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RESUMO

Entre os principais problemas relacionados a producdo de etanol estd a falta de
robustez da fermentagdo em presenca de flutuagdes na qualidade de matéria-prima, o que
leva a mudancas no comportamento cinético com impacto no rendimento, produtividade e
conversdo. Esta falta de robustez pode ser levada em conta através de ajustes operacionais e
de controle, que pode ser melhorado com o uso de um modelo matemético preciso.

Neste trabalho, um procedimento para o desenvolvimento de um modelo
matematico robusto, valido em uma grande faixa de condicao operacional foi estabelecido.

Este modelo considera o efeito da temperatura na cinética. Experimentos foram
executados em modo batelada. O microrganismo utilizado foi Saccharomyces cerevisiae e
o meio de cultura, melago de cana de agucar.

O objetivo foi avaliar a dificuldade em atualizar os pardmetros cinéticos quando se
tem mudangas nas condi¢cdes de fermentacdo. Rendimento e produtividade foram
analisados como funcdes de temperatura e concentragdo inicial de substrato.

Neste trabalho foi executada também a otimizacdo dos pardmetros cinéticos no
processo de fermentacdo alcodlica. Parametros cinéticos foram determinados como fungao
da temperatura para fermentacdes em batelada na faixa de temperatura de 30 até 38°C.
Baseado em dados experimentais, um modelo diferencial que consiste em expressdes para
taxa de crescimento celular, consumo de substrato e formacgao de produto foi proposto. O
objetivo foi desenvolver um procedimento para atualizar os parametros cinéticos sempre
que mudancas nas condi¢des de fermentacdo ocorrerem.

Mudangas em condi¢des operacionais sao muito comuns em plantas de fermentagao
alcodlica, elas ocorrem nao somente devido a variacdes na qualidade da matéria-prima, mas
também devido a variag¢des nas leveduras dominantes no processo.

Também, o processo de fermentacdo alcodlica é exotérmico e pequenos desvios na
temperatura podem deslocar o processo da condi¢do de operacdo Otima. Assim, estd claro
que a principal dificuldade nas técnicas baseadas em modelos para definicdo de estratégias
operacionais, controle e otimizagao, € o problema de obter um modelo preciso.
Palavras-chave: fermentacdo alcodlica, modelagem, etanol, parametros cinéticos, modo

batelada, modo batelada alimentada.
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ABSTRACT

Among the main current problems related to industrial ethanol production is the lack
of robustness of the fermentation in presence of fluctuations in the quality of raw material,
which leads to changes in the kinetic behavior with impact on yield, productivity and
conversion. This lack of robustness can be taken into account through operational and
control adjustments, which can be aided by the use of an accurate mathematical model.

In this work, a procedure to develop a robust mathematical model, valid in a large
range of operational conditions, was established. This model considers the effect of
temperature on the kinetics. Experiments were performed in batch mode. The
microorganism used was Saccharomyces cerevisiae and the culture media, sugar-cane
molasses.

The objective was to assess the difficulty in updating the kinetic parameters when
there are changes in fermentation conditions. Yield and productivity were analyzed as
functions of temperature and initial substrate concentration.

In this work we perform kinetic parameters optimization in alcoholic fermentation
process. Kinetic parameters were determined as functions of temperature from batch
fermentations at temperatures from 30 to 38°C. Based on experimental data, a differential
model consisting of rate expressions for cell growth, substrate consumption and product
formation was proposed. The objective is to develop a procedure to update the kinetic
parameters always that changes in fermentation conditions occur.

The lack of robustness of the fermentation in the presence of fluctuations in the
quality of the raw material, which leads to changes in the kinetic behavior with impact on
yield, productivity and conversion, is among the main current problems related to the
alcoholic fermentation process. Changes in the operational conditions are quite common in
plants of alcoholic fermentation; they occur not only due to the variations in the quality of
the raw material but also due to variations of dominant yeast in the process. Also, the
alcoholic fermentation process is exothermic and small deviations in temperature can
dislocate the process from optimal operational conditions. Thus, it is clear that the main
difficulty in model-based techniques for definition of operational strategies, control and
optimization, is the problem of obtaining an accurate model.

Key-words: alcoholic fermentation, modeling, ethanol, kinetics parameters, batch mode,

fed batch mode.
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NOMENCLATURA

ART acucares redutores totais (Kg/m3)

Ci concentracdo do componente “i”
Cif concentracdo do componente “i”’ na alimentagao
F vazao volumétrica de alimentacao (m3/h)

F(t)  vazdo de alimentacao no reator em fun¢do do tempo (m3/h)
K4  coeficiente de morte por etanol, m3/kg

Kgr  coeficiente de morte pela temperatura, h'

Kj constante de inibicao pelo substrato (m3/Kg)

K, coeficiente de morte pelo etanol (m*/Kg)

K constante de saturacao (kg/m3)

K coeficiente de morte pela alta temperatura (h'™")

m parametro para descri¢do da inibi¢do celular

my, producdo de etanol associada ao crescimento (kg/[kg-h])
M parametro de manutenc¢do (kg/[kg-h])

n parametro para inibicdo por produto

P concentracdo de produto (kg/m3)

Pmax  concentracdo de produto quando o crescimento cessa (kg/m”)

Iq taxa cinética de morte (kg/ [m3-h])

Is taxa cinética do componente “i” (kg/ [m3-h])

Ip taxa cinética de formacgdo de produto (kg/ [m®-h])
I taxa cinética de consumo de substrato (kg/ [m>-h])
Ix taxa cinética de crescimento microbiano (kg/ [m3 -h])
S concentracdo de substrato no reator (kg/m3)

Sk concentracdo de substrato na alimentacdo (kg/m”)
t tempo (h)

T temperatura do meio de fermentagéo (°C)

V, Vg volume do reator (m3)

X concentracdo de biomassa (kg/m”)

Xq  concentracdo de células mortas (kg/[m’-h])

X1



concentracdo de biomassa quando o crescimento celular cessa (kg/m?)

X cocentracdo de células mortas no reator (kg/m3)
Xy  concentracdo de células vidveis (kg/[m’-h])
Y,x  rendimento de produto baseado em células (kg/kg)

Yy rendimento celular limite (kg/kg)

Letras Gregas

y7i velocidade especifica de crescimento celular (h™)
Unax  velocidade maxima especifica de crescimento celular (h™)

B producdo de etanol associada ao crescimento celular
p densidade (Kg/m?)

A% velocidade especifica de obtencdo de produto (h™)

Xii



CAPITULO 1

INTRODUCAO

Ultimamente, muita aten¢do tem sido dirigida a utilizacdo de biomassa para a
producdo de energia por conta da redugdo de reservas de combustiveis fosseis e
aquecimento global. O etanol tem sido citado como uma boa alternativa para resolver
problemas ambientais e de energia. Segundo BOTERO (2006), etanol é a fonte de energia
alternativa mais promissora para ser utilizado como combustivel ou ainda misturado com a
gasolina.

A producdo de alcool a partir de melaco ou matéria-prima lignoceluldsica € de
grande interesse em pesquisas sobre energia. Esforcos nesta drea estdo sendo realizados
com o objetivo de reduzir a emissdo de gases que colaboram com o aumento do efeito
estufa e diminuir a dependéncia dos combustiveis fosseis.

O Brasil é um dos maiores produtores de etanol no mundo. Os custos de fabricacao
do dlcool etilico no Brasil a partir do melaco de cana de acticar sd3o menores que a metade
dos custos nos Estados Unidos, o qual utiliza milho como matéria-prima. Estimativas
prevéem que o desenvolvimento de novas técnicas de producdo de etanol a partir de
residuos agricolas (residuos de cana de agucar), como bagaco, poderd reduzir seus custos de
producdo.

Um inventdrio realizado por MACEDO (2003) sobre a quantidade de CO, que &
assimilada durante a cultura da cana de acgucar, e a produzida pelos processos
agroindustriais € queima de combustivel, concluiu que a cultura de cana remove CO, da
atmosfera. O balanco entre a energia gerada pelo etanol e o consumo da mesma em
processos € positivo, sendo um ponto positivo aos principios do Protocolo de Quioto. Com
a escassez de combustiveis fosseis e advento de veiculos bi-combustiveis no Brasil, o
aumento na producido de etanol combustivel torna-se uma necessidade para atender o
mercado interno. Muitas vantagens estdo associadas ao consumo de etanol quando
comparado a gasolina, devido a reduc¢do de alguns poluentes como CO, SOy, e VOC
(“volatile organic compounds™), como resultado de queima de fosseis.

O Prodlcool foi criado no Brasil em 1975 com o objetivo aumentar a oferta de
empregos e resolver as desigualdades sociais. Além disso, o preco do barril de petréleo

passou de 2,91 ddlares em 1973 para 12,45 ddlares em 1975. Esforgcos foram realizados
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com a finalidade de superar o problema da alta do petréleo, o que levou os setores agricolas
e industriais a um grande desenvolvimento tecnoldgico na década. Assim, o Brasil alcancou
imensuraveis beneficios econdmicos e ambientais. Nos dias atuais, existem 700 mil
trabalhadores relacionados a produc¢ao de dlcool, distribuidos em 350 estabelecimentos.

De acordo com BOTERO (2006), atualmente Brasil produz 2,6x 10® toneladas de
cana de agucar, que sdo processadas em 324 moinhos. A matéria-prima € dividida entre
producdo de actcar e etanol. A regido centro-sul do pais, que equivale somente a 17,6 % da
sua area, € responsavel por 74 % da producgdo total de actcar. Este dado mostra o alto
potencial que o Brasil possui para o cultivo de cana. Somente o estado de Sao Paulo €
responsavel por 76 % da producdo do centro-sul.

O Brasil tem boas perspectivas para a producdo de etanol, j4 que os precos dos
combustiveis fosseis tém crescido drasticamente. O setor agroindustrial tem ganhado
eficiéncia, o que leva o preco do etanol a tornar-se menor que o da gasolina.

Em processos industriais, mudangcas em condi¢cdes operacionais sdo bastante
comuns, € o desenvolvimento de um modelo matematico robusto aperfei¢oaria o controle e
otimizac@o dos processos.

A falta de robustez da fermentacdo na presenca de flutuagdes na qualidade da
matéria-prima, o que leva a mudanca no comportamento cinético, com impacto no
rendimento, produtividade e conversdo, ¢ um dos principais problemas relacionados ao
processo industrial de produgdo de etanol. Mudangas em condi¢des operacionais sao muito
comuns em plantas de fabricacdo de etanol, estas ocorrem ndo somente devido a variacdes
na qualidade da matéria-prima, mas também a variacdes de leveduras dominantes no
processo, ja que em grandes escalas torna-se dificil manter a esterilidade. Além disso, o
processo de fermentacao alcodlica é exotérmico, e pequenos desvios na temperatura podem
tird-lo da condi¢do 6tima de operagdo. O grande problema no processo torna-se entao a
obtencdo de um modelo matemético robusto para que o mesmo possa ser utilizado como

simulador.



1.1-Objetivos

O objetivo deste trabalho foi desenvolver um modelo matemdtico robusto que
representasse o processo frente a alteragdes nas condi¢des de fermentagdo, como
concentracdo de matéria-prima, linhagem de microrganismo, temperatura, metabolismo

microbiano e outros. Para isso, algumas etapas foram realizadas:

- Realizacdo de experimentos em batelada com a finalidade de obter dados de concentragao
de biomassa, substrato (ART) e etanol ao longo do experimento.

-Modelagem matematica do processo com a determinacdo dos parametros cinéticos
considerando o efeito da temperatura, através do método de otimizacdo Quasi-Newton.
-Determinag¢do dos parametros mais sensiveis do modelo utilizando o planejamento de
PLACKETT-BURMAN (1946) e simulacdo através do modelo matemético obtido.
-Determina¢do de um procedimento de otimizagdo que permita re-estimar os parametros
que sdo mais sensiveis do modelo.

-Realizacdo de um experimento em batelada alimentada, com diferentes condicdes, como
melaco de safra diferente, microrganismo de lote diferente.

-Re-estimacdo dos parametros cinéticos mais importantes do modelo para que o mesmo

seja capaz de descrever o experimento em batelada alimentada

1.2-Organizacao do trabalho

O capitulo 2, “Revisdo Bibliogréfica”, trouxe a realidade atual sobre producao de
etanol, fatores que influenciam o processo de fermentacdo alcodlica, matéria-prima
utilizada, efeito da temperatura, processo de destilagao, métodos de esterilizacdo em geral,
tipos de biorreatores, modos de operacdo, modelagem matematica de fermentacgdes,
trazendo diversos tipos de modelos, bem como consideragdes sobre os mesmos. Os
balancos de massa para bioreatores do tipo batelada e batelada alimentada foram também
tratados. Posteriormente, no mesmo capitulo foi abordada a teoria sobre planejamento de
experimentos.

No capitulo 3, “Materiais e Métodos”, foi apresentada toda a metodologia
experimental envolvida no trabalho, detalhando descri¢des dos equipamentos utilizados, e

metodologia matemadtica para o ajuste de parametros cinéticos do modelo.

3



No capitulo 4, “Resultados e Discussdes”, foram mostrados os resultados das
fermentacdes, ajuste de parametros cinéticos em fun¢do da temperatura, avaliacdo da
influéncia dos parametros cinéticos na qualidade do modelo através da metodologia de
Plackett-Burman, valida¢do do modelo e re-estimacao dos parametros mais relevantes para
representar novas condicdes operacionais para processos em batelada e batelada
alimentada. Com a simulacdo do modelo original, foi analisada a influéncia da
concentracdo inicial de substrato e temperatura na produtividade, rendimento em etanol e
biomassa para o processo em batelada.

No capitulo 5, “Conclusdes e Sugestdes para Trabalhos Futuros”, discutiu-se as
vantagens da aplicagdo do modelo utilizado para representar o processo de fermentagdao
alcodlica, assim como da metodologia do planejamento de experimentos na avaliacdo da
relevancia dos parametros no modelo. Por final, tratou-se da importancia da técnica de re-
estimagdo para representar processos industriais com qualidade mesmo frente a mudangas
em condicdes operacionais.

Capitulo 6, “Referéncias Bibliograficas”, citou-se todos os trabalhos anteriores, nos
quais a presente dissertacao foi baseada.

No “Apéndice A”, tem-se um artigo publicado na revista “Applied Biochemistry
and Biotechnology” em 2007, com resultados preliminares deste trabalho, abordando o

ajuste de parametros cinéticos e re-estimacao para novas condi¢des operacionais.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 PRODUCAO DE ETANOL E CUSTOS.

O uso do etanol se iniciou na Europa na época da Segunda Guerra Mundial. De
1939 a 1945, ocorreu a falta da gasolina, o que fez necessdria a substituicdo deste
combustivel por dlcool etilico, porém no final da guerra, pela retomada da importacao de
gasolina, o combustivel perdeu sua importancia. (BASSO et al., 2001)

Da década passada para os dias de hoje, o preco do petréleo tem aumentado,
favorecendo entdo o interesse em desenvolver novas tecnologias de fermentagdo.
Comparando com outros combustiveis, o etanol apresenta enormes vantagens ligadas nao
sO as questdes ambientais, mas também por poder ser misturado a gasolina, o que ajuda a
aumentar o indice de octanagem da mesma, 0 que ndo requer ajustes nos motores para a
quantidade até abaixo de 10 % de dlcool. A capacidade calorifica do etanol chega a 2/3 em
relacdo a gasolina, segundo BAILEY et al. (1986), o que demonstra o seu potencial como
combustivel.

As matérias-primas para producdo de etanol no mundo sdo as mais diversas,
incluindo melago de cana de agucar, caldo de cana, mandioca, graos, madeira, residuos de
agricultura, palha, residuos domésticos, urbanos e industriais, como jornal (BASSO et al.,
2001).

Em processos de producdo de etanol, algumas modificacdes podem ser realizadas ao
longo dos anos com a finalidade de obter melhorias em relacdo a taxa de reagdo, sendo que
processos que levam muito tempo para ocorrer (baixa produtividade), necessitam de
equipamentos maiores para obter uma quantidade de produto aprecidvel. A matéria-prima
utilizada na fermentacdo € também responsdvel por grande parte dos custos. Outro fator a
ser considerado € a recuperacdo de subprodutos, como leveduras, por exemplo, sendo que
estas podem ser utilizadas como suplemento alimentar. A produgdo de etanol por processos
fermentativos apresenta grande potencial econdmico no Brasil devido a localizacio
geografica do pais, tipo de solo e a grande variedade de matéria-prima disponivel. Vale
lembrar ainda que o cultivo de cana € possivel em quase todo o territério nacional por todo

o ano (BASSO et al., 2001).



Alguns melhoramentos tém sido realizados ultimamente visando aumentar a
produtividade de etanol, como a utilizagdo de um sistema continuo de fermenta¢do com
extragdo do produto do meio fermentativo a véicuo, e conseqiientemente reduzindo a
inibicdo pelo etanol, resultando em melhor desempenho que em processos industriais
convencionais. Além disso, o desenvolvimento de estratégias de controle eficientes tem
reduzido custos de producdo e impactos ambientais por possibilitar a manuten¢do do
processo em condi¢des definidas como 6timas (COSTA et al., 2002).

Pode-se citar ainda um processo alternativo para a obtengdo de élcool etilico, por
Zimomonas mobilis, que é considerado um microorganismo mais promissor para a
producdo de etanol que leveduras em processos industriais. Ainda, a aplicacdo de reatores
de membrana tem resultado em aumento de producdo de forma bastante significativa
(BOTERO et al., 2006).

Ultimamente, técnicas de hidrélise do bagaco tém sido desenvolvidas. Autores
como SUN e CHENG (2002) citam que a matéria-prima € responsavel por mais de 40%
dos custos de produgdo de etanol, e o desenvolvimento de um processo economicamente
vidvel deste tipo depende da utilizacdo otimizada de acucares presentes nas fracdes de
celulose e hemicelulose.

As leveduras, segundo CLARK (1996), sdo os microrganismos produtores de etanol
que possuem bom crescimento e alta tolerdncia ao produto, além de alcancar altos
rendimentos nas fermentagdes. A inibi¢do ao crescimento microbiano ocorre para a maioria
das leveduras a 110 g/L de etanol, porém as Saccharomyces sake toleram concentracdes de
até 160 g/L de etanol. Os volumes de in6culo mais utilizados estdo em torno de 2 a 5 % do
volume do fermentador. A produtividade dos processos em batelada estdo em torno de 1,9 g
etanol/L.h, porém a variante Melle-Boinot alcanga valores bem mais altos, em torno de 6 g
etanol/L.h, realizando um reciclo de células de até 80 % da levedura final, tendo como
resultado a redugdo do tempo de fermentacao.

Pode-se conseguir a producdo de etanol por via destilatéria, por via sintética e por
via fermentativa. A primeira ndo tem significacdo econdmica no Brasil. Na sintética, o
etanol é obtido por reagdes a partir de hidrocarbonetos ndo saturados (eteno e etino), e de
gases de petréleo e da hulha. A via fermentativa é a mais importante no pais para obter
alcool etilico. A fermentagdo alcodlica € um processo bioquimico, no qual, por vias
metabdlicas, substrato € metabolizado a dlcool etilico, gds carbonico e glicerol, sob a agcao

enzimdtica das leveduras. Uma vez iniciada a fermentacdo alcodlica, surgem as
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transformagdes inerentes ao processo, ou seja, desprendimento de gés carbdnico, produgdo
de dlcool etilico e elevacdo da temperatura do mosto em fermentacdo. (BASSO et al.,
2001).

Para produzir dlcool por via fermentativa, deve-se passar por fases distintas, desde o
preparo do meio até a destilacdo. Segundo BASSO et al. (2001), a formagdo de etanol
ocorre em 12 reagdes em seqiiéncia, sendo que cada reacdo € catalisada por uma enzima
(Figura 2.1). Estas estdo no citoplasma celular, sendo, portanto, nessa regido da célula que a
fermentagdo alcodlica se processa. As enzimas glicoliticas sao influenciadas por fatores tais
como nutrientes, minerais, vitaminas, inibidores, substancias do préprio metabolismo, pH,
temperatura e outros. Alguns desses tendem a inibir e outros a estimular a acdo enzimadtica,

afetando assim o desempenho dos processos fermentativos.
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Figura 2.1 — Esquema da via metabdlica de obtencdo do etanol.

A levedura Saccharomyces cerevisiae € um aerébio facultativo. As condicdes do
ambiente nas quais as leveduras estdo irdo influenciar de forma muito significativa os
produtos obtidos a partir do metabolismo. Em processos anaerdbicos, a maior parte dos
acucares sao metabolizados, formando assim etanol e CO,, caracterizando desta forma a

fermentagdo alcodlica. Em aerobiose os acticares sdo transformados em biomassa, CO; e



H,0. Os carboidratos considerados substratos para a fermentagdo, tanto podem ser
enddgenos (constituintes da levedura, como glicogénio e trealose) ou exdgenos, como a
sacarose, glicose, frutose e outros, que devem ser fornecidos ao microrganismo. A funcdo
principal na fermentacdo alcodlica é a geracdo de ATP a partir do aguicar. Esta forma de
energia entdo deve estar disponivel para fungdes basicas das células, como crescimento,

multiplicagdo e manuten¢do da vida (BASSO et al., 2001).

2.2 MATERIA-PRIMA UTILIZADA EM FERMENTACOES ALCOOLICAS.

Utilizam-se diferentes matérias-primas nesta fermentacdo, como cana-de-agucar,
graos amildceos, agicar de beterraba, residuos agricolas, sorgo, milho e outros. Podem-se
diferenciar as matérias-primas entre fermentesciveis e nao diretamente fermentesciveis. As
primeiras sao as que cont€ém monossacarideos. As ndo diretamente fermentesciveis sdo as
que contém os dissacarideos, e devem passar por hidrélise anteriormente, por o
microrganismo ndo conseguir desdobrar o dissacarideo. A hidrélise pode ser uma
sacarificacdo. Observam-se facilmente diferentes composi¢cdes de matérias-primas. Estas
variam com algumas caracteristicas das mesmas, como a idade, a regido onde sao
cultivadas, clima e outros (BASSO et al., 2001)

Segundo PHISALAPHONG (2006), a concentracdo inicial de agucares em
fermentagdes tem efeito na ativagdo ou repressdo do metabolismo celular. O mesmo autor
ainda estudou a influéncia desta nos parametros como a velocidade maxima de crescimento
microbiano.

A fermentacdo varia com diferentes condi¢des de cultivo, como temperatura,
pressdao, pH do meio, oxigénio presente, substrato, espécie do microrganismo, linhagem,
presenca de contaminagdo e outros. Devido a estes fatores, observam-se distintas
eficiéncias da conversao de acticar em etanol (BASSO et al., 2001)

A fermentagdo alcodlica pode ser dividida em etapas distintas. Na fase preliminar
ocorre grande multiplicacdo celular, pequena elevacdo de temperatura e pequeno
desprendimento de CO,. Nesta etapa garante-se a producdo de grande quantidade de
células. Na segunda fase, tumultuosa, acontece o desprendimento de di6xido de carbono de
forma intensa, devido ao grande nimero de células presentes no meio que desdobram os
acucares fermentesciveis do mosto em etanol, sendo a fase de maior tempo de duracdo. A

temperatura eleva-se rapidamente, a densidade do mosto reduz-se e aumenta-se a
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porcentagem de dlcool e acidez. A elevagdo da temperatura deve ser corrigida com um

sistema de refrigeracdo. Na fase complementar observa-se a diminui¢do da intensidade do

desprendimento do diéxido de carbono, até encerramento da fermentacao (BASSO et al.,

2001)

A fermentacdo alcodlica industrial € um processo bastante ristico, que certas vezes
se processa em condi¢Oes tecnicamente adversas. Canas cortadas hd muitos dias, secas,
infeccionadas com diversos tipos de microrganismos, mostos sujos de terra, sdo fatos muito
mais comuns em uma destilaria do que se possa pensar. A rusticidade do processo se deve,
inegavelmente, a capacidade bioldgica das leveduras, bastando que se lhes déem condicdes
de concentracdo adequada, nutrientes e alguns desinfetantes, para que o processo se
desenvolva satisfatoriamente. Entretanto, as contamina¢des apresentam-se com freqiiéncia,
prejudicando o rendimento econdmico. Esse inconveniente contorna-se com Supervisiao
constante, para evitar ou suprimir as infeccdes. O controle das fermentacdes faz-se por
tépicos, citados por LIMA (2001), conforme se discute a seguir.

e Tempo de fermentagdo: Nos processos fermentativos descontinuos, a medida de sua
duracdo média varia de acordo com a forma como se conta o tempo, se ao entrar 0 mosto
em contacto com o indculo ou apds encher as dornas (LIMA, 2001). O tempo € mais
curto em mostos de melaco e de caldo de cana e mais longo nos mostos de amildceos.
Fixando-se os tempos médios gastos numa destilaria, de acordo com os procedimentos
técnicos que se adotam, uma alteracdo para mais ou menos, ¢ um sinal de importancia
relevante na observagdo da fermentacdo.

¢ (Odor de fermentacdo: O aroma das fermentacdes puras € penetrante, ativo, e tende para
odor de frutas maduras. Cheiro dcido, a ranco, acido sulfidrico e outros, indicam
irregularidade (LIMA, 2001).

e Aspecto de espuma: Embora varie com a natureza do mosto, temperatura e a estirpe da
levedura, a espuma apresenta-se com aspecto tipico e caracteristico, nas mesmas
condicdes de fermentacdo. Alteragdes nessas caracteristicas indicam irregularidade
(LIMA, 2001).

¢ Drosoéfilas: Segundo LIMA (2001), quando ha infec¢ao acética, aparecem “moscas do
vinagre” em nimero proporcional a contaminagao.

e Temperatura: Ja se viu que durante as fases de fermentacao a temperatura varia. Nota-se

que a temperatura de um mosto aumenta no decorrer do processo, tendo-se que usar



dispositivos de refrigeracdo para manté-la nos niveis adequados até o final. Alterac¢des
importantes na curva de temperatura, do inicio ao final da fermentacdo, sdo um indicio
de possiveis defeitos.

¢ Densidade do mosto: Durante a fermentacdo a densidade do mosto decresce segundo
uma curva condizente com as fases da fermentagdo. De sua observagao percebem-se as
alteracdes da marcha fermentativa.

e Acucares no mosto: Consomem-se de acordo com a curva da densidade. A
irregularidade no consumo indica defeitos na fermentacao.

e Acidez no substrato em fermentacdo: Do comeco ao final da fermentagdo nota-se um
acréscimo na acidez titulavel. Nao deve haver grande diferenca entre a final e a inicial.
Quando a acidez final for maior que o dobro da inicial € sinal de m4 fermentacdo
(LIMA, 2001).

Segundo CARVALHO (2001), nos processos descontinuos distinguem-se quatro
tipos de fermentacdes industriais, que se denominam de sistema de cortes, sistema de
reaproveitamento do indculo (ou “pé de cuba”), sistema com culturas puras e sistemas de
recuperagdo de leveduras, também denominado de reciclagem ou de reciclo de leveduras.

No sistema de cortes, depois que se faz a primeira fermentacao, divide-se o volume
de mosto fermentado por dois recipientes, completam-se os dois e deixa-se fermentar. Um
envia-se para a destilaria e o outro serve para produzir o indculo (ou “pé”) para mais dois, e
assim por diante. J4 no de reaproveitamento do indculo, apds a fermentacdo deixa-se
decantar as leveduras, retira-se o substrato fermentado para a destilacdo, trata-se o inéculo
precipitado no fundo da dorna, ao qual se denomina de pé-de-cuba, e se realimenta com
novo mosto (CARVALHO, 2001).

No sistema classico, também denominado de cultura pura, parte-se de um tubo de
cultura pura para cada ciclo de fermentacdo, seguindo-se de todas as fases de preparo do
in6culo, nas etapas de laboratério e industrial, até as dornas de fermentacdo, nas quais se
juntam o inéculo e o mosto. E uma técnica trabalhosa, que ndo se usa a ndo ser em
trabalhos experimentais. Nesse sistema ndo ocorre o problema de substitui¢ao de linhagens,
apontado anteriormente. A técnica de recuperacdo de leveduras, posta em préatica nos
meados da década de 1930 e amplamente usada no Brasil, apds a fermentacao passa-se todo
o vinho por centrifugas, nas quais se separa um liquido espesso, com a aparéncia de um

creme, que recebe a denominacdo de creme ou de leite de leveduras. Esse leite, que
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corresponde a 10 a 20% do volume da dorna, envia-se para purificagdo em um tanque onde
se dilui com mesmo volume de dgua e coloca-se em agitagdo por 3 a 4 horas, apds o
tratamento com 4cido sulftrico até pH 2,2 a 3,2. Depois do tratamento envia-se o leite
tratado para outra dorna, na qual se reinicia nova fermentacdo apds realimentacdo com

novo mosto. (CARVALHO, 2001)

2.3 PROCESSO DE DESTILACAO NA PRODUCAO DE ETANOL

A destilacdo é um método de separacdo que se baseia no equilibrio liquido-vapor de
misturas. Para que destilacdo seja um método eficaz € necessario que 0s componentes
apresentem volatilidades diferentes. Entre os processos de destilagdo estd o fracionado,
sendo que o processo consiste em um refervedor, condensador, baldo de recolhimento de
condensado e coluna de destilacdo. O liquido apds aquecimento passa para fase vapor e
alcanca partes mais altas da coluna, onde se resfria condensando novamente, indo para a
regido inferior mais quente do equipamento. O efeito de condensacdo e vaporizagdo ocorre
de forma repetida. Obstaculos podem ser colocados dentro da coluna para promover maior
contato entre as fases, o que aumenta a separacdo. Este efeito é o mesmo de vdrias
separacoes “flash”.

Este processo de separacdo ndao pode ser aplicado a misturas azeotrdpicas, sendo estas
definidas como a mistura entre duas substdncias que em certa composi¢do apresentam
ponto de ebulicdo constante, apresentando o mesmo comportamento de substancias puras.
A composic¢do do liquido e vapor do azedtropo € a mesma, o que impossibilita a separacio
por destilagdo convencional, necessitando assim de outras técnicas chamadas de quebra de
azeotropo.

Durante a destilacao dos vinhos, para a obtencdo do élcool, ha formac¢do de mistura
azeotrdpica, que impede a obten¢do de etanol puro apenas pela destilacao. (BASSO et al.,

2001)

2.4 EFEITO DA TEMPERATURA NA FERMENTACAO ALCOOLICA

Muitos fatores podem afetar fermentacao alcodlica, como temperatura, composicao
da matéria-prima e concentragdo do inéculo. Temperatura influencia muitos aspectos como

crescimento celular, metabolismo e viabilidade.
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As atividades celulares possuem valores minimo e maximo que ocorrem a
temperaturas diferentes.

De acordo com HUANG e CHEN (1988), a viabilidade, os rendimentos de células e
de etanol diminuem com a temperatura em fermentagdes em batelada. A inibicdo causada
pelo produto é maior a altas temperaturas, o que modifica o consumo de substrato,
formacdo de etanol e crescimento microbiano.

Segundo DALE et al. (1990), a temperatura tem grande influéncia na velocidade
maxima especifica de crescimento microbiano, descrita pela equagdo do tipo Arrhenius.

Segundo JIMENEZ e VAN UDEN (1985), citados por ATALA (2000), a tolerancia
do etanol pela S. cerevisiae diminui quando o valor da temperatura é aumentado. Em uma
faixa de 12 a 28° C, a tolerancia € constante, porém acima de 28°C, ela decresce.

Alguns autores como SANCHEZ et al. (2004), citado por PHISALAPHONG et al.
(2005), explicam a dependéncia da velocidade maxima de crescimento com a temperatura
como uma superposi¢do entre a energia de ativagdo de crescimento e morte celular. Este
mesmo autor propde a representacdo de parametros cinéticos em fungdo da temperatura
através de equacao do tipo Arrhenius.

Ja DALSENTER et al. (2005) acreditam que a velocidade maxima especifica de
crescimento ndo estd diretamente ligada a temperatura, porém o comportamento que ela
apresenta em funcao de tal varidvel é explicado pelos componentes presentes na biomassa
cuja sintese e desnaturacdo estd ligada a temperatura na qual o sistema € submetido.

PHISALAPHONG et al. (2005) encontraram que a produgdo de etanol e biomassa,
passando de uma temperatura de fermentagdo de 30 para 33 °C, aumentavam; porém acima
de 35 °C, estas voltavam a diminuir.

PHISALAPHONG et al. (2005) interpretam a inibicdo ao crescimento microbiano
que ocorre em fermentacdes a altas temperaturas, como resultado da influéncia desta
varidvel no transporte celular e ainda a saturacdo de solutos e solventes que estdo presentes
dentro das células, o que poderia resultar em um aumento da concentra¢do de etanol no
interior das células, ou ainda de outras substincias toxicas a mesma.

Outra explicagdo dada pelos mesmos autores € o fato da alta temperatura exercer
influéncia na desnaturacdo de algumas proteinas e ribossomos e ainda na fluidez de

membranas, o que teria influéncia indireta no crescimento celular.
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De acordo com CLARK (1997), a queda do rendimento celular ocorre a altas
temperaturas devido ae a desnaturacdo de enzimas presentes levando a alguma morte
celular.

Segundo STECKELBERG (2001), fermentagdes realizadas a altas temperaturas
estdo mais sujeitas a contaminagdo microbiana. A temperatura 6tima de producao de etanol
decresce quando se acumulam altas concentragdes desse produto no reator, o que leva a
necessidade de controle da mesma em processos industriais, e resfriamento das dornas de

fermentacao conforme o etanol € formado.

2.5 EFEITO DA CONCENTRACAO DE SUBSTRATO NA FERMENTACAO
ALCOOLICA

Os efeitos da concentragdo inicial de acucares redutores totais nos parametros
cinéticos t€m sido estudados por diversos autores, bem como a ativacdo de repressao
causada por este. Segundo PHISALAPHONG et al. (2005), a concentracdo inicial de
substrato apresenta certa influéncia na velocidade maxima especifica de crescimento
microbiano em relagdo a temperatura na faixa de 17 a 22 % de substrato (peso/volume),
porém o mesmo ndo ocorre para a velocidade especifica midxima de produgdo de etanol, ou
na taxa especifica de morte dos microrganismos. A relacdo entre a constante de saturagdo
para crescimento celular (Ks) e concentracdo inicial de agucares redutores totais € negativa.
A influéncia da concentragdo inicial de substrato na redu¢do do rendimento em células e
produto, representados por Yx;s € Ypss, € aumento do coeficiente de manutengdo celular
ocorre de forma significativa somente para concentracdes iniciais de agucares em torno de
22 % (peso/volume), sendo que abaixo deste valor, quase nao hd influéncia em funcao de
temperatura.

Em altas concentragdes de substrato, hd ocorréncia de maior pressdo osmotica na
célula, o que reduziria o transporte pela membrana. Isso resultaria em um aumento da morte
celular e crescimento microbiano. O autor encontrou ainda que a pressdo osmotica cresce

em relacdo a temperatura de forma linear.
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2.6 METODOS DE ESTERILIZACAO

2.6.1 Esterilizacao através do calor amido

URENHA et al. (2001) citam que a esterilizacdo por calor imido é um método
bastante eficiente na destruicdo de microorganismos devido a alta atividade da 4gua, que
associada a elevada temperatura, realiza mudancas conformacionais em moléculas de
proteina, resultando assim em desnaturagao desse composto, considerado essencial para a
multiplicacdo celular, sobrevivéncia e sintese de enzimas, levando conseqiientemente a
morte celular. O mesmo autor ainda comenta a acdo deste método de esterilizagdo nos
carboidratos, que devido ao calor sdo caramelizados, o que muitas vezes leva a geracdo de
produtos téxicos as células.

O calor imido € bastante utilizado devido ao seu baixo custo (vapor saturado),
comparando com os demais (URENHA et al., 2001). Devido a altas pressoes e temperatura
nas caldeiras, este ambiente é considerado estéril. A distribuicdo dos geradores de vapor
saturado para os equipamentos geralmente é realizada através de tubulagdes de aco. Em
algumas situacdes, implanta-se ainda um filtro em cartuchos com a finalidade de impedir

que contaminacgdes sejam carregadas para o reator ao injetar vapor saturado no sistema. A

esterilizacao pode ser realizada com o reator vazio ou cheio de meio de cultivo.

2.6.2 Esterilizacao em Autoclave

A esterilizacdo em autoclaves é realizada de forma bastante simples, porém possui
limitagdes quanto ao tamanho dos equipamentos, sendo comumente utilizadas para reatores
com volume Ttil de até 30 L, segundo URENHA er al. (2001). As autoclaves verticais
possuem uma porta na parte superior, enquanto que as horizontais podem ter até duas. O
vapor pode ser gerado dentro da propria autoclave, ou por uma caldeira acoplada a mesma.
Se a producdo ocorrer na autoclave, alguns cuidados devem ser tomados em relagdo ao
nivel de 4gua indicado e ainda aconselha-se uso de dgua destilada, evitando assim
incrustacdes no interior do equipamento.

Na primeira etapa de esterilizag@o, abre-se a vdlvula no mesmo momento em que a
resisténcia € ligada na posicao de aquecimento maximo. Espera-se um tempo até que todo o

ar seja expulso da autoclave, identificado pelo momento no qual apresenta saida continua
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de vapor. Apds esta etapa, fecha-se a saida de ar, e aguarda-se o momento no qual o sistema
alcanca a pressdo de 1 atm e 121°C. O préximo passo € reduzir a poténcia na chave, com a
finalidade de manter condicdes constantes durante todo o processo de esterilizacdo. O
tempo de esterilizacdo para objetos pequenos, como erlenmeyers e tubos de ensaio, €
geralmente de 15 a 30 minutos (URENHA et al., 2001), porém para reatores maiores, leva-
se mais tempo para que interior do fermentador alcance a temperatura de 121 ° C. O tempo
maximo de esterilizacdo ndo pode ser ultrapassado para que ndo ocorra destrui¢do
excessiva de nutrientes presentes no meio de cultivo (DORAN, 2002)

No final de esterilizagdo alguns cuidados devem ser tomados, como
despressurizacdo da autoclave de forma lenta, evitando assim danos a sensores de pH e
oxigénio (URENHA er al, 2001). A despressurizacdo brusca pode levar a possivel
desconexdo de mangueiras e outros, € vazamento de meio de cultivo pelo esterilizador.

As autoclaves funcionam através de aquecimento por resisténcia elétrica, ou a gas.
Uma vantagem € que este processo de esterilizagdo nao altera muito o volume de meio de

cultivo no fermentador (URENHA et al., 2001). J4 a injecao direta de vapor no meio leva a

diluicdo do mesmo na faixa de 10 a 20 % devido ao condensado formado (DORAN, 2002).

2.6.3 Esterilizacao por ultravioleta

Segundo URENHA et al., (2001), a radiacdo ultravioleta € bastante util para
pequenos materiais, ainda que somente na superficie dos mesmos devido ao baixo poder de
penetracdo deste tipo de radiagdo. Alguns cuidados devem ser tomados, como manutenc¢ao
freqiiente da lampada emissora de radiacdo e ndo exposicao de pessoas a mesma.

A eficécia deste método € devido ao efeito da radiacdo ultravioleta causar mudancas
no DNA e RNA de microrganismos, impedindo entdo que os mesmos se reproduzam e

mantenham-se vivos (URENHA et al., 2001).

2.7 BIORREATORES UTILIZADOS EM PROCESSOS FERMENTATIVOS

Segundo SCHMIDELL e FACCIOTTTI (2001), os bioreatores podem ser divididos

em reatores enzimdticos e os que trabalham com células vivas, chamados de reatores

bioldgicos. Desde a década de 40, os reatores de células vivas vém sendo utilizados em
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processos fermentativos em escalas industriais para produc¢ao de diversos produtos, bem
como no tratamento de efluentes organicos industriais e domésticos.

O uso de reatores com alta densidade celular “high cell density cultures”, citado por
SCHMIDELL e FACCIOTTTI (2001), tem como grande vantagem a maior velocidade de
conversao do substrato em produto, sendo este de grande interesse industrial. Em alguns
casos de fermentacdo alcodlica, alcanca-se a concentracdo de biomassa de 30 g/L, como
peso seco.

Segundo SCHMIDELL e FACCIOTTI (2001), cerca de 90% dos reatores usados
em processos industriais sao reatores de mistura, variando desde pequenas dimensdes, em
processos que utilizam microorganismos patogénicos, até 0os maiores, mais caracteristicos
de processos de fermentacdo alcodlica, sendo que estes ndo exigem condicdo de assepsia,
podendo ter dimensdao de milhares de metros cibicos. A necessidade de equipamentos de
grandes dimensdes na producao estd relacionada também ao valor agregado, sendo que na
producdo de produtos de maior valor agregado, como vacinas e proteinas recombinantes,
faz-se uso de reatores de dimensao menor.

Muito utilizado em fermentagdes alcodlicas, o reator STR (“stired tank reactor”), é
um tanque de forma cilindrica, possuindo chicanas com a finalidade de impedir formagao
de vortices. A agitacdo geralmente € realizada através de turbinas de pas planas “flat blade
turbine”, devido a alta resisténcia que fungos apresentam a tensdo de cisalhamento, o que
ndo reduz a viabilidade de forma significativa com estes tipos de microorganismos. A
relacdo mais comum entre a altura e didmetro destes tanques € de 3:1 ou 2:1.
(SCHMIDELL e FACCIOTTI, 2001)

Para se alcancar alta produtividade, emprega-se muito o uso de sistemas que
trabalham a altas concentracdes celulares. Isso pode ser realizado através de reciclo de
células ou ainda células imobilizadas, chegando até a concentracao de 30 g/LL de massa
seca. SCHMIDELL e FACCIOTTI (2001) citam que em alguns trabalhos, reatores de
células imobilizadas foram desenvolvidos para a produgdo de etanol por Saccharomyces
cerevisiae de forma continua.

Segundo STECKELBERG (2001), em processos industriais o problema de
contaminac¢do poderia ndo existir com a aplicacdo de métodos de esterilizacdo dos meios de

cultivo, porém esta pratica torna-se invidvel devido ao alto gasto de energia necessdrio.
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2.8 FORMAS DE CONDUCAO DE PROCESSOS FERMENTATIVOS

Os modos de operacdo de bioreatores sdo bastante variados, sendo que cada um
deles tem grandes efeitos sobre a produtividade de um determinado processo. Nem sempre
as fermentacoes descontinuas em batelada sdo a melhor forma de se operar o equipamento.
Em diversos casos, outras formas tornam-se mais viaveis.

De acordo com SCHMIDELL e FACCIOTTI (2001), entre as formas de operacao
de reatores bioldgicos, tem-se a descontinua, semi-continua ou descontinua alimentada.
Estas modalidades podem ter recirculacdo de células ou ndo. Além destas, a fermentacao
continua pode ser realizada, com utilizacdo de um ou vdrios reatores, com ou sem
recirculacao de células.

O modo de operacdo em batelada € de importancia na obtencao de dados da cinética
do processo. Outros modos de operagdo sdo mais interessantes que os em batelada, pois
resultam em maior produtividade. Em situagdes nas quais se exige a manutencdo das
condi¢des de assepsia por todo o processo, a operacdo em batelada € preferivel. Assim,
antes de cada fermentacdo realizada, o reator € esterilizado com um novo meio e ¢ feita a
partir dai uma nova inoculagd@o. O reciclo das células visa reduzir o tempo gasto em certas
etapas como de preparagdo de um indculo. Neste caso, faz-se a separacdo das células,
geralmente com o auxilio de uma centrifuga, e estas sdo alimentadas ao reator. A
preparacao de indculos a cada fermentagdo leva a um grande dispéndio de tempo, além de
ter excesso de manipulagdo (SCHMIDELL e FACCIOTTI, 2001).

O modo de operagdo continuo € bastante interessante, pois possibilita o reciclo de
células continuamente, se o fermentador € acoplado a uma centrifuga, membrana ou
sedimentador. Se fermentadores sdao ligados em série, pode-se ainda escolher o
equipamento no qual serd realizado o reciclo. O meio com produto ¢ mandado para o
sistema de purificacdo. A saida de um reator € a entrada de outro, sendo que cada reator

pode trabalha em uma condig¢do distinta (SCHMIDELL e FACCIOTTI, 2001).

2.8.1 Processos em Batelada

Segundo CARVALHO (2001), no modo de operacdo em batelada, durante o tempo
de fermentacdo, ndo hd entrada de meio no sistema. Pode-se ainda acrescentar anti-

espumante, e oxigénio, no caso de reagdes aerdbias. Se ndo ocorrer retirada de amostras, ou
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evaporacdo de produto, o volume reacional permanece constante durante todo o tempo.
Este tipo de processo apresenta sérias desvantagens, como o tempo gasto para encher,
esvaziar e esterilizar o equipamento, porém maior flexibilidade devido ao fato do mesmo
equipamento estar disponivel para producdo de diversos produtos, de acordo com a
necessidade. A alta concentragdo do substrato no inicio da fermentacdo pode causar
inibi¢cdo no crescimento do microrganismo e até mesmo repressao, levando a baixos valores
de rendimento e produtividade. Assim, parte do substrato adicionado pode produzir de

produtos sem interesse.
2.8.2 Processos em Batelada Alimentada “Fed-batch”

Segundo CARVALHO e SATO (2001), este tipo de processo consiste na adi¢ao de
um ou mais nutrientes no fermentador durante o processo de cultivo e os produtos formados
permanecem por todo o tempo de processo. Pode-se realizar o controle da vazdo de
substrato com a finalidade de manter sua concentracdo fixa no reator e deslocar o
metabolismo microbiano para uma determinada via de interesse, na qual ocorre maior
formacao de certo produto. Uma vazao de alimentagdo é estabelecida de forma que no final
do processo, seja completado o volume ttil do reator.

BAILEY et al. (1986) citam que em certos casos a operacao em batelada alimentada
pode resultar em grandes ganhos na producao, possibilitando o uso de baixas concentragdes
de substrato e evitando assim a repressao catabdlica. Pode permitir o uso de indutores ou
precursores de um produto ao longo do processo fermentativo e, ainda, a adicdo de um
componente pode prolongar a fase estaciondria, resultando em grandes ganhos,
principalmente se o produto de interesse for produzido durante esta fase.

Como em batelada alimentada adicionam-se alguns componentes ao processo, as

equagdes apresentam termo de fluxo, da seguinte forma:
d
— Vec,]=Ver, + Flt)e, 2.1)
; _ ]

O balango de massa total no reator, se a densidade do fluido de entrada for igual a

do meio presente no mesmo, € representado por:

< Loy, 1= p.r () 22)
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Se durante o processo a densidade ndo passa por variagdes significativas, a equacao

2.2 torna-se:
Ve _ F(r) (2.3)
dt

Com a equacdo 2.3, esta se torna usual para batelada alimentada.

de, F(r)
Ezf[cif—ci]+rﬂ (24)

Uma variagdo para batelada alimentada, segundo SCHMIDELL e FACCIOTTI
(2001), ¢ o modo descontinuo alimentado repetido. Este consiste de uma batelada
alimentada no final da qual parte do meio € retirado e um novo meio € alimentado. Nem
sempre este processo funciona, sendo que depende do microorganismo, € o mesmo deve
ficar ativo por todo o tempo de fermentacdo. O processo deve ser realizado até que o
sistema continue com alta produtividade e sem ocorréncia de contaminagdes.

O modo de operacdo em batelada alimentada pode ser chamado também de Melle-
Boinot, e a concentracdo de substrato no reator nao deve ultrapassar um limite (TOSETTO,
2002).

Segundo ALMEIDA (1960), citado por TOSETTO (2002), entre as vantagens da

utilizacdo do processo de Melle-Boinot, estdo:

— Menor consumo de substrato, pois a reprodugdo celular € menor, o que aumenta o
rendimento em etanol;

— Separagdo da levedura por centrifugacdo, o que ajuda a reduzir as contaminacdes no
vinho;

— Maior pureza na fermentacdo, sendo que as leveduras sao submetidas a tratamento
acido;

— Reducao de trabalhos excessivos em processos industriais devido a ndo necessidade

de utilizacao de cultura pura no pé de cuba.

19



2.8.3 Processos continuos

E a forma de operacio de fermentagdo alcodlica que produz melhores resultados,
como maior rendimento e produtividade, segundo RODRIGUES et al. (1992).

Entre as grandes vantagens do modo continuo de operacdo, citadas por FACCIOTTI
(2001), estao:

- reducdo de tempos mortos, levando a um aumento na produtividade;

-obtencao de um meio fermentado mais uniforme, o que facilita o projeto do processo de
recuperagao do produto;

-grande facilidade de utilizag@o de controladores;

-manutencdo das células em um mesmo estado, permitindo o estudo de regulagcdo
metabdlica e otimizagdao de composicao de meios de cultivo;

-reducdo de mao-de-obra empregada no processo.

FACCIOTTI (2001) cita que a fermentacdo alcodlica como exemplo cldssico de
processos continuos em escala industrial, pois leva a maiores rendimentos e produtividades
quando realizados com reciclo de células ou em sistemas de multiplos estigios.

Segundo ATALA et al. (2001) o processo continuo permite obter maior rendimento,
melhor controle e aumento de produtividade. Esta tltima pode ser incrementada com uso de
sistemas que aumentam a concentracdo celular, como centrifugacdo, filtragdo por

membranas e processos que envolvem levedura de floculacdo, como “settler”.

2.9 BALANCO DE MASSA

2.9.1 Balanc¢o de massa para processo em batelada

No reator em batelada, considera-se que nada é adicionado ao mesmo durante a
fermentacdo, exceto anti-espumantes, controladores de pH e outros. Concentragdes de
nutrientes, células e produto variam ao longo do tempo e crescimento microbiano.

Considerando um componente i em um reator operando em batelada, a variacdo do
mesmo com o tempo € dada pela derivada que € numericamente igual a taxa de formacao
do mesmo, como conseqiiéncia de reacdes. Isso pode ser escrito da forma apresentada na

equacdo 2.5 (BAILEY et al., 1986):
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d
E(VR €)=V, (2.5)

Vx € o volume reacional
C; € a concentracdo molar do componente i no reator (moles de i/unidade de volume)
rr € a velocidade de formagdo do componente 1 devido a reacdo (moles/volume.tempo)
Considerando que ndo ha variacdo significativa de volume no reator durante o
processo, sendo que nada € adicionado e a quantidade de amostra retirada é desprezivel,
assim como a quantidade de gds que deixa o reator, considera-se volume constante, € a
equacgdo 2.5 torna-se:
% =r; (2.6)
O termo r, segundo BAILEY et al. (1986), estd diretamente ligado as condicdes do
microrganismo utilizado na fermentacdo e ao estado da populagdo, como morfologia,
composi¢do e distribuicdo de idade das células. Ainda, isto esta relacionado aos parametros
ambientais que influenciam as reacdes, modificando consequentemente as taxas.
Para o0 modo em batelada, das equacdes de balango de massa para células vidveis,

mortas, consumo de substrato (ART) e formagao de produto, tem-se:

X
dd L=y -, 2.7)
t
aX
S, 2.8)
% ——r 2.9)
dP
ar _ 2.10
" (2.10)

As equacdes (2.7-2.10) se integradas no tempo ddao o comportamento do consumo
de substrato, crescimento celular e formacdo de produto durante toda a fermentacdo em

batelada.
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2.9.2 Balanc¢o de massa para processos em batelada alimentada

Segundo WANG (2000), processos de fermentacdo alcodlica operados em batelada
alimentada incluem termos de dilui¢do em seus balan¢os de massa, sendo representado
pelas equacgdes (2.11-2.15).
Balanco de células viaveis

dX F
dtv =r, — 7, _VXV (2.11)

Balanco de células mortas

dX F
=r ——X 2.12
a v (12
Balango de substrato, representado por ART
ds F
—=r,+—(S, -8 2.13
a v (5, =5) 19

Balanco de produto

il—f:rp—gP (2.14)

Variacdo de volume do reator

dv
—=F (2.15)
dt
Os modelos em batelada ndo sdo capazes de representar processo em batelada alimentada,
ji que o fluxo de entrada causa mudangas no comportamento morfoldgico dos

microrganismos (WANG, 2000).
2.10 MODELAGEM DE FERMENTACAO ALCOOLICA
2.10.1 Abordagem conceitual para modelos cinéticos

Pelo ponto de vista conceitual, a descricdo da fase celular em um modelo pode ser
feita com diferentes graus de complexidade. Uma classificacdo pode ser feita de acordo
com o numero de componentes usado na representacdo celular e também com a
consideragdo das células como uma colecdo heterogénea de entidades discretas ou como

uma espécie de “célula média”, que € quase o mesmo que considerar as células como um
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componente em solucdo. Representacdes celulares multicomponentes sdo chamadas
estruturadas e representacdes das células como um tinico componente sdo nao estruturadas.
Considerar as células como heterogéneas e discretas € uma abordagem segregada e
considerar propriedades médias das células € uma abordagem nao segregada (BAILEY et
al., 1986).

De acordo com BAILEY er al. (1986), se a heterogeneidade das células nao
influencia significativamente a cinética, podemos introduzir a simplificacdo de
propriedades médias e usar a abordagem ndo segregada. Ainda, numa situacdo denominada
de crescimento balanceado, todas as atividades de sintese celular sdo coordenadas de forma
que a composicao celular média ndo € afetada pela proliferacdo da populagdo. Neste caso,
modelos que ignoram a natureza multicomponente das células sdo adequados (ndo
estruturados). Segundo os autores na maioria das vezes o crescimento da populagao celular
¢ descrito por modelos ndo estruturados e ndo-segregados. Modelos segregados e
estruturados oferecem melhor descricdo sobre o comportamento cinético, porém com um
grande esfor¢co computacional e maior complexidade de lidar com dados experimentais. Em
fermentacdes em batelada, modelos cinéticos devem levar em conta a inibi¢do causada por
substrato, produto e células. O ultimo estd relacionado com a dificuldade na transferéncia
de oxigénio e substrato no meio, que ocorre em alta densidade celular.

De acordo com PHISALAPHONG et al. (2005), a modelagem matematica de
processos estabelece uma relagao entre parametros cinéticos e ambientais, e esta geralmente
¢ representada por um modelo tipo Monod (1942) modificado. Este modelo deve
representar a inibicao por substrato e produto, ja que em linhagens utilizadas em processos
industriais, estas apresentam grande efeito no crescimento celular.

A concentracdo de oxigé€nio ndo é expressa nos modelos cinéticos em fermentacao
alcodlica, pois a mesma nao é considerada um fator limitante ao crescimento microbiano
(PHISALAPHONG et al., 2005). Os fatores limitantes e inibidores nestes tipos de

processos sdo a concentracao de substrato e produto, respectivamente.

2.10.2 Modelos matematicos

Os modelos matematicos que descrevem o comportamento de sistemas
microbiol6gicos sdo aplicados em otimizacdo e controle de processos (WANG, 2000).

Segundo o mesmo autor, a estimagdo de parametros cinéticos € util para diversas dreas da
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ciéncia, bem como engenharia. Em problemas relacionados a drea de engenharia
bioquimica, ¢ comum a estimac¢do de parametros de equagdes algébricas ou diferenciais nio

lineares.
2.10.3 Modelos fenomendgicos

Estes modelos sdo determinados baseados em relacdes matemadticas que sao
realizadas entre as varidveis de interesse no estudo, em algumas leis de conservacdo de
massa e energia. [sso dé certa seguranca em casos de extrapolacdes, se comparado com um
modelo que é baseado somente em fatos empiricos. Sabe-se que o crescimento celular
envolve vdrias reagdes complexas, ocorrendo vérias regulacdes. Tendo o conhecimento dos
fendmenos metabdlicos, constréi-se um modelo matemético que descreve as leis que os
regem, como de Michaelis-Menten para reagdes enziméticas, € outras.

A construcio de modelos fenomenoldgicos envolve o uso de equagdes divididas em
varios tipos, como de balango ou conservagdo de massa, energia, quantidade de movimento,
e termodindmicas e de velocidade, sendo que estas tltimas nao sdo gerais como as demais,
porém especificas de processos fermentivos, conhecida como modelo cinético (BONONI e

SCHIMIDELL, 2001).
2.10.4 Modelos Matematicos para Fermentacao Alcodlica

Existem vdrios modelos que representam o crescimento microbiano na literatura. O
mais simples deles € o de MONOD (1942), que faz uma relacdo entre velocidade especifica
de crescimento do microrganismo (i) € substrato:

lux = lumax T o)

Sendo que pmax € a velocidade méxima especifica de crescimento e K a constante de

saturacdo. Na equacdo de MONOD (1942), se S=K, entdo

:ﬂmax

M,
2 (2.17)

Ou seja, o K € a concentracdo de substrato quando a velocidade especifica de crescimento

¢ a metade da maxima.
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No comeg¢o da fermentacdo, onde a concentragdo de substrato € alta, S € muito
maior que Ks, e desta forma, a velocidade especifica de crescimento atinge um valor
méximo, e este valor perdura durante uma boa fase do processo. Conforme o substrato
limitante € consumido, p se reduz com o tempo.

Mesmo que este valor de velocidade especifica maxima de crescimento seja
calculado, na prética, este pode ndo ser alcangado. Os métodos para determinacdo deste
parametro estdo sujeitos a erros.

Além do modelo de MONOD (1942), que ndo considera a inibi¢do por substrato e
produto, outros citados por BONOMI et al. (2001) sdo apresentados a seguir:

s
/’l,\: = ll’lmax {1 —€ Ks J
Equacao de TEISSIER (2.18)
S
M = Mo m
o & F CONTOIS e FUGIMOTO (2.19)
i, = U S
(K, +K,)+S POWELL (2.20)

Segundo HISS (2001), em processos em batelada, a auséncia de inibi¢do é pouco
provavel, pois durante o processo os produtos vao se acumulando no meio. Para minimizar
este problema, pode-se trabalhar com concentragdes baixas de substrato, e
conseqiientemente de produtos que se formam durante o processo. Em processos industriais
ndo € interessante trabalhar com baixas concentracoes de substrato, pois seria
economicamente invidvel. Portanto, a inibicdo ndo pode ser desconsiderada. A inibicdo
pelo substrato impede o p de alcangar um valor mdximo a altas concentragdes de S.

Para corrigir este problema, foi proposto por HISS (2001), um novo modelo que

leva em conta um pardmetro para inibicao por substrato:

S K
K +S K +S

MX :“‘max
(2.21)

Esta equacdo (2.21) leva em conta somente o substrato agindo como inibidor o que
na fermentacdo alcodlica ndo € verdade. Assim outras equagdes sdo encontradas na

literatura.
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Se o valor de Kjs for muito maior que S, o 3° termo da equacdo anterior € 1, e a
inibicdo pelo substrato ndo existe (HISS, 2001).

Entre alguns modelos citados por MOSER (1985), tem-se o seguinte que considera
inibi¢do por produto, dada por:

S K
"MK +S K,+P (2.22)

H = p

Ainda, o modelo de ANDREWS (1968):

ﬂa S

K, +S +i
K, (2.23)

K, =

PIRT (1966) levou em consideracdo no seu estudo o crescimento com consumo de
substrato limitante que € utilizado ndo s6 para crescimento celular, mas também para
manutencdo, que corresponderia ao substrato gasto para realizar funcdes bdsicas das
células:

1
L, =——MuU, +m_ (2.24)

%
S

Como modelos para metabdlito inibitério pode-se citar os de AIBA e SHODA

(1969), representados pelas equacdes 2.25 e 2.26:
/’lm’S KI’

= . 2.25
= K +S K,+P (229
WS K,
Hp=—"= T
K +S K',+P (2.26)
Por AIBA et al. (1968):
S
Hy = K:U—m S e ket
st (2.27)
-.S
Hp = g,'” g
sF (2.28)
O modelo de GHOSE (1979) € escrito da seguinte forma:
318
ks P, (2.29)
u,.S P
M=k +S{1_P’ ]
s m (2.30)
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Para o crescimento do microorganismo utilizado na fermentagdo alcodlica
Saccharomyces cerevisiae, ¢ conhecido o modelo de SEVELEY (1980), citado por
DOURADO et al. (1987), que coloca o crescimento especifico do microrganismo em

fun¢do do substrato e produto:

S K, P
lu = lumax ° 1_
Ki+S\K,+P P,

_ M
YPS YX
vy =Mt P (2.33)

a representa a produgao de produto associada ao crescimento celular, e B associada a massa
celular presente. Ks e Kp sdo parametros cinéticos, e Yps € a taxa de formagao de produto
em relacdo ao substrato consumido.

Alguns modelos podem ainda ser mais especificos, levando em conta a inibi¢@o pela
alta concentracao de células.

O modelo de DAGLEY ¢ dado por:

j(l—k.m

lu = lumax (
Ks+S (2.34)

Neste, conforme aumenta a concentracdo de etanol ocorre redugdo da velocidade especifica
de crescimento.

O modelo de LEVENSPIEL ¢é representado por:

K, +S P (2.35)

O modelo de LEE et al. (1981) é descrito pelas seguintes equacdes:

S PpY(, x)
= -—— | | 1-— ara o crescimento microbiano 2.36
g ﬂO(KS+S]( m] ( Xm] ’ ( )
Vg = _YL para o consumo de substrato (2.37)
XS
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V,=—— para a formacdo de produto (2.38)

Uma equacdo para crescimento microbiano baseada na proposta por LEVENSPIEL
(1980), foi utilizada por SIQUEIRA (1997), ALVES (1996), CARVALHO (1996) e
ANDRIETTA (1994) e mais recentemente por ATALA et al. (2001), considera a
concentracdo de substrato como inibidor e limitante, e inibi¢do por produto e concentragdao
de biomassa, representado pela equacio 2.39.

S X P
r.=u__exp(-K.S) 1- "l-—)'X 2.39
X /’lmdx p( i }K+S( X ) ( P ) ( )

S max max

2.10.5 Modelos matematicos para formacao de produto

2.10.5.1 Modelos nao-estruturados para formacao de produto

A representacdo da formacdo de produtos pode ser realizada de forma mais simples,
segundo BAILEY er al. (1986), quando existe uma relagdo estequiométrica entre produto
formado e crescimento microbiano ou consumo de substrato. Nestes casos, pode-se
escrever a taxa de formacdo de produtos da seguinte forma, respectivamente:

r=—Ypr (2.40)

P

r, ==Yy 57, (241)

p

Segundo BAILEY (1986), no caso de fermentacdo alcodlica em processos em
batelada, a formagdo do produto acontece junto com o crescimento microbiano, sendo esta
cinética chamada de associada ao crescimento. Diferente disso, quando o produto de
interesse ¢ um metabdlito secunddrio, este comega a se concentrar no meio reacional em
um tempo apds a fase exponencial de crescimento, na fase estaciondria. A producdo de
etanol segue o primeiro caso, sendo que maior quantidade de produto € formada na fase
exponencial de crescimento microbiano, ou seja, a cinética para o produto estd associada ao

crescimento.
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A equagdao de LEUDEKING-PIRET (1959) apresenta bom ajuste para amplos tipos
de fermentacdes, sendo que leva em conta termos de contribui¢do associado ou ndo ao

crescimento.

= pr ry + me (2.42)

Na equacdo 2.42, o primeiro e segundo termos podem ser interpretados como a
producdo de etanol relacionado ao crescimento microbiano e biomassa existente,

respectivamente.

2.10.5.2 Modelos nao estruturados para inibi¢do pelo produto

Segundo CLARK (1996), o produto causa a inibi¢ao do crescimento celular devido
a varios mecanismos, o que acaba reduzindo a taxa de formagdo dos préprios produtos. Os
alcoois como etanol, butanol, propanol e isopropanol sdo os principais causadores dos
efeitos de inibicdo ndo-competitiva, que ocorre na regido hidrofébica da membrana
plasmaética das células. Os dlcoois reduzem o potencial da membrana, bem como a saida de
prétons da célula, o que diminui o potencial de protons. Além disso, a inibi¢do pode ocorrer
sobre as enzimas presentes nas células, reduzindo entdo o metabolismo microbiano, o
transporte de acucares e aminodcidos, constituintes de proteinas.

Alguns modelos de inibicao pelo produto, citados por CLARK (1996) apresentam

as formas a seguir:

R s
H= gj—'iss.e‘K"P (2.44)
1= 1?:1:9 .(1— P:a ] (2.45)
1= 1?;:9 {1— P: x Jﬁ (2.46)
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4
1= I’(‘m—:; - [LJ (2.47)
S

Segundo CLARK (1996), as equagdes 2.43 a 2.47 consideram que o crescimento
microbiano quase ndo ¢é afetado a baixa concentracdo de etanol, porém quando a
concentracdo de produto se aproxima de um valor méximo, representado por Pp.x, a
velocidade especifica de crescimento tende a cair de forma bastante rapida, chegando a um
valor nulo em Ppax.

A expressdao 2.46 pode ainda ser escrita de forma diferente, expandindo o fator
exponencial como uma forma de série de Taylor, considerando que a concentragao de
produto ndo alcanca valores muito altos e truncando a mesma a partir do primeiro termo da
expressao, tem-se:

= I‘{‘m—iss.@ _K,P) (2.48)
N

2.10. 6 Parametros Cinéticos
Os parametros cinéticos para batelada e batelada alimentada estendida,
determinados por ATALA (2000) para o processo de fermentacdo alcodlica estdao

representados na tabela 2.1. Alguns destes sdo escritos como uma fun¢do de temperatura,

como mostra a tabela 2.1:
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Tabela 2.1: parametros cinéticos determinados por ATALA (2000)

Parametros | Batelada Batelada alimentada estendida

Hmas () 1,57 exp( — 41"”) -1,29.10* exp(ﬂj 1,57 exp( — 41"”) -1,29.10* exp(ﬂj
T T T T

Ximax (2/L) | -0,3279.T°+18,484.T-191,06 -0,3279.T7+18,484.T-191,06

Poax (2/L) | -0,4421.T°+26,41.T-279,75 -0,4421.T°+26,41.T-279,75

Yx (g/g) | 1,4847 exp(-0,1005.T) 2,704 exp(-0,1225.T)

Ypx (g/g) | -0,0048.T°+0,8571.T-14,292 0,2556 exp (0,1086.T)

Ks(g/L) | 4,1 4,1

Ki (g/L) 0,002 1,393.10™ exp (0,1004.T)

m, 0,1 0,1

(g/(g-h))

myx 0,2 0,2

(g/(g-h))

M 1 1

N 1,5 1,5

Ko (L/lg) |- 7,421.T°-0,4654.T+7,69

Kor ) |- 410" exp(_ 41947 J

1,987.(T +273,15)

2.11 PLANEJAMENTO DE EXPERIMENTOS

2.11.1 Planejamento de Plackett e Burman

z

O planejamento de experimentos € util na determinacdo de alguns fatores que

influenciam as varidveis de interesse (respostas). Estas podem ser ndo somente

quantitativas, mas também qualitativas (BRUNS et al.,2003).

Para estudar o efeito de qualquer fator sobre a resposta € preciso fazé-lo variar e

observar o resultado desta modificacdo na resposta. Isto implica em se realizar ensaios em

pelo menos dois niveis deste fator. Um planejamento fatorial em que todos os efeitos sdo

estudados em apenas dois niveis é, portanto, o mais simples de todos. Havendo k fatores,

isto €, k varidveis controladas pelo experimentador, o planejamento de dois niveis ird
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requerer a realizacio de 2* ensaios diferentes, sendo por isso chamado de planejamento
fatorial 2. A partir da andlise do planejamento fatorial completo podem-se obter os efeitos
principais de todos os fatores e os efeitos de interacao entre eles. Esta tarefa, porém, exige a
execugdo de grandes nimeros de experimentos, sendo que alguns fatores podem nio ter
influéncia nas respostas. Assim, torna-se mais pratico a realizacdo de uma triagem inicial
com o objetivo de determinar os efeitos significativos realizando poucos experimentos
(BRUNS et al.,2003).

Segundo KALIL et al (2000), o planejamento de Plackett Burman € bastante til na
selecao de fatores de interesse contidos em uma grande lista de candidatos. A metodologia
considera que os efeitos principais possuem importancia muito maior que os de interagdao
entre 2 fatores, assim, os efeitos principais e de interagdo tendem a se misturar.

Ainda, segundo HAALAND (1989), citado por KALIL et al. (2000), o nimero de
ensaios necessarios requeridos para aplicacao do planejamento de Plackett Burman € menor
que para um planejamento fatorial completo.

Quando o nimero de fatores aumenta, o ndmero de efeitos de interacdo entre 0s
diferentes fatores aumenta drasticamente. Muitas vezes esses efeitos t€ém valores baixos e
nao sdo muito importantes na resposta desejada. Como na analogia da expansao em série de
uma funcgdo, os efeitos principais s@o maiores do que as interacdes de dois fatores, que
acabam sendo maiores que os outros. Isso ocorre principalmente com efeitos de ordem mais
elevada. Como esses efeitos em geral ndo sdo significativos, nao ha necessidade de fazer
todos os ensaios de um planejamento completo s6 para determind-los. Nos planejamentos
fatoriais fraciondrios, entdo, alguns efeitos de interacdo sdo desconsiderados, de forma que
os efeitos principais possam ser calculados com um nimero menor de experimentos.
(BRUNS et al.,2003)

Através dos planejamentos fatoriais fraciondrios, podem-se estudar muitos fatores
com poucos ensaios. Isso, € claro, tem um limite, e dado um certo nimero de ensaios (N),
existe um ndmero maximo de fatores (k) que podem ser estudados, que € igual ao nimero
de ensaios menos um. Quando este limite é alcangado, dizemos que o planejamento esta
saturado (BRUNS et al.,2003).

Segundo MONTGOMERY (1983), uma classe importante de planejamentos
saturados sdo os planejamentos de Plackett e Burman. Estes sdo planejamentos ortogonais
saturados para casos em que k+1 € um maultiplo de quatro. As matrizes de planejamento

para k+1=4, 8, 12, 16, 20...100 estdo listadas em PLACKETT e BURMAN (1946).
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Na verdade, somente as primeiras linhas das matrizes sdo listadas, ja que o restante
das linhas pode ser gerado a partir destas.

O planejamento fatorial fraciondrio € bastante ttil quando se deseja verificar entre
muitas variaveis, as que t€m influéncia no processo, podendo assim excluir as que tém
pouco ou nenhum efeito nas respostas. (MONTGOMERY, 1983)

BRUNS et al. (2003) recomendam que o nimero de fatores reais num planejamento
de Plackett e Burman ndo ultrapasse o nimero de ensaios menos quatro (N-4). Desta forma
as colunas nao usadas podem fazer o papel de varidveis inertes, sendo aplicadas no célculo
dos erros.

O planejamento de PLACKETT e BURMAN (1946) pode ser usado na
determina¢do dos parametros cinéticos de um modelo que mais influenciam nas varidveis
de estado. Assim, poderiamos re-estimar apenas 0s parametros mais sensiveis para atualizar
o modelo, sendo os outros fixos. Os fatores sdo os parametros cinéticos, tendo como

respostas as concentracdes de biomassa, substrato e etanol produzido.
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CAPITULO 3
MATERIAIS E METODOS
3.1 Materiais
O microrganismo utilizado foi Sacchamomyces cerevisiae cultivado no Laboratério
de Engenharia de Bioprocessos da Faculdade de Engenharia de Alimentos da UNICAMP, e

obtido de uma planta industrial.

O meio utilizado para ativacdo do microrganismo apresenta a composicao mostrada

na tabela 3.1.

Tabela 3.1: composi¢do do meio de ativagdo para cultivo de S. cerevisiae.

Composto Concentragio (Kg/m®)
Extrato de levedura 3

Extrato de malte 3

Peptona 5

Glicose 10

Para o preparo do meio semi-solido para ativacdo da levedura, foi adicionado ao
meio apresentado na tabela 3.1, 20 Kg/m3 de 4gar-agar.
O meio de crescimento para o indculo tem a composi¢do apresentada na tabela 3.2 a

seguir:

Tabela 3.2: composi¢do do meio de crescimento utilizado para in6culo.

Composto Concentragao (Kg/m3)
Sacarose 20

Extrato de levedura 5

K>;HPO,4 5

NH,4CI 1,5

KCl 1,15

MgSO0..7 H,O 0,65
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O pH do meio de crescimento foi ajustado para 6,8 utilizando reagente HCI. O
crescimento dos microrganismos foi realizado em erlenmeyers aletados, mantidos em
agitacdo por 24 horas a 150 rpm e 30 °C em shaker.

O meio de produgao utilizado foi melaco de cana de acucar diluido, com 77 % de
pureza, cuja composicdo € apresentada na tabela 3.3. Ndo se acrescentou nenhum
componente adicional ao melaco diluido, com o objetivo de representar condi¢des de

fermentagao mais préximas das utilizadas em processos industriais no Brasil.

Tabela 3.3: composi¢do do melago original utilizado na definicdo do modelo (a 200 g/L)

Componente/ Propriedade Resultados analiticos
Carbono 6,0 % m/m
Nitrogénio <0,5 % m/m

Fendis totais 87,5 mg/Kg

Ferro < 0,020 % m/m
Magnésio 0,024 % m/m
Potassio 0,313 % m/m

Zinco 16 mg/Kg

Pureza 77 %

pH 6,12

A esterilizagdo do meio juntamente com o leitor de pH e reator foi realizada através
de vapor saturado a 121 ° C por 20 minutos em autoclave marca PHOENIX. A camara de
fluxo laminar teve suas superficies esterilizadas através de dlcool etilico 70° GL e radiacdo
ultravioleta por 30 minutos, antes de toda manipulacao de material na mesma.

Primeiramente fez-se a ativagdo da Saccharomyces cerevisiae da cultura estoque
transferindo-a para um tubo de ensaio contendo meio (composi¢do descrita na Tabela 3.1)
com 4gar inclinado, sendo este mantido a 30° C por 24 horas em uma incubadora. Apds
este periodo, transferiu-se parte da levedura, no interior de caAmara de fluxo laminar, para
tubos de ensaio contendo 10 mL de meio sintético (descrito na Tabela 3.1), mantendo as
mesmas condi¢des de temperatura e tempo de cultivo. Na proxima etapa, fez-se o repique

do microrganismo para um meio sintético (descrito na Tabela 3.2) contido em erlenmeyer
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aletado. Colocou-se em um shaker por mais 24 horas a 30°C em agitacao de 150 rpm. Apds
o periodo, verteu-se o conteido do indéculo para um erlenmeyer de volume maior,
totalizando 600 mL contendo meio industrial. Os passos para preparacdo do indculo sdo
apresentados na figura 3.1.

Ap6s a fase de preparagdo, transferiu-se o meio contendo microrganismos para um
inoculador previamente esterilizado e, através deste as células foram adicionadas ao
fermentador.

O tamanho do inéculo foi em torno de 10 % em relagdao ao volume total de meio
reacional com a finalidade de reduzir a fase “lag” de crescimento durante o inicio do
processo.

A fermentagdo foi conduzida utilizando SL de melago diluido, com 77% de pureza e
com concentracdo inicial de substrato definida na tabela 3.4. A esterilizacdo da cuba de
vidro do reator foi feita em autoclave juntamente com o meio.

Previamente a fermentacdo, retirou-se uma amostra do meio sem indculo e
posteriormente iniciou-se o processo pelo acréscimo do microrganismo, passando a um
intervalo de amostragem a aproximadamente cada 2 horas através de um amostrador

manual, e depois as aliquotas foram congeladas para andlise.
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30°C

150 rpm

24 horas
Meio sintético

1 2
Cultura 30°C
estoque 24 horas
Agar Agar
inclinado inclinado

6

Bioreator 5 L
300 rpm
Meio industrial

4

30°C

150 rpm

24 horas
Meio sintético

30°C

150 rpm

24 horas

Meio industrial

Figura 3.1: Esquema das etapas de preparo do in6culo para a fermentagao.

3.1.1 Fermentador

A fermentacdo ocorreu em um Fermentador Bioflo III - New Brunswick Scientific
Co., Inc., apresentado nas Figuras 3.2 e 3.3, com volume de trabalho de 5 L Foram
realizadas fermentacdes em um tanque agitado em batelada com controle de temperatura e
agitacdo, fixada em 300 rpm, com sistema do tipo turbina de pds planas. O bioreator possui

controle de temperatura por recirculacdo de dgua na parte externa da cuba encamisada. O

sistema ainda possuia medidores on-line de vaziao de CO,, pH e turbidez.
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1 — filtro de 134 de vidro na saida de CO,

2 — camisa de resfriamento

3 — agitador tipo turbina de 6 pés planas

4 — chicanas

5 — termopar

6 — motor do agitador

7 — eletrodo de pH

8 — turbidimetro

9 — inoculador

10 — reservatério de meio industrial (para o processo em batelada alimentada)
11 — bomba peristéltica (batelada alimentada)

12 — condensador

Figura 3.2: Esquema do sistema de fermentacao.
A temperatura foi mantida constante durante todo o tempo para cada experimento.

As temperaturas e concentracdes de substrato inicial em cada experimento estdo mostradas

na tabela 3.4.
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Tabela 3.4. Concentracao inicial de substrato e temperatura para os experimentos.

Experimento T (°C) So (Kg/m3) Experimento T (°C) So (Kg/m3)
1 30,0 127,618 5 36,8 84,611

2 34,0 168,115 6 38,0 118,813

3 34,0 119,093

4 31,2 86,810

Os experimentos de 1 a 5, representados na tabela 3.4 foram utilizados para

obtencdo dos parametros cinéticos do modelo como funcio da temperatura. A validaciao do

modelo foi feita com o experimento 2.

Figura 3.3 - Fermentador Bioflo III.

3.2 Métodos Analiticos

A medida de concentracao dos microrganismos foi feita por gravimetria (peso seco),

e as concentragdes de etanol, sacarose, glicose, frutose e glicerol foram determinadas por

sistema de cromatografia liquida (HPLC) marca Varian. As amostras foram descongeladas

e centrifugadas a 3300 rpm em temperatura ambiente através de uma centrifuga Modelo NT

810 (Nova Técnica) a 3300 rpm por 15 minutos.
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Separou-se o sobrenadante para andlise de agucares redutores, glicerol e etanol e o

precipitado para determinacdo de massa seca, como descritos nas secOes a seguir.

3.2.1 Determinacdo de Concentra¢do de Substancias Redutoras Totais, Etanol e Glicerol.

O sobrenadante resultante da centrifugacdo do meio reacional foi diluido, filtrado
com membrana microporo de éster de celulose (diametro de poro de 0,22 um) e colocado
em ‘“‘vials” para injecdo automdtica para andlise de acucares redutores totais, etanol e
glicerol.

O cromatdgrafo liquido modelo Varian 9010 (HPLC- “high performance liquid
cromatography”), foi operado através do uso de uma fase modvel, sendo uma solucido de
H,SO4 com pH de 1,4; preparada com 4gua ultra-pura (Milli-Q), cuja vazao pela coluna foi
de 0,7 mL/min. Para estabilizacdo da mesma, esperou-se aproximadamente 12 horas antes
da injecdo das amostras. A figura 3.4 mostra o sistema HPLC acoplado a um computador
para a coleta de dados das andlises.

A coluna para separacdo dos componentes foi Aminex HPX 87-H (coluna de
exclusdo idnica), mantida em um forno com circulacdo de ar e temperatura controlada a 30

°C. Utilizou-se um detector de indice de refracdo a temperatura de 40 ° C.
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1 — Sistema de distribuic@o de solvente.

2 — Injetor automadtico de amostras tipo carrossel.
3 — Coluna cromatografica com forno.

4 — Sistema de leitura de absorbancia.

5 — Detector de indice de refracdo.
6 — Computador com software Millenium para quantificacio.
Figura 3.4: Foto de equipamento de cromatografia liquida de alta eficiéncia Varian modelo
9010, utilizado nas analises.

A preparacdo da solucdo padrdo foi feita com uma mistura de glicose, sacarose,
frutose, glicerol e etanol, e a curva de calibragdo utilizada apresentava coeficiente de
correlagdo em torno de 0,98, alcangado através do uso de um diluidor de alta precisdo. A

faixa de concentragdo da curva padrio utilizada foi de 0,1 a 40 Kg/m".

3.2.2 Determinacdo de Concentracdo de Células Totais

A andlise gravimétrica de peso seco foi realizada apds centrifugacdo da amostra e
lavagem do precipitado por 2 vezes com dgua destilada e transferéncia do material sélido
para tubos de ensaio previamente tarados. Fez-se a medida de massa até obter peso
constante. A secagem do precipitado foi feita em uma estufa com circulagdo de ar e
temperatura mantida a 70° C. Para andlise gravimétrica, fez-se uso de balanca analitica.

O célculo da concentracdo celular foi realizado pela equacdo 3.1:
Concentracdo de biomassa = (Massa twbo+ material celular- MaSSQ tubo vazio)/ Volume do liquido

centrifugado. 3.1
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3.2.3 Determinacao de Viabilidade Celular

A viabilidade celular foi determinada através da técnica de redugdo do azul de
metileno, citada por YOSHIDA et al (1999). Este método baseia-se no fato das células
viaveis reduzirem o corante azul de metileno a azul leucometileno, tornando-se incolores,
sendo que as células ndo vidveis ndo apresentam esta capacidade, e continuam azuis quando

observadas no microscopio. A viabilidade foi calculada pela equagdo 3.2:

Viabilidade celular (%) = (nimero de células vidveis (brancas)/nimero de células totais)*100 (3.2)

Durante processos em batelada, a viabilidade geralmente ¢ préxima de 100 %,

devido ao tempo de fermentacao relativamente curto.

3.3 Métodos Matematicos

3.3.1 Algoritmo de otimizacao para o calculo dos parametros cinéticos e simulacao do

Processo.

Todo o trabalho computacional foi realizado em um processador AMD Athlon 2,4
Ghz com 256 Mb de memédria RAM e HD de 40 Gigabytes.

Para o cdlculo dos parametros cinéticos do modelo foi aplicado o algoritmo Quasi-
Newton de otimizacdo, utilizando o software COMPAQ VISUAL FORTRAN versdo 6.6.

O software Microcal Origin 6.0 foi utilizado para o ajuste dos dados experimentais a
uma expressao sigmoidal, de forma com que a funcdo obtida e seus parametros fossem
utilizados no FORTRAN para representacdo dos dados experimentais. Assim, os valores
obtidos pelo modelo cinético eram comparados com os da curva sigmoidal e minimizados
através do programa de otimizacao. Desta forma, os parametros cinéticos 6timos para cada
temperatura eram os que forneciam um valor minimo para a equagao 3.4.

Através do Microcal Origin 6.0, ajustou-se uma expressao dupla exponencial do
tipo Arrhenius aos parametros cinéticos otimizados em funcio das temperaturas nas quais
os mesmos foram obtidos, representada pela equacao 3.3:

parametros dependentes da temperatura = Aexp(B/T)+ Cexp(D/T) 3.3)
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O termo O na equacdo 3.4 é o vetor que contém os parametros dependentes da
temperatura do modelo cinético. O problema de otimizagdo consiste em encontrar um valor

da varidvel 6 que minimiza a fun¢do E(0), representada pela equacao 3.4.

np _ 2 _ 2 _ 2 np
p@ =y En= X BaSe) [BZPa) |, o) (3.4)
n=1

2
n=l1 Xemax Semax Pepmax

Para a otimizacdo pelo método de Quasi-Newton, citado por RIVERA et al. (2006) e
WANG (2000), os valores de Xe,, Se, € Pe, sdo dados experimentais de concentragdo nos
tempos de amostragem, representados por n, e X,, S, e P,, os valores de concentracio
calculados pelo modelo nos tempos de amostragem. A varidvel np representa o nimero de
amostras colhidas em cada experimento, € 0s subscritos Max correspondem a maior
concentracdo para cada varidvel, X, S e P, medidas experimentalmente.

A partir dos valores calculados dos parametros para o modelo utilizado por ATALA
et al. (2001), (equagdes 2.24, 2.39 e 2.42), e integracdo das equagdes 2.7, 2.9 e 2.10, tragou-
se os perfis de concentragdes de substrato, representado por ART, biomassa e produto
durante o tempo de fermentacdo. Para se integrar as equacdes 2.7, 2.9 e 2.10, utilizou-se o
método de Runge Kutta de 4* ordem, contido na biblioteca IMSL rotina DBCONF do
software FORTRAN. Os parametros otimizados ¢ o modelo escolhido foram aplicados para
tracar os perfis da fermentacao como funcao do tempo.

Um problema de programagao nao linear pode ser escrito como:

Minimizar a equagdo 3.4

Sujeito as condigoes I, < x, < u,, p=1,...,5,

sendo que x, € cada um dos pardmetros dependentes da temperatura, € [, € u, 30 0s

valores minimo e maximo para cada uma destas varidveis, respectivamente.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSAO

Para ensaios em batelada nas devidas condi¢des iniciais de substrato e temperatura,
chegou-se em perfis de concentracdo celular, etanol, glicerol e ART, apresentados na tabela

4.1.

Tabela 4.1: Dados experimentais da fermentacdao em batelada a 30,0 ° C e Sp= 127,62 g/L

(experimento 1 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol  ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(g/L)
0 1,17 3,192 0,000 127,618 30,588 16,440
2 1,31 3,120 0,000 122,927 50,340 43,128
4 1,89 4,248 0,000 111,727 49,908 49,320
6 2,73 9,942 1,560 91,049 38,472 47,424
8 3,42 15,156 2,838 77,892 31,056 46,836
10 4,55 14,784 3,276 61,512 21,744 39,768
12 5,29 21,174 4,194 52,218 15,828 36,390
14 5,50 22,698 3,366 31,608 7,836 23,772
16 6,02 26,382 5,220 29,832 5,670 24,162
18 6,15 28,542 5,472 17,688 0,000 17,688
20 6,26 29,718 5,568 9,942 0,000 9,942
24 6,30 42,243 7,566 0,000 0,000 0,000

Na tabela 4.1, foi detectada a presenca de etanol no meio desde o primeiro instante
de fermentacao. Esta quantidade foi proveniente da transferéncia do inéculo, o qual contém

o produto, para o biorreator.
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O melaco utilizado apresentava grande quantidade de glicose e frutose na sua
composi¢do no inicio, sendo que neste caso a taxa de consumo pela levedura é maior que
para meios mais ricos em sacarose.

O fendomeno da diauxia trata-se do consumo preferencial de um substrato em relacdo
aos demais. Isto foi observado claramente na tabela 4.1, sendo que a glicose é preferencial
pelo microrganismo em relacdo a frutose, que por sua vez leva mais tempo para ser

metabolizada.

Tabela 4.2: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 34,0° C e So= 168,115 g/L
(experimento 2 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(8/L)

0,00 0,45 3,780 0 168,115 32,964 7,236
2,00 0,23 6,252 0 170,215 29,964 6,036
4,00 0,35 4,668 0 166,750 31,644 8,892
6,00 0,78 6,042 1,716 154,199 29,334 12,114
8,00 1,35 8,976 2,046 140,702 23,394 10,662
9,98 2,05 12,726 2,484 121,637 25,464 17,574
12,00 3,85 27,630 3,936 109,310 29,454 29,796
14,00 3,99 34,716 4,482 94,962 27,216 32,724
16,00 4,99 45,060 5,262 72,954 21,144 33,534
18,00 5,24 52,218 5,97 50,346 17,004 33,342
20,00 5,99 57,402 6,732 41,964 11,904 30,06
22,00 6,46 67,914 7,206 30,186 6,672 23,514
24,48 5,95 71,508 7,308 17,928 0 17,928
26 6,18 79,872 7,812 8,586 0 8,586
27,15 5,93 78,366 8,46 0 0 0
30 6,24 76,008 8,229 0 0 0

Na tabela 4.2, trabalhou-se com uma concentracdo muito baixa de células no inicio

da fermentacdo, o que fez com que a concentracdo de sacarose se tornasse alta durante um
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longo periodo do processo, pois a concentracdo de enzima invertase no meio
provavelmente era baixa. Em cultivos a altas concentracdes de células, a inversdo total da
sacarose ocorre de forma muito rdpida, sendo que a mesma torna-se presente somente nas
primeiras horas.

Tabela 4.3: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 34,0° C e So= 119,093 g/L

(experimento 3 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(8/L)
0,00 0,70 3,900 0,000 119,093 51,192 41,844
0,75 0,71 6,156 0,000 118,840 51,204 41,844
2,00 0,76 6,936 0,000 104,826 53,172 51,654
4,10 2,00 12,804 1,884 93,690 43,764 49,926
5,18 2,70 17,958 2,478 86,232 37,494 48,738
6,00 3,50 21,894 3,006 75,150 30,870 44,280
8,00 4,27 32,016 4,164 61,680 21,510 40,170
10,00 4,32 36,444 4,344 42,276 12,054 30,222
13,00 5,08 46,128 5,166 20,940 3,726 17,214
14,15 5,32 52,338 5,850 12,360 0,000 12,360
16,00 5,74 52,152 6,510 3,669 0,000 3,669
17,67 4,89 54,909 6,798 0,000 0,000 0,000
19,67 4,94 53,100 6,516 0,000 0,000 0,000

46



Tabela 4.4: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 31,2° C e Sp= 86,810 g/L

(experimento 4 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(8/L)
0,00 0,40 3,708 0,000 86,810 26,832 14,328
2,08 0,59 4,656 0,000 83,467 27,588 16,920
2,95 0,60 5,460 0,000 84,832 28,800 18,900
4,25 0,98 7,470 0,600 81,083 29,028 24,732
4,95 1,05 6,984 0,468 70,072 25,224 22,458
6,95 1,42 12,708 1,260 66,474 21,792 23,766
8,95 2,62 19,638 2,202 55,934 16,128 22,632
10,95 3,07 23,760 2,496 39,733 8,946 15,138
12,95 3,26 27,966 2,832 27,863 6,036 10,002
14,95 3,14 32,808 3,516 19,499 4,908 5,550
17,05 3,81 32,658 3,684 12,687 4,062 3,528
18,95 4,04 36,000 4,761 5,355 2,511 2,844
20,95 4,00 40,959 5,127 1,212 0,000 1,212
21,57 3,98 39,882 4,761 0,000 0,000 0,000
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Tabela 4.5: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 36,8° C e Sp= 84,611 g/L
(experimento 5 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(8/L)
0,00 0,29 4,836 0 84,611 27,408 15,144
1,75 0,41 6,000 0 76,464 26,508 16,692
4,00 0,75 8,778 0,408 73,246 26,214 23,262
6,00 1,09 13,674 0,906 58,644 19,524 22,104
8,00 2,15 15,618 0,858 34,250 9,840 14,538
10,00 2,37 24,600 0,954 32,047 7,692 15,144
12,00 2,92 32,598 2,646 10,146 0,000 10,146
13,92 3,12 37,284 3,000 4,200 0,000 4,200
16,17 3,34 36,327 3,804 1,449 0,000 1,449
17,83 3,35 36,438 3,807 0,000 0,000 0,000

Tabela 4.6: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 38,0° C e So= 118,813 g/L
(experimento 6 da tabela 3.4).

t(h) Massa Etanol Glicerol ART Glicose Frutose
Seca (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L)
(8/L)
0,00 1,01 5,028 0,000 118,813 59,520 49,452
1,00 0,81 5,616 0,000 120,152 59,856 51,312
3,12 1,51 9,504 0,000 104,189 50,382 50,562
5,87 3,12 20,130 3,042 80,664 35,232 45,432
7,00 3,34 23,514 3,150 68,184 27,564 40,620
9,00 4,02 31,110 3,672 54,198 19,200 34,998
11,00 3,94 34,500 3,768 39,450 11,574 27,876
12,77 4,25 43,374 4,464 30,246 7,512 22,734
15,00 4,69 48,594 4,980 14,880 0,000 14,880
17,03 4,59 50,040 5,739 7,335 0,000 7,335
19,00 4,58 52,200 5,691 0,000 0,000 0,000
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Para ajuste dos pardmetros cinéticos foram utilizados os 5 experimentos
apresentados na tabela 3.4. Nesta etapa todos os ensaios foram realizados com a mesma
linhagem de levedura e matéria-prima (melaco diluido) retirada de um mesmo lote, tendo,
portanto a mesma composi¢do. A diferenca entre estes experimentos foi somente a
concentracdo inicial de melaco e temperatura do sistema reacional, definidos pela tabela
3.4.

O modelo matematico computado consiste no sistema de equacdes (2.7, 2.9, 2.10,
2.24, 2.39 e 2.42). O ajuste de parametros através do algoritmo de otimizacdo por Quasi-
Newton e posterior simulagdo, permite obter perfis de substrato (ART), células e etanol que
visam bom ajuste aos dados experimentais. Resultados de boa qualidade sdo obtidos
quando os parametros escolhidos para o modelo minimizam a fun¢do objetivo, representada
pela equacdo 3.4.

Através deste método, descrito anteriormente, obteve-se os valores dos 11
parametros, apresentados na tabela 4.7 para diferentes temperaturas de processo. Os
pardmetros dependentes da temperatura fmax, Xmax, Pmax, Yx and Ypy foram determinados
para cada temperatura Por sua vez, os parametros ndo dependentes foram fixados conforme
um trabalho anterior (ATALA et al., 2001), como segue: K = 4,1 (Kg/m3), mp = 0,1, my =
0,2, m= 1,0 and n = 1,5. O valor de k; foi baseado no obtido pelo mesmo autor (k;=0,002
Kg/m®), porém nesta modelagem foi fixado em 0,004 Kg/m’ por ajustar aos dados

experimentais de forma mais apropriada para o melaco no qual se trabalhou.
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Tabela 4.7: parametros cinéticos otimizados através do método Quasi-Newton para

temperaturas distintas.

Temperatura (°C)

Parametros 30,00 31,20 34,00 36,80 38,00
Umax h7) 0,224 0,275 0,390 0,377 0,300
Xinax (Kg/m?) 79,9367 54,000 43,000 38,000 37,000
P (Kg/m) 129,915 79,990 75,000 76,000 78,000
Yo 3,967 8,551 9,932 9,957 10,200

Y, 0,045 0,044 0,039 0,037 0,036

K, (Kg/m®) 4,100 4,100 4,100 4,100 4,100
K; (Kg/m) 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004
my 0,200 0,200 0,200 0,200 0,200

m 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000

n 1,500 1,500 1,500 1,500 1,500

m,, 0,100 0,100 0,100 0,100 0,100

Os parametros dependentes da temperatura foram ajustados por funcgdes do tipo
Arrhenius (equacgdo 3.3), com dupla exponencial e 4 constantes, A, B, C e D. O algoritmo
de Levenberg—Marquardt (LM) foi utilizado com este propdsito, através do Software

MICROCAL ORIGIN versao 6.0 Os resultados s@o apresentados na tabela 4.8.

Tabela 4.8: Valores das constantes da equagdo 3.3 e coeficiente de determinacdo (") de

ajuste de parametros como funcdes de temperaturas para modelo em batelada, otimizado

pelo método Quasi-Newton.

Param. () A B C D
Umax 0,999  -297871,000 -304,442 281511,800 -302,181
Xmax 0,999  7,200E-18 1284,402 10,236 48,577
Pmax 0,999  6,010E-22 1588,051 106,327 -12,017
Yy 0,999  -2,980E-17 1194,149 11,730 -5,600
Yo 0,997  -4,100E-78 5111,339 0,014 33,718
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Pode-se observar que o coeficiente de determinagdo foi alto para todos os ajustes,
sendo o valor minino de 0,997 para o Y. A qualidade deste ajuste € muito importante para
utilizacdo do modelo em simulagdes, pois alguns pardmetros podem ser muito
significativos nos perfis da fermentagdo, e assim, pequenos desvios nesses valores
poderiam levar a grande erro na predi¢ao de dados experimentais pelo modelo.

Com os valores de A, B, C e D da tabela 4.8, tracou-se os perfis de parametros fmax, Xmaxs

Prax, Yx and Yy, em fungdo da temperatura, como apresentados nas figuras (4.1 a 4.5).

0.5
0.4
0.3
0.3
0.2

0.1 - ' - ' - '
29 32 35 38

T(°C)

U (h7)

Figura 4.1: Dependéncia de f4nmax, com temperatura. O simbolo (#) representa os valores
otimizados para cada temperatura usando o algoritmo Quasi-Newton e as linhas a descri¢ao

pela equacgdo de Arrhenius.

Em processos industriais, o valor de pys € Util na comparacdo do desempenho de
uma cepa em relacdo a outra, e o valor desejavel é que este parametro fique em torno de
0,50 (L/h), sendo entdo a linhagem considerada satisfatéria para a fermentacdo

(STECKELBERG, 2001).

51



xmax {kgfmS
L]
L]

2[:] 1 1 1 1 1 1
29 A2 25 38

T(°C)

Figura 4.2: Dependéncia de Xpm,x com temperatura. O simbolo () representa os valores

otimizados para cada temperatura usando o algoritmo Quasi-Newton e as linhas a descri¢ao

pela equagdo de Arrhenius.
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Figura 4.3: Dependéncia de Pp,x com temperatura. O simbolo (#) representa os valores

otimizados para cada temperatura usando o algoritmo Quasi-Newton e as linhas a descri¢ao

pela equacgdo de Arrhenius.
O valor de P; apresentou um valor bastante alto abaixo de 32°C, mostrando ndo

existir muita inibicdo pelo produto a baixas temperaturas, porém acima deste valor, a

levedura passa a ter uma taxa de formagao mais baixa com a presenca de etanol no meio.
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Figura 4.4: Dependéncia de Yy, com temperatura. O simbolo (#) representa os valores
otimizados para cada temperatura usando o algoritmo Quasi-Newton e as linhas a descricao

pela equagdo de Arrhenius.
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Figura 4.5: Dependéncia de Y,x com temperatura. O simbolo (#) representa os valores

otimizados para cada temperatura usando o algoritmo Quasi-Newton e as linhas a descricao

pela equacdo de Arrhenius.
Pelo pardmetro Y,x, em temperaturas acima de 32°C, a levedura passa a produzir

muito mais etanol em relacio a biomassa existente, sendo que abaixo desse valor, o

metabolismo é desviado para a producido de biomassa.
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Pode-se observar que o modelo com os 11 parametros cinéticos ajustados representa

bem os dados experimentais para substrato, biomassa e produto, como pode ser visto nas

figuras de 4.6 a 4.10.
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Figura 4.6: Dados experimentais e simulados (QN —) para 30,0 °C. Dados experimentais

sdo para concentracdo de substrato, S( A ); biomassa, X(m) e etanol, P(e).
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Figura 4.7: Dados experimentais e simulados (QN —) para 31,2 °C. Dados experimentais

sdo para concentracdo de substrato, S( A ); biomassa, X(m) e etanol, P(e).
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Figura 4.8. Dados experimentais e simulados (QN —) para 34 °C. Dados experimentais

sdo para concentracdo de substrato, S( A ); biomassa, X(m) e etanol, P(e).
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Figura 4.9. Dados experimentais e simulados (QN —) para 36,8 °C. Dados experimentais

sdo para concentracao de substrato, S( A ); biomassa, X(m) e etanol, P(e).
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Figura 4.10. Dados experimentais e simulados (QN —) para 38,0 °C. Dados experimentais

sdo para concentracao de substrato, S( A ); biomassa, X(m) e etanol, P(e).
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Este modelo pode entdo ser utilizado para posterior otimizacdo e controle de
processos. Deve-se citar, entretanto, que quando ocorrem mudangas operacionais
resultantes de matéria-prima obtida de safra distinta ou microrganismo de linhagem
diferente, os parametros cinéticos do modelo necessitam de re-estimacdo para representar
os dados experimentais, apesar de esta pratica consumir tempo considerdvel. E importante
ressaltar também a dificuldade de re-estimacdo dos pardmetros ser resultante da interacdo

entre os mesmos (correlagdo cruzada).

4.1 VALIDACAO DO MODELO

A Figura 4.11 mostra os resultados do experimento 2, descrito na tabela 3.4, bem
como os perfis preditos pelo modelo. Os dados experimentais deste ensaio ndo foram
utilizados no procedimento de estimacdo dos parametros apresentados anteriormente,

porém somente para validacdo.
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Figura 4.11: Validagao do modelo. Dados experimentais e simulados para o experimento 2
da tabela 4. Dados experimentais sdo para concentra¢io de substrato, S( A ); massa celular ,

X(m) e etanol, P(e).
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42 METODOLOGIA DE PLACKETT-BURMAN (PB) PARA A SELECAO DOS
PARAMETROS SIGNIFICATIVOS PARA O PROBLEMA DE RE-ESTIMACAO.

O planejamento de Plackett-Burman pode ser aplicado para avaliar a influéncia de
um grande nimero de fatores em algumas dadas respostas (BARROS NETO et al., 1996).
Com 20 corridas, 19 varidveis podem ser analisadas no médximo em um determinado
resultado. Com a escolha de um nimero de fatores menor que 19 torna-se possivel o
calculo do erro através de colunas nao utilizadas da tabela, que se comportam como
varidveis inertes para os experimentos.

Neste trabalho esta técnica € utilizada para fazer a selecdo dentre os 11 parametros
cinéticos e verificar os que tém grande influéncia nos perfis gerados pelo modelo, de forma
que os ndo significativos sao mantidos constantes durante a etapa de re-estimagao para uma
nova condicao.

Neste trabalho, as respostas escolhidas para representar o experimento em batelada
foram o tempo de fermentacdo (t) necessario para consumo dos acticares redutores (ART),
a concentracdo de produto (P) e a concentragdo de células (X). Para aplicacdo da
metodologia, foram escolhidos os valores de parametros obtidos para o experimento a 34 °
C, na tabela 4.7. Estes valores foram variados e testados em dois niveis distintos, baixo (-) e
alto (+), de acordo com a tabela 4.9. A diferenca entre esses niveis e os valores no ponto

central a 34 ° C foi de 10 %.
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Tabela 4.9: nivel superior (+) e inferior (-) dos parimetros para 34 ° C para planejamento

de PLACKETT E BURMAN (1946).

Parametros Nivel (-1) Nivel (+1)
Mmax 0,3510 0,4290
Ximax 38,7000 47,3000
Prnax 67,5000 82,5000
Y 0,0356 0,0436
Ypx 8,9393 10,9258
K 3,6900 4,5100
Ki 0,0036 0,0044
my 0,1800 0,2200
m 0,9000 1,1000
n 1,3500 1,6500
m, 0,0900 0,1100

A matriz de planejamento para Plackett- Burman foi construida com 20 linhas e
colunas, como apresentado na tabela 4.10. 20 simula¢des utilizando os valores de
parametros correspondentes aos apresentados na tabela 4.9 foram realizadas. Como o efeito
de somente 11 parametros é avaliado, as colunas restantes sao formadas por varidveis
inertes, que sdo utilizadas na estimacdo do erro. Este valor de erro, no entanto, ndo tem

significado fisico, j4 que em simulacdo ndo ha erro experimental.
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Tabela 4.10: Matriz de planejamento de Plackett-Burman contendo 11 parametros

cinéticos.
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Através de simulacdo usando o modelo matemadtico, valores de t, X e P foram
obtidos para cada fermentacdo e usados como respostas no Planejamento de Plackett-
Burman. Condi¢des iniciais de X, S e P foram fixadas em 0,7; 119,93 e 3,9 Kg/m3,
respectivamente, para todas as simulagdes, pois se sabe que estas influenciam os perfis de

concentracdo dos componentes. Os resultados sdo apresentados na tabela 4.11.
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Tabela 4.11: Resultados das simulagdes de fermentacdes utilizando valores de parametros

para nivel superior (+1) e inferior (-1).

simulacéo t (h) X (Kg/m’) P(Kg/m3)
1 13,2900 4,6631 50,2255
2 19,2500 5,3362 61,9861
3 14,2800 5,4746 50,2569
4 14,3100 4,6939 50,8021
5 24,5200 5,1836 60,7191
6 17,1200 5,4232 51,2039
7 10,7400 47576 43,0712
8 12,6900 4,6687 50,8805
9 18,5600 53124 59,4927
10 14,3700 5,5107 61,4445
11 23,0300 5,1419 60,7421
12 14,0000 5,4702 50,2588
13 20,3100 4,5586 51,2221
14 17,3800 5,4624 52,1338
15 19,4500 4,4948 51,4202
16 18,1200 5,3443 51,4044
17 12,9900 4,6532 43,0752
18 11,6900 4,6962 42,2689
19 13,1600 4,7139 43,4297
20 13,6700 4,7017 42,8289

A ferramenta de Planejamento Fatorial de PLACKETT-BURMAN (1946) contida
no Software STATISTICA versdo 7.0 foi utilizada para selecdo dos parametros mais
relevantes no comportamento do modelo, como mostrado nas tabelas 4.12 a 4.14. Os
valores dos efeitos nas respostas foram estimados com confianga estatistica de 95 %.
Resultados apresentados em negrito seriam os estatisticamente significativos em caso de
trabalho experimental. Em caso de simulacdo, ndo se pode falar em significancia estatistica,
ja4 que mesmo os parametros com valores baixos nao podem ser atribuidos a erros
experimentais. Vamos, no entanto, considerar os parametros em negrito como aqueles que
apresentam maior influéncia nas respostas.
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Tabela 4.12: Estimativa dos efeitos dos parametros cinéticos do modelo no tempo para
consumo total do substrato, representado pelo tempo de fermentacdo. Resultados obtidos

através do planejamento de PLACKETT-BURMAN (1946).

Fatores Efeito em t(8) p -95 % +95 %
t
média 16,1465 46,5302 0,0000 15,3463 16,9467
Mmax -2,1610 -3,1137 0,0144 -3,7614 -0,5606
Xmax -0,1270 -0,1830 0,8593 -1,7274 1,4734
Prax -3,7370 -5,3845 0,0006 -5,3374 -2,1366
Y 3,8330 5,5228 0,0005 2,2326 5,4334
Y px 3,6630 5,2779 0,0007 2,0626 5,2634
K -0,1730 -0,249 0,8094 -1,7734 1,4274
Ki 1,0650 1,5345 0,1634 -0,5354 2,6654
my 0,6730 -0,9697 0,3606 -2,2734 0,9274
m -0,0870 -0,1254 0,9033 -1,6874 1,5134
n 1,7430 2,5114 0,0363 0,1426 3,3434
m, -0,0570 -0,0821 0,9366 -1,6574 1,5434
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Tabela 4.13: Estimativa dos efeitos dos parametros cinéticos do modelo na concentragio de

biomassa. Resultados obtidos através do planejamento de PLACKETT-BURMAN (1946).

Fatores Efeito em t(8) p 95 % +95 %
X
média 5,0130 378,5407  0,0000 4,9825 5,0436
Mmax 0,0464 1,7530 0,1177 -0,0146 0,1075
X max -0,0094 -0,3575 0,7299 -0,0705 0,0516
Pax 0,1193 4,5069 0,0019 0,0583 0,1804
Y 0,7058 26,6469 0,0000 0,6447 0,7668
Yox -0,1133 -4,2784 0,0027 -0,1744 -0,0522
K 0,0096 0,3635 0,7256 -0,0514 0,0707
Ki -0,0306 -1,1565 0,2808 -0,0917 0,0304
my -0,0422 -1,5951 0,1493 -0,1033 0,0188
m 0,0185 0,6996 0,5040 -0,0425 0,0796
n -0,037918 -1,4316 0,1901 -0,0989 0,0231
m, -0,0093 -0,3538 0,7326 -0,0704 0,0517
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Tabela 4.14: Estimativa dos efeitos dos parametros cinéticos do modelo na concentragio de

produto. Resultados obtidos através do planejamento de PLACKETT-BURMAN (1946).

Fatores Efeitoem t(8) p 95 % +95 %
P
média 51,4433 658,4143  0,0000 51,2632 51,6235
Mmax 0,1400 0,8964 0,3962 -0,2203 0,5004
X max 0,0241 0,1546 0,8809 -0,3362 0,3845
Pax -0,4875 -3,1198 0,0142 -0,8479 -0,1272
Y 9,0418 57,8622 0,0000 8,6814 9,4021
Yox 8,9003 56,9568 0,0000 8,5399 9,2606
K -0,1873 -1,1984 0,2651 -0,5476 0,1731
Ki -0,1861 -1,1907 0,2679 -0,5464 0,1742
my -0,8816 -5,6418 0,0005 -1,2419 -0,5213
m -0,1092 -0,6989 0,5044 -0,4696 0,2511
n -0,1195 -0,7645 0,4665 -0,4798 0,2409
m, 1,0309 6,5971 0,0002 0,6705 1,3912

De acordo com as tabelas 4.12-4.14, um.x € n foram estatisticamente significativos
para tempo de fermenta¢do; m, € m, para concentracdo de etanol. Um alto efeito dos
pardmetros Pnax, Yy € Y« foi observado no modelo para todas as respostas. Os demais
parametros que ndo possuem significancia sdo mantidos constantes durante a etapa de re-

estimacao.

4.3 RE-ESTIMACAO DE PARAMETROS COM NOVOS DADOS EXPERIMENTALS.

Para testar o desempenho do modelo na presenca de flutuagdes na composicdo da
matéria-prima um experimento foi realizado. Durante o trabalho, parte do melago de cana
utilizado nos experimentos sofreu inversao, fato que foi detectado na anédlise via HPLC, o
que comprovou a falta da sacarose na composi¢do e grande presenca de glicose e frutose.
Isso pode ser explicado pelo alto tempo de armazenamento do melago durante os
experimentos e, conseqiientemente sua degradacao.

Desta forma, os experimentos realizados com esta nova condicao foram utilizados na

fase de reajuste de pardmetros com o objetivo de representar uma condi¢do distinta. Para
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este teste, foi realizada uma comparagio entre o ajuste do modelo aos dados experimentais

com parametros cinéticos utilizados no desenvolvimento do modelo € com a re-estimacao

dos parametros mais sensiveis, como segue.

Com a finalidade de testar a capacidade de predi¢ao do modelo frente a flutuagcdes na

matéria-prima utilizou-se primeiramente um experimento a 36,8°C e os resultados foram

comparados, sem e com re-estimacao de parametros mais sensiveis.

Os resultados sdo apresentados na tabela 4.15:

Tabela 4.15: Dados experimentais da fermentacdo em batelada a 36,8° C e Sp= 132,924 g/L

com novas condi¢des de melaco.

t(h) Massa Etanol ART Glicose Frutose
Seca (g/L) (g/L) (g/L) (g/L)
(8/L)
0,00 0,29 0,000 132,924 73,704 59,220
3,00 0,85 0,000 127,812 69,492 58,320
5,42 2,40 10,332 141,666 72,852 68,814
7,80 2,96 20,946 112,902 51,930 60,972
8,18 3,60 19,866 107,406 48,606 58,800
9,18 4,05 26,904 96,936 40,284 56,652
11,18 4,25 37,542 72,072 23,736 48,336
12,50 4,53 39,582 50,478 11,970 38,508
14,50 4,63 51,060 36,954 2,844 34,110
16,50 5,18 58,098 25,380 0,000 25,380
18,50 5,36 61,614 15,510 0,000 15,510
20,50 5,15 67,908 4,896 0,000 4,896
22,57 5,53 73,602 0,000 0,000 0,000
24,53 542 72,363 0,000 0,000 0,000
25,02 5,88 73,617 0 0,000 0,000

Pela tabela 4.15, pode-se perceber que todo o acticar redutor total estd representado

em glicose e frutose, sendo que neste caso nao hd presenga de sacarose no meio,

confirmando o processo de inversdo do melago.
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Sem re-estimacdo de parametros, obtém-se o seguinte resultado apresentado na figura

4.12.
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Figura 4.12: predicio de nova condi¢do operacional sem re-estimacdo de pardmetros.

Dados experimentais e simulacdo (—). Dados experimentais sdo para concentracdo de
substrato, S( A ); biomassa X(m) e etanol P(e).

Na figura 4.12, pode-se observar que a simulacdo do modelo cujos pardmetros foram
definidos para as condi¢cdes de melaco contendo sacarose nao representa bem a produgao
para a fermentacdo com melaco invertido. Isso ocorre porque em meios contendo sacarose
€ necessdrio primeiramente o microrganismo produzir invertase para posterior fermentagao
da glicose e frutose, o que requer mais tempo para a fermentacio. J4 para meios contendo
glicose e frutose somente, o substrato estd pronto para ser metabolizado, e a taxa formacgao
de etanol € maior, bem como de consumo de substrato. Vale lembrar que a linhagem de
microrganismo foi a mesma para ambos.

De acordo com a avaliagdo dos efeitos nas tabelas de 4.12 a 4.14, no problema de re-
estimacdo a 36,8 °C, os pardmetros menos significativos foram mantidos fixos, Xax=38
Kg/m’; K=4,1 Kg/m’; K;=0,004 m’/Kg; m,=0,1; m=1,0; n=1,5 e m,=0,2, e somente 4
pardmetros foram re-estimados, Umax, Pmax, Yx € Ypx obtendo novos valores que
representam melhor esta nova condicao experimental (Uymax= 0,52 h'l, Prax= 76 Kg/m3, Y=

0,0509 e Y x=11,1436). Os resultados sdo apresentados na figura 4.13.
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Figura 4.13: predi¢cdo de nova condi¢do operacional com re-estimacdo de parametros.
Dados experimentais e simulagdo (—). Dados experimentais sdo para concentragdo de
substrato, S( A ); biomassa X(m) e etanol P(e).

Um novo experimento foi realizado a 31,2°C com mesma linhagem de levedura, e
melaco obtido de uma planta industrial em outro periodo distinto do original. Os resultados

sdo mostrados na tabela 4.16.
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Tabela 4.16: Dados experimentais da fermentacao em batelada a 31,2° C e Sp= 89,484 g/L

com novas condi¢des de melaco.

t(h) Massa Etanol ART Glicose Frutose
Seca (8/L) (8/L) (8/L) (8/L)
(8/L)
0,00 0,33 2,376 89,484 0 0
2,00 0,65 3,012 73,608 2,4 2,028
4,00 1,09 4,896 63,408 2,856 4,632
6,00 1,49 7,152 60,852 6,072 8,916
8,00 2,38 8,484 59,000 2,874 7,692
10,00 2,66 16,872 58,638 6,276 14,394
12,00 3,34 22,182 53,580 5,37 15,846
14,00 3,31 21,672 33,564 2,268 12,318
16,00 3,37 24,060 34,026 1,998 14,16
18,00 3,77 27,426 19,800 0 10,812
20,00 3,81 28,568 18,874 0 8,364
22,00 3,84 29,757 17,1 0,579 10,128
24,00 4,08 32,889 10,587 0 7,377
26,00 4,25 41,169 8,712 0 6,564
28,00 4,31 43,758 5,058 0 4,332
30,00 4,61 41,703 1,506 0 1,506

Na tabela 4.16 consta que as concentracdes de glicose e frutose no inicio da
fermentacdo sdo nulas, o que confirmou a grande diferenca na matéria-prima.
Provavelmente existe uma quantidade mesmo que pequena desses componentes no melago
que nao foi detectada pelo HPLC devido a alta diluicao utilizada nesta faixa (1:12).

Foi testada a capacidade de predicdo do modelo original (sem re-estimagdo dos

parametros) para esta fermentacdo, como na figura 4.14.
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Figura 4.14: predicdo de nova condicdo operacional sem re-estimacdo de parametros.
Dados experimentais e simulacdo (—). Dados experimentais sdo para concentracdo de
substrato, S(A); biomassa X(m) e etanol P(e).

Na figura 4.14, o resultado da simulacio do modelo mostra que este nao pode
predizer os resultados experimentais sem re-estimac¢do. Segundo o modelo original, a
fermentagdo terminaria em torno de 17 h para a concentragdo inicial de substrato de 89,484
Kg/m’, enquanto na realidade isso ird ocorrer somente com 30 horas. Isso mostra a grande
influéncia das condicdes de processo nas taxas de consumo de substrato e formacdo de
biomassa e etanol.

Apés re-estimagdo dos pardmetros mais sensiveis do modelo, como descrito

anteriormente, tem-se o seguinte comportamento do mesmo ao longo da fermentag¢do, como

apresentado na figura 4.15.
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Figura 4.15: predicdo de nova condi¢do operacional com re-estimacdo de pardmetros.
Dados experimentais e simulacdo (—). Dados experimentais sdo para concentracdo de
substrato, S(A); biomassa X(m) e etanol P(e).

68



Assim, a re-estimacdo de poucos parametros possibilita a obten¢do de um modelo
com boa qualidade de predicdo para novas condi¢des experimentais, com esfor¢co
computacional reduzido. Os novos valores obtidos dos parametros mais significativos

foram: = 0,36 h™', Pra= 40,96 Kg/m®, Y,= 0,05594 ¢ Y= 7,135.

4.4 EXPERIMENTO EM BATELADA ALIMENTADA E AJUSTE DO MODELO
CINETICO PARA NOVA CONDICAO EXPERIMENTAL

Visando testar a capacidade de predicdo do modelo para condi¢cdes de processo
bastante distintas da qual ele foi estabelecido, foi realizado um experimento em batelada
alimentada, sendo que para este foi envolvida no processo uma levedura floculante da
linhagem ATCC 26698, e melaco diferente do original.

Durante os experimentos, apesar de ser mantida a agitagdo no bioreator em 300 rpm,
foi utilizada somente uma turbina de pds planas, pois se iniciou o processo com um volume
pequeno de meio, e o uso de 2 turbinas poderia resultar em grande formacdo de espuma
quando o nivel do meio em um determinado tempo de alimentacdo alcancasse a altura da
turbina superior. Sabe-se que a agitacdo tem grande influéncia sobre o processo de
fermentagdo alcoolica.

A conducgdo do experimento em batelada alimentada teve sua vazao de alimentagdo
varidvel visando obter concentracdo de substrato constante ao longo do processo, o que
permitiria trabalhar em condicdes 6timas de produtividade mantendo fixa a concentracdo
acucares. Para isso também foi escolhida a temperatura a 34 °C, a qual € considerada 6tima
para a producao de etanol. O volume inicial no reator foi de 2,75 L e final de 5,23 L.

As técnicas analiticas para quantificagdo das amostras neste experimento foram as
mesmas descritas para o processo em batelada. A andlise de viabilidade celular foi realizada
pelo método do azul de metileno, citada por YOSHIDA et al. (1999). Os resultados sdo

apresentados na tabela 4.17.
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Tabela 4.17: Dados experimentais da fermentagao em batelada alimentada a 34,0° C e Sp=

84,571 g/L com novas condi¢des de melago e levedura floculante.

t(h) Xt (g/L) Xv(g/L) Etanol ART
(8/L) (8/L)

0 2,79 2,792 31,572 84,571
4,16 2,93 2,933 35,040 78,107
7,66 3,08 3,054 25,080 66,931

11,33 4,10 4,018 25,308 55,616
15,66 4,28 4,153 25,800 42915
18,91 4,01 3,812 26,412 35,456
23,50 391 3,642 29,988 32,369
29,83 3,37 3,204 31,584 28,274
33,16 2,68 2,364 38,388 29,673

Pela tabela 4.17, pode-se notar que a concentracdo de agticares redutores totais ndo
ficou constante durante a fermentacdo em batelada alimentada, efeito a principio desejével,
mas sim apresentou um valor decrescente ao longo do processo. Isto se deve ao fato da
determina¢do da vazdo de alimentacdo ser definida pela simulacdo da mesma utilizando os
parametros do modelo original a 34 °C com outra linhagem de microrganismo e diferente
meio de cultivo, o que ndo representa bem a realidade deste processo. O ajuste dos
parametros 6timos para o experimento em batelada alimentada foi realizado através do
FORTRAN de forma similar aos em batelada, porém foi acrescentada uma equacdo de
vazdo de alimentacdo e volume em fun¢do do tempo fermentativo (obtido pela integragao
da vazdo com o tempo) que era informado ao programa, e ainda termos de diluicdo na
equagdao do modelo, como nas equagdes de 2.11 a 2.15. Além disso, foi considerada a
expressao para cinética de morte, pois a viabilidade em processos industriais tende a cair
com longos tempos de cultivo. Essa perda de viabilidade € influenciada pela presenca de

etanol no meio e temperatura, como mostrado na equacao 4.1:

rd = (K 7 -exp(Kdp- P))- Xv (4.1)
Entdo, foi feita a re-estimag¢do somente dos pardmetros mais sensiveis do modelo,

obtendo os seguintes valores, pnsx= 0,4028 h'l, Poax= 51,59 Kg/m3 , Yx= 0,036 e Ypx=1,40

(Kg/Kg) , mantendo Xp4= 43,00 (Kg/L) constante para 34 °C bem como os demais
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parametros que nao sdo dependentes da temperatura. Os valores dos parametros
relacionados a cinética de morte (equacdo 4.1) otimizados pela rotina desenvolvida em
FORTRAN foram K4 =102 (h™") e Ky = 0,7814 (L/g).

Assim, a predi¢do dos dados experimentais em batelada alimentada pelo modelo

cinético considerado € apresentada na figura 4.16 como segue:
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Figura 4.16: predicao de experimento em batelada alimentada com levedura floculante com
re-estimagcdo de parametros cinéticos. Dados experimentais e simulacdo (—). Dados
experimentais sao para concentragdo de substrato, S( A ); biomassa X(m) e etanol P(e).

Nos momentos iniciais da batelada alimentada, a taxa de alimentagdo de substrato
era bem baixa, provavelmente menor que o consumo deste pelo microrganismo, o que
levou uma queda do mesmo até aproximadamente 20 horas. Posteriormente o
comportamento dos aguicares redutores totais ficou constante.

A concentracdo microbiana por sua vez aumentou no mesmo periodo, e depois das
20 horas passou a cair significativamente devido a uma grande taxa de alimentagdo ao
longo do processo, de forma que o microrganismo ndo conseguisse crescer na mesma
velocidade. O perfil de etanol permaneceu praticamente constante ao longo da fermentagao,
a um valor bastante baixo de forma que ndo inibisse o crescimento das leveduras, o que
colaboraria para reducdo da inibicdo pelo produto, o que € desejdvel em processos
industriais.

A figura 4.16 também mostra que € possivel com o modelo utilizado, fixando os
parametros menos relevantes e re-estimando os demais, predizer o comportamento do
processo em batelada alimentada, com boa qualidade de ajuste, mesmo variando a linhagem

microbiana, melago e nimero de turbinas no reator. Isso comprova a robustez do modelo.
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4.5 DESVIOS DO MODELO EM RELACAO AOS DADOS EXPERIMENTAIS.

O desvio padrio residual, representado pela equagdo 4.2, escrito como a
percentagem da média dos valores experimentais, representa a medida usada para

caracterizar a qualidade de predicao do modelo (ATALA et al., 2001)
JRSD J 100

RSD(%) =( i

4

4.2)

Sendo que RSD :lel’:l (d,-x,)*, no qual x, e d, sdo, respectivamente, o valor predito

pelo modelo matematico e valor experimental , d, € a média dos valores experimentais e

np, o nimero de pontos experimentais.

Os residuos para o modelo em batelada e alimentada otimizado pelo método Quasi-
Newton (QN) sdo mostrados na tabela 4.18. As concentracdes de biomassa, substrato e
etanol calculadas usando o modelo matematico apresentaram desvios menores que 23,3
para os experimentos, exceto para os modelos sem re-estimacao.

Tabela 4.18. Desvio padrio residual para todos os experimentos, com e sem re-estimagao

de parametros.

RSD(%)

Experimento X S P
T=30°C 9,5 233 14,6
T=31.2°C 15,6 10,4 11,0

T=34°C 18,6 8,2 6,3

T=36.8°C 9,6 12,9 4,9

T=38°C 12,1 14,1 4,9
T=34°C (validac@o) 16,6 8,0 18,4
T=36,8°C (sem re-estimagio) 13,3 8,3 37,8
T=36,8°C (com re-estimagio) 9,1 10,2 7,5
T=31.2°C (sem re-estimagao) 19,8 35,8 22,3
T=31.2°C (com re-estimagio) 12,8 19,4 13,1
Batelada alimentada (com re- 6,9 13,0 15,5

estimacao)
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46 INFLUENCIA DA CONCENTRACAO INICIAL DE SUBSTRATO E
TEMPERATURA DE FERMENTACAO NO RENDIMENTO EM ETANOL,
BIOMASSA, PRODUTIVIDADE E CONVERSAO.

Para otimizac@o do processo, pode-se ainda avaliar a influéncia de varidveis como
temperatura e concentragdo de substrato no rendimento em etanol e biomassa,
produtividade e conversao.

Com os parametros cinéticos encontrados para o modelo inicial, fez-se a simulacdo
de diferentes condicdes iniciais de processo definidas por um planejamento experimental 2°

+ pontos axiais, variando os fatores Sy e T, como na tabela 4.19.

Tabela 4.19: Condig¢des iniciais (T e Sp) de processo em batelada, utilizadas na simulacio

do modelo original (sem re-estimacao de parametros).

Simulacio T(°C) So (Kg/m”)
pl 32,00 130,00
p2 36,83 110,00
p3 34,00 138,28
p4 34,00 110,00
p> 32,00 90,00
po 34,00 81,72
p7 31,17 110,00
p8 36,00 130,00
p9 34,00 110,00

pl0 36,00 90,00

Para as simulacdes (10) utilizou-se o software FORTRAN 90, com os valores de T e
S definidos na tabela 4.19. O valor de concentragdo inicial de biomassa foi fixo para todas
as simulagdes, pois pode afetar na velocidade de consumo de substrato e consequentemente
na formacao de produto, resultando em valores distintos de produtividade. A presenca de
etanol no fermentador, resultante da presenca deste componente no indculo, age como
inibidor no crescimento celular, modificando os perfis de concentracdo. Para minimizar
esses efeitos descritos nas respostas, X e P foram fixados em 1 e 3 Kg/m®, respectivamente.

Assim foram calculadas as respostas (produtividade, rendimento em etanol e rendimento
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em biomassa), através de expressoes utilizadas por FERREIRA (2005), baseadas nos perfis

de concentragdo de S, X e P obtidos. Os resultados sdo mostrados na tabela 4.20.

Tabela 4.20: Resultados de rendimento em etanol e biomassa e produtividade para

simulacdes em batelada nas condic¢des iniciais definidas.

T(°C) So X P Produtividade Rendimento Rendimento
Simulacdo (Kg/m3 ) (Kg/m3) (Kg/m3) (Kg/m3 .h) em etanol  biomassa

pl 32,00 130,00 1,00 3,00 2,8914 0,3875 0,0365
p2 36,83 110,00 1,00 3,00 3,7872 0,3600 0,0331
p3 34,00 138,28 1,00 3,00 3,4156 0,3835 0,0347
p4 34,00 110,00 1,00 3,00 3,7988 0,3809 0,0355
pS 32,00 90,00 1,00 3,00 3,1596 0,3841 0,0376
pb 34,00 81,72 1,00 3,00 3,9108 0,3794 0,0360
p7 31,17 110,00 1,00 3,00 2,7709 0,3629 0,0381
p8 36,00 130,00 1,00 3,00 3,7881 0,3671 0,0335
P9 34,00 110,00 1,00 3,00 3,7988 0,3809 0,0355
pl0 36,00 90,00 1,00 3,00 4,0847 0,3647 0,0341

Através do software STATISTICA versao 7.0, tracou-se a superficie de resposta para a

produtividade em fun¢do de temperatura, e concentracdo inicial de substrato (figura 4.17).

Na figura 4.18 sd@o mostradas as curvas de nivel.
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Figura 4.17: Superficie de resposta para produtividade em funcao de concentracao inicial

de substrato e temperatura para o processo em batelada.
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Figura 4.18: Curva de nivel para produtividade em fun¢do de concentragdo inicial de

substrato e temperatura para o processo em batelada.

Nota-se que a maxima produtividade obtida foi em torno de 4 Kg/m’.h para a
temperatura de 34 °C, que coincide com a temperatura na qual o microrganismo apresenta
maxima velocidade especifica de crescimento bastante alta, na figura 4.1. Abaixo deste

valor, ocorre uma queda brusca de produtividade.
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Pode-se observar ainda que a concentracdo inicial de substrato na faixa estudada
quase ndo apresentou influéncia nesta varidvel, sendo que para a mesma temperatura os
valores de produtividade ficaram bem préximos. O fato de a produtividade ser baixa para
altas concentragdes de substrato inicial ndo era esperada na faixa de concentragdo estudada.

O desejavel em plantas industriais é a maximizac¢do da produtividade, sendo que a
mesma quantifica a velocidade da formacao de etanol pelo metabolismo do acgucar, e ainda
pode ser utilizada para qualificar a linhagem de levedura aplicada no processo
(STECKELBERG, 2001).

A superficie de resposta obtida para o rendimento em etanol € representada na

figura 4.19, como segue. A figura 4.20 mostra a curva de nivel.
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Figura 4.19: Superficie de resposta para rendimento em etanol em funcio de concentragdo

inicial de substrato e temperatura para o processo em batelada.
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Figura 4.20: Curva de nivel para rendimento em etanol em fun¢ao de concentragdo inicial

de substrato e temperatura para o processo em batelada.

O valor maximo de rendimento em etanol foi encontrado para temperatura em torno
de 34°C. e apresenta comportamento similar ao da produtividade do processo em fungao da
temperatura. Para a faixa estudada de concentracdo inicial de substrato em batelada, o Sy

nao teve muita influéncia no rendimento em etanol.

Para o rendimento em biomassa, tém-se as figuras 4.21 e 4.22.

B 0.oz=
[ oo2s
[ ooz
I 0032

Figura 4.21: Superficie de resposta para rendimento em biomassa em fungao de

concentracdo inicial de substrato e temperatura para o processo em batelada.
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Figura 4.22: Curva de nivel para rendimento em biomassa em fun¢do de concentragao

inicial de substrato e temperatura para o processo em batelada.

A alta influéncia da temperatura no rendimento em biomassa é facilmente notada. O
méximo rendimento em microrganismos ocorreu a 31,17°C, sendo que o0 minimo aconteceu
na extremidade superior de temperatura do intervalo estudado. Apesar deste ultimo valor
ndo ser favordvel ao crescimento microbiano, muitos processos de fermentacdo alcodlica
trabalham a altas temperaturas devido as condi¢des climdticas das regides brasileiras nas
quais plantas deste tipo estdo localizadas.

O valor de crescimento microbiano maximo coincide com a temperatura na qual os
microrganismos sdo mantidos na fase de preparacdo do inéculo.

Ainda, pela figura 4.22, a altas temperaturas, o metabolismo microbiano € desviado
para maior producdo de etanol, e para realizar funcOes bdsicas das células. Entdo, o
rendimento em biomassa tende a cair com o aumento desta varidvel de forma significativa.
Em altas temperaturas, a inibi¢do do crescimento microbiano pelo etanol também ¢é maior,

o que resulta em menor concentragdo de biomassa formada.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

5.1 Conclusoes
O modelo para crescimento microbiano utilizado considera, além da biomassa e
produto, a inibi¢do pelo substrato. Devido a isso, o modelo é capaz de representar com

sucesso dados experimentais a altas concentragdes iniciais de substrato quando comparado

com o de SEVELEY (1980), citado por DOURADO et al. (1987).

A maéaxima velocidade especifica de crescimento microbiano (Um,x) ocorre a 34 °C.
Este parametro para valores de temperatura acima de 36,8 °C decresce fortemente. Para
temperaturas abaixo de 34 °C, esta dependéncia é menor, e a inclinacdo da curva é mais
suave. Com isso, fica claro que desvios de temperatura para valores maiores de 36,8 °C,
levam a uma queda drastica no crescimento microbiano, resultando a uma menor formagao
de produto, considerando que a producdo de etanol estd relacionada ao crescimento, € o
rendimento de produto relacionado no crescimento celular tem comportamento quase
constante acima de 31,2 °C.

A tolerancia da S. cerevisiae pelo etanol e concentracdo de biomassa mostrou ser
alta a 31,2 °C, e acima deste valor de temperatura, tende a decrescer.

A metodologia de atualizacdo de parametros proposta foi capaz de predizer uma
nova condi¢do operacional utilizando uma linhagem microbiana distinta e melaco de cana
obtido a partir de matéria-prima de colheitas diferentes, o que € bastante comum em plantas
industriais.

Estudos realizados confirmam que modelos desenvolvidos para processos de
fermentacdo alcodlica que ndo tém seus pardmetros re-estimados para novas condicdes
operacionais, nao apresentam boa capacidade de predi¢do de dados experimentais de
processos industriais. Tendo isso em mente, este trabalho desenvolve uma metodologia
para ser utilizada sempre que a re-estimacdo de parametros se faz necessdria. A grande
vantagem observada na utilizacdo do planejamento Fatorial de PLACKETT-BURMAN
(1946) ¢ a selecdo de parametros que necessitam de re-estimagdo (4 em um total de 11), o

que diminui o tempo gasto nesta tarefa.
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A reducdo do ndmero de pardmetros que precisam ser re-estimados é muito ttil
principalmente na modelagem de processos em batelada alimentada, j4 que neste caso a
expressao para morte celular € utilizada, o que complica ainda mais o modelo e o problema
da interagdo entre o grande nimero de parametros existentes (correlagdo cruzada). Tendo
em vista esta dificuldade, a tarefa de estimacdo simultinea de 13 parametros para esse
processo seria uma tarefa muito complicada e praticamente impossivel, j4 que existe a
necessidade de informar uma boa estimativa inicial ao programa de otimizagdo para o
calculo dos valores para que o mesmo possa convergir. Isto exige bastante experiéncia e
conhecimento de metabolismo microbiano para obtencdo de resultados com significancia

fisica.

5.2 Sugestoes para trabalhos futuros

Aumentar a abrangéncia desse modelo cinético investigando sua capacidade de
predicdo de dados experimentais via re-estimacdo de somente parimetros mais sensiveis
para fermentacdes alcodlicas com mistura de melago e hidrolisado de bagaco de cana de
aclicar em vdrias propor¢des, e ainda para processos nos quais a diluicdo do melago é
realizada com a prépria vinhaga, substituindo a grande quantidade de dgua utilizada no
processo e reduzindo a geracdo de efluentes.

A partir de um trabalho mais abrangente poderia desenvolver um modelo
matemadtico para crescimento microbiano mais simples que considerasse apenas o0s
parametros mais sensiveis investigados neste trabalho.

Para uma abordagem mais detalhada do fendmeno fisico, poderia levar em conta na
modelagem o etanol presente intracelular, bem como tomar uma abordagem intrinseca para
cultivos a altas concentracdes de biomassa, o que permitiria avaliar se a manuten¢do do
Xmax acONtece para esses processos.

Avaliar a técnica de re-estimacdo do modelo proposto para processo continuo
extrativo de fermentacao alcodlica com mudanca em condi¢des operacionais.

Realizar modificagdes na rotina de otimizacdo para que a mesma pudesse ajustar
automaticamente todos os parametros cinéticos em fung¢do de temperatura para vdrias

fermentagdes de forma simultdnea a uma funcio dupla exponencial.
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Abstract

In this work, a procedure was established to develop a mathematical
model considering the effect of temperature on reaction kinetics. Experiments
were performed in batch mode in temperatures from 30 to 38°C. The
microorganism used was Saccharomyces cerevisiae and the culture media,
sugarcane molasses. The objective is to assess the difficulty in updating the
kinetic parameters when there are changes in fermentation conditions. We
conclude that, although the re-estimation is a time-consuming task, it is
possible to accurately describe the process when there are changes in raw
material composition if a re-estimation of parameters is performed.

Index Entries: Alcoholic fermentation; kinetic parameters estimation;
mathematical modeling; Quasi-Newton algorithm; Saccharomyces cerevisiae;
ethanol production.

Introduction

The interest in renewable energy sources tends to augment with the
concern about exhaustion of fossil fuels and the increase in their price. The
world meetings make clear that policies for renewable energy are essential
to achieve sustainable development in a broad sense. Environmental pro-
tection, job creation, alleviation of external debts in developing countries,
and security of supply are some of the key issues to mention (1). Bioethanol
(ethanol from biomass) is an attractive, sustainable energy source. Modeling
potentially reduces the cost of the alcoholic fermentation process develop-
ment by eliminating unnecessary experimental work. It allows the study of

*Author to whom all correspondence and reprint requests should be addressed.
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the various process parameters interactions through simulation. Besides, it
provides understanding of the process, which is helpful for operational pol-
icy definitions and can be applied for posterior optimization and control.

There are many minor problems associated with the alcoholic fer-
mentation process to be solved nowadays. Among them is the lack of
robustness of the fermentation in the presence of fluctuations in operational
conditions, which leads to changes in the kinetic behavior, with impact on
yield, productivity, and conversion. These changes are very common in
plants of alcoholic fermentation; they occur not only because of the varia-
tions in the quality of the raw material but also because of variations of
dominant yeast in the process. Also, the alcoholic fermentation process is
exothermic and small deviations in temperature can dislocate the process
from optimal operational conditions.

Temperature has an important influence on the alcoholic fermentation

process, because it is usually difficult to support a constant temperature

during large-scale alcoholic fermentation and it affects productivity as
well as microorganism viability. Besides, terms of temperature influence
on ethanol fermentation kinetics can be useful in strategies for process
optimization (2). Still, there are few works in the literature on the mathemat-
ical modeling of the fuel ethanol fermentation considering the effect of
temperature on the kinetic parameters. (2—4).

In this work we perform kinetic parameters optimization in an alcoholic
fermentation process. The kinetics was determined as function of
temperature from batch fermentations at temperatures from 30 to 38°C.
Based on experimental data, a differential model consisting of rate
expressions for cell growth, substrate consumption, and product formation
was proposed. The resulting model has eleven parameters, five of which
are known to be temperature dependent. In order to describe this
dependence, one set of parameters was estimated for each considered
temperature and in a subsequent step an equation describing the temper-
ature dependence of each parameter was fitted to the resulting data. The
performance of the proposed model in the presence of changes in raw
material composition is assessed before and after parameters re-estimation.

Materials and Methods

The microorganism used was Saccharomyces cerevisiae, cultivated in the
Bioprocess Engineering Laboratory in the Faculty of Food Engineering/State
University of Campinas, Campinas, SP, Brazil and obtained from an indus-
trial fermentation plant. The growth medium for the inoculum contained
50.0 kg/m? of glucose, 5.0 kg/m? of KH,PO,, 1.5 kg/m?3 of NH,Cl, 0.7 kg/m3
of MgSO,-7H,0O, 1.2 kg/m? of KCl, and 5.0 kg/m3 of vpaqf extract. The
growth of microorganisms was performed in '500-mL flasks placed in a
shaker at 30°C and 150 rpm for 24 h. The production medium was diluted
using sugarcane molasses from an industrial ethanol fermentation plant.
Sterilization was performed at 121°C for 20 min in autoclave.
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Table 1
Initial Substrate Concentrations and Temperature
for Experiments

Experiments T(°C) So (kg/m3)
1 30 127.6
2 31.2 86.8
3 34 119.1
4 36.8 84.6
5 38 118.8
6 34 168.1

A bioreactor (Bioflow III System; New Brunswick Scientific Co., Inc.,
Edison, NJ) with temperature and agitation control systems through pro-
portional and integral differential (PID) controllers was used. The total
working volume was 5 L. Agitation was controlled at 300 rpm and per-
formed with two flat blade turbine disk impellers, with six blades each.
"Temperature was controlled at the fixed value for each fermentation. Dry
cell mass was determined gravimetrically after centrifuging for 15 min at
3300 rpm (1219.68¢), washing, and drying the cells at 70°C. Biomass con-
centration is given by the weight difference divided by total sample volume.

Viable cells were counted with the methylene blue staining technique
(5). In this work the cell viability during batch fermentation was always close
to 100%. Total reducing sugar and ethanol concentrations were determined
by high-performance liquid chromatography (Varian 9010 model, Varian, Inc.
Scientific Instruments, Palo Alto, CA). A SHODEX KS 801 column (Showa
Denko, Tokyo, Japan) at 30°C was used. Ultrapure water obtained from
Milli-Q Purification System (Millipore Corporation, Billerica, MA) containing
Millipak membrane of 0.22 pm (diameter of pore) was mixed with H,SO,
(pH 1.4) and used as the eluent at a flow rate of 0.7 mL/min. The standards

tions from 0.1 to 40.0 kg/m?. The experiments were performed following the
initial substrate concentrations and temperatures depicted in Table 1.
Parameter Estimation Problem

Batch Model

For batch fermentation process, the mass balance equations that
describe the concentrations of biomass, substrate, and ethanol are:

dXxX

—— = ¢))
dt ¥

ds

dt s

dpP

—=r 3)
dt P
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where X is the concentration of cell mass (kg/m?3), S is the concentration of
substrate (kg/m3), and P is the concentration of ethanol (kg/ m?3). In this
study the rates of cell growth, r, (kg/[m3-hl]), substrate consumption, r,
(kg/Im3h], and product formation, r-(kg/[m3h]), were expressed as
functions of temperature, as described below. For fermentation with
S. cerevisiae, experimental data has shown that cellular, substrate and
product inhibitions are of importance (2). In this study, the cell growth
rate, r_, includes terms for such types of inhibitions:

S x Y r Y
Ix =M max - exp(—KiS)(l— e ] [l = J X 4)
S

max P max

where p___ is the maximum specific growth rate (h™'), K_ the substrate sat-
uration parameter (kg/m?3), K, is the substrate inhibition parameter
(m3/kg), X, .. the biomass concentration when cell growth ceases
(kg/m?3), P___ the product concentration when cell growth ceases (kg/m?3),
and m and n are parameters of cellular and product inhibitions, respec-
tively. Luedeking—Piret expression (6) was used to account for the ethanol
formation rate, 7.

rp = Ypxtx + mpX )

where Y_ _is Luedeking—Piret growth associated constant (kg/kg) and m
is the Luedeklng—Plret nongrowth associated constant (kg/ [kg -hD. The
substrate consumption rate, r_, is given by:

ts =(rx/Yx)+mxX 6)

This equation describes the sugar consumption during fermentation,
which leads to cell mass and ethanol formation. Y, and m_ are the limit
cellular yield (kg/kg) and maintenance parameter (kg/lkg-hl), respec-
tively. The first term of Eq. 6 considers that part of substrate is used for cell
growth and the second one, for cellular maintenance that is the energy
used for basic cell functions. According to the above description, there are
11 parameters to be estimated from experimental observations and some
of them are temperature-dependent parameters (U, .., X, ..s Poax Y, and
Y, ). This temperature dependence can be described by the follow1ng
expression (7):

Temperature-dependent parameter=A-exp(B/T)+C-exp(D/T) @

Optimization Using the Quasi-Newton Algorithm

Let O specify the parameters vector, which contains all the temperature-
dependent parameters. The objective of the optimization problem is to
find out 6 by minimizing the objective function (8,9), min E(0):
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np (X;’l —Xen)z (Sn —Sen )2 (Pn ——Pen )2 np
E(6)= _ 2
o El[ XeZme | SZme | Pelo El ea(®) (®

The optimization is performed using the experimental data from
fermentations in the temperature range of 30-38°C. Xe_, Se_, and Pe_ are
the measured concentrations of cell mass, substrate, and ethanol at the

nth sampling time. X, S, and P, are the concentrations computed by

: S RN P ~ ~d D PRUPY, P
the model at the nth sampling time. Xe__ , Se__ ,and Pe___are the max-

imum measured concentrations and the term np is number of sampling
points. g (6) is the error in the output owing to the nth sample.
Equations 1-6 were solved using a FORTRAN program with integration
by an algorithm based on the fourth-order Runge-Kutta method. In
order to model the fermentation experiments, the temperature depen-
dent parameters (M maxs Xinaxt Ponasy Y ,and Y ) in Egs. 4-6 were deter-
mined by minimizing Eq. 8 using a Quasi-Newton (QN) algorithm. The
FORTRAN IMSL routine DBCONF was used for this purpose. The
optimization problem was implemented as a nonlinear programming
problem written as:
Minimize Eq. 8

Subiject to IP < x, < u,p= 1,...,
where, x, 1s the temperature-d ent parameters. The lp and u, are
specified lower and upper bounds on the variables, with I_ < u_. The
parameters that are not temperature dependent had their values fixed
according to the work of Atala et al. (2) as follows: K, = 4.1 kg/m3, K, =
0.004 m>/kg, m, = 0.1 kg/(kg-h), m, = 0.2 kg/(kg-h), m = 1.0, and n = 1.5.
The optimization procedure was repeated for each temperature value (30,
31.2, 34, 36.8, and 38°C), resulting in five sets of the temperature depen-

dent parameters (1 X P Y, and Y ).

max’/ ““max’ © max’/

Influence of Temperature on the Kinetics

After the temperature dependent parameters were optimized by
using the QN algorithm, they were described by Eq. 7 as functions of
temperature. The Levenberg-Marquardt algorithm was used for fitting
all constants (A, B, C, and D), whose values are presented in Table 2.
This table also shows the coefficient of determination (+2) of the param-
eters fitting. Figure 1 shows the resulting dependence of p__, , X__ ,
P_ .Y, and Y _ with temperature. The symbols (W) are the optimized
values determined for each temperature using the QN algorithm and
the lines represent the temperature dependence description of Eq. 7. It
can be observed that the maximum specific growth rate occurs at a
temperature of 34°C, considered the optimum condition for growth.
Ethanol tolerance, limit cellular yield and X_, decreases with tempera-
ture as expected.
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Table 2
Constant Values in the Eq. 7 and Coefficient of Determination

(r?) of Parameters Fitting as Functions of Temperature for Batch Model
Optimized by QN

Parameter *3) A B C D
Mo 0.999 —2.98 x 10° -304.44 2.82 x 10° -302.18
X 0.999 72010718 1284.40 10.24 48.58
P 0.999 6.01 x 10-22  1588.05 106.33 ~12.02
Yx 0.999 —2.98 x 10717 1194.15 11.73 -5.60
pr 0.997 —4.10 x 1078 5111.34 0.01 33.72
Results

The mathematical model to be computed consists of Eqs. 1-6. The
temperature dependent parameters W,.., X, Pray Y, and Y, are given
by Eq. 7 with the constants (A, B, C, and D) shown in Table 2, the param-
eters, which are not temperature dependent are fixed according to Atala et al.
(2). The profiles for ethanol, substrate, and biomass are shown in Fig. 2. It
can be observed that the estimated model was able to fit batch experimen-
tal observations very satisfactorily and, therefore, the model can be
applied for posterior optimization and controller process design.
However, it should be stressed that when there are changes in operational
conditions, the model kinetic parameters have to be re-estimated. It is
worthwhile mentioning that, although the re-estimation is a time-consuming
task, it is necessary to accurately describe the process when there are
changes in raw material composition. Figure 3 shows the results for exper-
iment 6 described in Table 1. The experimental data of this experiment

matinn nracadiira hitt anlyvy A validaroe tha adsl
were not used in the estimation procedure, but only to validate the model.

The residual standard deviation (RSD), Eq. 9, written as a percentage
of the average of the experimental values, was the measurement used for
characterizing the quality of the prediction of the model.

JRED 1109

P

X

RSD(%)= ( 9

where RSDz;}ﬁZZ’; 1(dp—-xp)2 in which x, and d, are, respectively, the

value predicted by the mathematical model and experimental value, Ep is

the average of the experimental values, and np is the number of experi-
mental points. The RSDs (%) for the batch model optimized by QN are
shown in Table 3. The concentrations of biomass, subsirate, and ethanol
concentrations calculated using the resulting mathematical presented
deviations of 4.9-23.3% from the experimental data.
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Fig. 1. Kinetic parameters optimized by QN algorithm at 30, 31.2, 34, 36.8, and 38°C,
respectively.
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Fig. 2. Experimental and simulated data (QN—) from 30 to 38°C. Experimental data
are for concentration of substrate, S (A); cell mass, X (m); and ethanol, P (®).
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Fig. 3. Validation of the model. Experimental and simulated data for experiment 6
in Table 1. Experimental data are for concentration of substrate, S (A); cell mass, X (m);
and ethanol, P (®).

Table 3
RSDs (%) for the Batch Model
RSD (%)
Output T = 34°C
variable T=30°C T=312°C T=34°C T =2368°C T =38°C (validation)
X 9.5 15.6 18.6 9.6 12.1 16.6
S 23.3 10.4 8.2 12.9 14.1 8.0

P 14.6 11.0 6.3 4.9 4.9 8.4

In order to test the model performance in the presence of fluctuations
in raw material and culture medium compositions, an experiment
performed at 34°C was considered. The only difference between this
experiment and the experiments at 34°C shown in Figs. 2 and 3 are the
molasses origin (molasses from a different harvesting) and the production
medium, which, in this case, was diluted sugarcane molasses with
addition of 1.0 kg/m? of yeast extract and 2.4 kg/m3 of (NH,SO,. The
results are shown in Fig. 4A. The results after re-estimation of kinetic
parameters are shown in Fig. 4B. The RSD (%) values for the model with
and without parameters re-estimation are shown in Table 4.

Discussion

The main objective of this work is to evaluate mathematical models to
describe the alcoholic fermentation process in the presence of changes in
operational conditions and fluctuations in the quality of raw material. These
models are important to enable dynamic behavior studies, determination
of control structures, optimization, and design of process controllers. It is
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Fig. 4. Model performance in the presence of fluctuation in raw material composi-
tion. (A) Model without parameters re-estimation. (B) Model with parameters re-

estimation. Experimental data are for concentration of substrate, S (A); cell mass, X (m);
and ethanol, P (@).

Table 4
RSD (%) for the Batch Model in the Presence of Fluctuations in Raw

Material and Production Medium Compositions With and Without
Parameters Re-estimation

RSD (%
Output variable S
(T = 34°C) Without re-estimation With re-estimation
X 39.7 17.4
S 36.1 13.2
P 45.3 4.8

well-known from past studies that models, which do not have their
parameters re-estimated when changes in operational conditions occur, do
not describe the process accurately. Also, the description of the tempera-
ture dependence by the model is very important, although it transforms

am Teadon a mmmca e

the p paramn meter re-estimation Pr roblem IO a ImMucn more L.UIIlpllLth(l Op[l*
mization problem.

In this work a procedure is presented for parameters re-estimation to
follow more accurately the process behavior when changes in operational
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conditions take place. The general methodology consists on keeping the
parameters that are not temperature dependent and estimating those ones
that are affected by temperature. The fitting procedure makes use of a
double exponential function to find out the best relationship between
parameters and temperature. The profiles of biomass, substrate, and
ethanol concentrations calculated using the resulting mathematical
presented deviations from 4.9 to 23.3% of the experimental data.

The authors acknowledge Fundagido de Amparo a Pesquisa do Estado
de Sao Paulo (FAPESP) and Conselho Nacional de Desenvolvimento
Cientifico e Tecnolégico (CNPq) for financial support.

Nomenclature
K; substrate inhibition coefficient (m3/kg)
K, substrate saturation parameter (kg/m3)
m parameter used to describe cellular inhibition
m,  ethanol production associated with growth (kg/[kg-h])
m,  maintenance parameter (kg/[kg-h])
n parameters used to describe product inhibitions
P product concentration (kg/m3) :
P .x product concentration when cell growth ceases (kg/m3)
o kinetic rate of product formation (kg/[m3-h])
7y kinetic rate of substrate consumption (kg/[m3-h])
r. kinetic rate of growth (kg/[m?3-h])
S substrate concentration (kg/m?3)
T temperature into the fermentor (°C)
X biomass concentration (kg/m3)
X nax blomass concentration when cell growth ceases (kg/m3)

yield of product based on cell growth (kg/kg)
limit cellular yield (kg/kg)
maximum specific growth rate (h™1)
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