A regido que possui altos rendimentos, conversao e produtividade esta localizada
entre as temperaturas de 28°C a 34°C ¢ entre as taxas de dilui¢Ses de 0.09 a 0.13 h"

com rendimentos, conversdo e produtividade superiores a 90%, 0.93 e 6.2g/L/h.
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VII. SUGESTOES
Para a realizagao de trabalhos futuro, sugere-se:
— Realizar fermentages com quantidade menores de agticares na alimentagao
— Simular outros processos fermentativos com o modelo cinético obtido neste estudo.
— Realizar um estudo enzimatico do processo fermentativo
— Implementar controles no processo fermentativo batelada alimentada estendida
— Testar no modelo os parametros calculados pelas equagdes macroquimicas

— Realizar um estudo do processo fermentativo acoplado a um sistema extrativo do

tipo flash.
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