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RESUMO

Este trabalho teve como objetivo desenvolver um sistema de fermentagio continua operando com
reator tipo torre utilizando linhagens de leveduras floculantes isoladas de processo industrial
(Destilaria Diana safra 95/96). A cepa a ser utilizada no reator foi selecionada em funcéio de sua
capacidade de floculagio, uma vez que essa caracteristica é o principal requisito para manutencio
da linhagem imobilizada no reator. Qutras caracteristicas associadas a performance fermentativas
das cepas também foram avaliadas (velocidade de crescimento, velocidade de consumo de
substrato e rendimento em etanol). Os testes do sistema foram realizados em dois reatores de
vidro ( didmetro de 5,8 cm e 78 cm de altura) tipo torre ligados em série . Os testes foram
realizados em duas etapas. A primeira etapa inclui testes preliminares aonde se estudou a
operacionalidade do reator frente a variagio na concentragio de ART de alimentacio e tempo de
residéncia. Nestes testes obteve-se produtividade de até 10,14 mL etOH/L. h (8,00 g etOH/ L. h)
Entretanto os rendimentos ndo foram satisfatorios (50,58 %). Isto foi associado a passagem de
todo CO; produzido no primerro reator para o segundo, fato este que impediu a formagio de um
leito estavel no mesmo. Na segunda fase de testes eliminou-se para o meio externo parte do CO,
.p;.—ed.uzid@ no pri-meém ...... reator, t@mandﬁ....pas.s.i.ve}..a far‘m-ac;ﬁo----de- um- leito- estével--no--segund o.
Foram estudados os efeitos da variaveis concentragio de ART na alimentaciio, vazio de reciclo
no segundo reator, tempo de residéncia e relagdo didmetro/altura dos reatores sobre o rendimento
e a produtividade do sistema. Observou-se que a concentragio de ART na alimentagio e o tempo
de residéncia s3o as variaveis que mais interferem na produtividade do sistema. Nestes ensaios
foi possivel obter valores de produtividade de até 19,44 mL etQOH/L. h (15,40 g etOH/L. h)
mantendo-se os valores de rendimento elevados (na faixa dos 93%). O rendimento nio foi
afetado por nenhuma variavel estudada dentro das faixas de valores avaliados. Todos os ensaios
foram conduzidos segundo planejamento experimental fatorial e os resultados avaliados através

de superficie de resposta.
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ABSTRACT

The purpose of this work was to develop a continuous fermentation system operating with a
tower-type reactor using flocculating yeast strains isolated from industrial process (Diana
Distillery, 95/96 harvest season). The strain used in the reactor was selected taking into account
its flocculation capacity, since this characteristic is the main requirement for maintaining the
strain immobilized in the reactor. Other characteristics associated with the fermentative
performance of strains have also been evaluated (growth rate, substract consumption rate and
ethanol yield). The system tests were performed in two tower-type glass reactors (5,8 cm in
diameter and 78 cm high) connected in series. The tests were carried in two stages. The first
included preliminary tests in which it was studied the reactor’s operativeness al varying feeding
ART (total reducing sugars) conceniration and residence time. Although it was obtained a
productivity of up to 10,14 mL etOH/L. h (8,00 g etOH/L. h) in these tests, the yields were not
satisfactory (50,58%). This fact was associated with the passage of all CO, produced in the first
reactor to the second, preventing the formation of a stable bed in it. In the second stage of tests it

was eliminated part of the CO; produced in the first reactor, making it possible for a stable bed to

be formed in the second reactor. The effects of the variables of ART concentration in feeding,
recycle flow in the second reactor, residence time and the diameter/height relation of the reactors
on the yield and the productivity of the system were studied. It was observed that the ART
concentration in feeding and the residence time are the variables that most interfere in the
productivity of the system. It was possible obtain productivity values of up to 19,44 mL etOH/L.
h (15,40 g etOH/L. h) while keeping high yield values (around 93%). Yield has not been affected
by any studied variable within the evaluated value range. All trials followed a factorial

experimental desing and the results were evaluated based on the response surface,
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1. INTRODUCAO

No Brasil a producgiio industrial de etanol sempre esteve associada & indstria agucareira e
atualmente o alcool concorre em condigBes de igualdade para a viabilidade geral do

empreendimento.

A partir da crise do petroleo, nos anos 70, a produgiio de etanol ganhou importincia e
tornou-se a principal altemativa no programa de combustiveis para a substituigdo da gasolina.
Com a criagiio do Proalcool, o Brasil foi o primeiro pais do mundo a desenvelver um programa
em larga escala para a produgdo de combustiveis alternativos. Em conseqiiéncia desse fato, nos
altimos 20 anos, as pesquisas tem se intensificado visando melhorar o rendimento da produgio

industrial de etanol e obter custos competitivos em relag@o aos dos outros combustiveis.

O processo utilizado na produgdo industrial de etanol era do tipo descontinuo (batelada), até
a década de 40. Esse processo evolutu para o sistema de batelada alimentada que consiste na
recirculacio de células (Melle Boinot), levando a um notavel aumento de rendimento e

produtividade, com conseqliente reducdo nos custos de produgdo. Atualmente esse processo semi-

A fermentagdo comntinua € uma evolugdo natural do processo de batelada alimentada e,
embora tenha sido desenvolvida hi varias décadas, s0 comegou a ser utilizada na produgio
industrial na metade dos anos 80. Uma das principais vantagens do processo continuo € a redugio
dos tempos ndo produtivos (limpeza de equipamento, carga e descarga, etc...) com conseqiiente
aumento na produtividade. Além disso, nos processos continuos € possivel trabathar em condigdes

estaveis durante a fermentacdo o que favorece o desempenho do microrganismo.

As primeiras instalagdes industriais de fermentagio continua apresentaram diversos
problemas: elevados niveis de contaminacio com baixos rendimentos, problemas hidraulicos para
a manutencfio de um fluxo constante de alimentagfo e retirada do vinho fermentado, acimulo de

solidos nas dornas, impossibilidade de tratar e armazenar todo o fermento durante as paradas
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prolongadas, etc... Esses problemas desestimularam a rapida adogio dessa tecnologia entre as

unidades produtoras.

O desenvolvimento tecnologico possibilitou a solugdo de parte dos problemas das primeiras
unidades de fermentacdo continua. Esse fato, associado 4 necessidade de melhorar constantemente
a produtividade, contribuiu decisivamente para a difusiio dessa tecnologia. Atualmente cerca de
40% das unidades industriais brasileiras trabatham com processos de fermentacfio continua
(ZAPPELLON & ANDRIETTA, 1992).

Processos alternativos que minimizem o custo da produgio de etanol tem sido objeto de
estudo de varios grupos de pesquisadores. A eliminagio das separadoras centrifugas, pelo alto
custo de instalagdo e manutencio, tem sido © alvo dessas pesquisas. A utilizacdo de decantadores
como forma de separagdo das células é uma alternativa considerada. Alguns projetos foram
instalados em unidades industriais com resultados nfo satisfatorios. O insucesso desses sistemas
mcluem tanto a dindmica lenta do mesmo como as condigSes desfavoraveis em que a levedura ¢

exposta (alta concentragido de etanol e baixa concentracio de substrato).

Os estudos em escala piloto de fermentaciio continua com leveduras floculantes tiveram
inicio nos anos 80. O objetive desses processos era trabalhar com um microrganismo que, em
fungdo de suas caracteristicas floculantes, permitisse eliminar a fase de centrifugacio necessaria
para separar as células do vinhe fermentado, uma vez que esta etapa tem um custo elevado. A
Inter - UHDE Engenharia Quimica Ltda. (subsidiaria da HOESCHT) desenvolveu, na Alemanha,
um processo de fermentagio continua usando uma linhagem de leveduras floculantes selecionado
por eles. Esse processo foi testado em escala piloto, pela primeira vez no Brasil, na Usina Da
Barra (Barra Bonita - SP) e posteriormente foi introduzido em escala industrial na Destilaria Diana
{Avanhandava - SP). O processo ndo obteve a performance esperada uma vez que a levedura
introduzida nfio se mantinha no processo pois era substituida por leveduras introduzidas pelo
mosto, ndo floculantes, inadequadas a conducgdo do mesmo. Algumas modificag@es no sistema de
fluxo destes reatores foram feitas por Pesquisadores do CPQBA/UNICAMP. Estas tornaram

possivel o estabelecimento de leveduras floculantes naturais da regiio no processo, transmitindo
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ac mesmo uma maior estabilidade. Atualmente a produtividade atingida por esta unidade esta
proximo de 18 L de etanol/ litro de reator por hora, enquanto 0s processos continuos com
centrifugacio de cé€lulas otimizados atingerm 12 L etanol/L. h. Isto é decorrente do fato de que
quando se trabalha com reatores de leito fluidizado é possivel operar o processo com altas
concentracSes de células no interior do mesmo (45% v/v), e ainda possui a vantagem de ndo
necessitar de operaghes subsequentes para se separar as células do vinho fermentado. Em reatores
continuos com centrifugacio de células ndo seria vantajoso economicamente trabalhar com
concentragdes tdo altas de células uma vez que seria necessario um grande mimero de centrifugas
para a separa¢io das mesmas, 0 que inviabilizaria do ponto de vista econémico o processo, pois
estes equipamentos sa0 caros € requerem manutencgio periodica, além de consumirem uma
guantidade de energia consideravel. Apesar de apresentarem bons resultados ¢ necessario ainda
estudos de otimizagdo do processo industrial, pois ndo foi possivel operar em condicdes de
fermentacio que permitam a total eliminagdo da fase de centrifugagio para a separagio das

ceélulas.

Este trabalho teve como objetivo desenvolver um sistema de fermentagio continua
operando com reator tipo torre utilizando linhagens de leveduras autoimobilizaveis isoladas de

processo industrial (Destilaria Diana safra 95/96), que permite o acimulo de células em seu

interior dispensando, desta forma, a necessidade de utilizaciio de unidade de separaciio. A cepa
utilizada no reator foi selecionada em fungdo de sua capacidade de floculacio, uma vez que essa
caracteristica ¢ o principal requisito para manutencgiio da linhagem imobilizada no reator. Qutras
caracteristicas associadas a performance fermentativas das cepas também foram avaliadas
(velocidade de crescimento, velocidade de consumo de substrato e rendimento em etanol). Os
testes do sistema foram realizados em dois reatores de vidro ( didmetro de 5,8 cm e 78 cm de

altura) tipo torre ligados em série, para simular a operacfio da planta industrial.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. EVOLUCAO DOS PROCESSOS DE FERMENTACAO ALCOOLICA

Mesmo sendo conhecida ha muito tempo, a fermentagfio alcodlica aplicada 4 produgdo
industrial de etanol propriamente dita iniciou-se a partir do século XIX. Anterior a este século o

que se produzia, na verdade, era aguardente (ALMEIDA, 1940).

Um grande avango na produgdo industrial de etanol foi alcancado na década de 30, quando
surgiu na Franca o processo Melle-Boinot (ALMEIDA, 1960). Segundo LIMA (1960), até o
inicio dos anos 60 os processos de corte e de utilizagio de pé-de-cuba individual (classico) eram
bastante utilizados na fermentaciio de melago nas industrias brasileiras. DREWS (1964) comenta
que estes processos apas 1964 estavam presente somente em destilarias de pequeno porte e estava
sendo rapidamente substituido pelo processo Melle-Boinot (batelada alimentada com reciclo de

células).

A utilizagdo do processo Melle-Boinot nas plantas de producio de etanol brasileiras se
- generalizou no final da década de 60 e nos anos 70. Segundo ZARPELLON & ANDRIETTA
(1992) todas as destilarias instaladas quando da criagio do Programa Nacional do Alcool (1976),

foram equipadas com este processo.

A eficiéncia do processo Melle-Boinot unida aos problemas das primeiras plantas de
fermentagdo continua surgidas no Brasil atrasaram a implantagfio deste processo na indastria, ja
que a grande maioria das instalagdes continuas daquela época eram adaptacdes de baixo custo
feitas em processos de bateladas pré-existentes. Segundo FINGUERUT er al. (1992), apesar da
fermentagdo continua ser uma evolugiio natural de processo batelada-alimentada, nio é um
desenvolvimento recente. Estes mesmos autores citam a existéncia de instalagdes industriais na

Franca na década de 30, operando com melago de beterraba.
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BORZANI (1960) cita varios trabalhos sobre fermentacio continua dando como vantagens
desse processo; maior produtividade; maior uniformidade do produto; e maior adaptabilidade
para automagdo. Segundo este mesmo autor, na década de 60 eram PouUCos os casos onde os
processos fermentativos continuos apresentavam aplicacio industrial. A utilizagiio do processo

continuo de fermentagdc alcoolica na industria brasileira iniciou-se nos anos 70,

Segundo ZAPERLLLON & ANDRIETTA (1992) o interesse pelo processe de fermentacio
alcodlica continua foi acelerado no Brasil a partir da wltima década, como forma de se reduzir 0s
custos de produgdio, de modo a reduzir o volume de vinhoto produzido e o consumo de vapor
necessario. Atualmente cerca de 40% das unidades industriais brasileiras trabaltham com processos

de fermentacio continua.

Alguns estudos de processos alternativos para produco de alcool tem sido realizados. O
estudo em escala piloto de fermentagio continua utilizando leveduras floculantes tiveram micio
nos anos 80. O objetivo desses processos era trabathar com leveduras que, em funcgio de suas
caracteristicas floculantes, permitisse eliminar a fase de centrifugagio necessaria para separar as
células do vinho fermentado. Segundo BU’-LUCK (1983) os sistemas de reatores de leito
fluidizado com células de leveduras floculantes apresentam alta estabilidade ¢ produtividade (23
L etanol/ L. h), enquanto que os processos continuos otimizados com centrifugacdo de células

atingem 12 L etanol/L. h.
2.2. PROCESSOS FERMENTATIVOS PARA PRODUCAO DE ETANOL

Em geral a obtenc@o de etanol via fermentagio alcodlica se da através de trés tipos de

processos: batelada, batelada alimentada (Melle-Boinot) e continuo.
2.2.1. Processos Classicos

Os processos de fermentaciio alcodlica convencionais, utilizando-se novo indculo a cada

batelada ou o sistema de cortes, foram amplamente utilizado pelas destilarias nacionais até o inicio



Revisdo Bibliografica 6

dos anos 60 (DREWS, 1964} Nestes processos, um certo volume de mosto contendo 100-200
/L de agicar ¢ inoculada por parte de uma dorna em estagio final de fermentagdo (corte) ou por
uma cultura nova, recém ativada em laboratério. A fermentagdo ¢ considerada concluida quando a
cuba “morre”, ou seja, quando cessa a atividade bioldgica por falta de nutrientes ou POT XCesso
de praduto inibidor (etancl). Neste ponto o etanol ¢ recuperado por destilagio e o reator

sanitizado para nova batelada.

A batelada convencional tem come principal desvantagem a baixa produtividade, tempe de
processamento elevado e dificuldade operacional nas dornas (tempos de preparacio prolongados,

sanificagio periddica € manuseio de indculo constante).

Segundo MAIORELLA ef al. (1981) o processo batelada ¢ lento. Fm fungdo tanto do

tempo gasto para o preparo do reator como pela baixa velocidade da fermentacgo.
2.2.2. Processo Batelada Alimentada ou Melle-Boinot

Segundo DREWS (1964), o processo classico de batelada foi rapidamente substituido pelo

processo Melle-Boinot em meados dos anos 60, O processo se baseia na alimentacdo continua e

crescente do substrato ao fermentador (sem purga e até o volume méximo deste), seguindo a
curva de crescimento da massa celular e consegiiente taxa de consumo de substrato, de maneira
que a concentraces de agucares totais permanega constante (em torno de 1,5-3,0 g/L) no reator.
Na pratica, essas concentracgdes reduzidas e constantes de agiicares ndio sdo observadas, operando-
se em concentragdes maiores e crescentes no decorrer do enchimento. Outra inovagio do
processo foi a utilizagio de um tratamento acido (pH entre 2,5 a 4,5) do creme de leveduras, com

a finalidade de eliminar contaminantes e utilizacfo deste como inéeulo para a proxima batelada.

Apesar dos ganhos obtidos em rendimento, operacionalidade da planta e tempo de
processamento, o processo de fermentacic continua apresenta-se ¢como uma alternativa de

evolugdo por apresentar grande potencial para reducio de custos de produgio.
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2.2.3, Processo Contintao

Segundo ANDRIETTA (1994), o processo de fermentacfio alcodlica continua pode ser
dividido em 3 partes: untdade de tratamento acido, unidade de separacio de células de leveduras e
fermentadores. As células de leveduras, apds terem sido submetidas ao tratamento acido (fermento
tratado), deixam as unidades de tratamento e s3o misturadas com o meio de alimentacio (mosto).
Esta mistura € entdo enviada aos fermentadores. A fragfio entre a vazio de fermento tratado e a
vazdo total de alimentac@o dos fermentadores ¢ chamada de taxa de reciclo. Apds ocorrida a
transformagiio dos agucares em etanol, o vinho fermentado contendo células de leveduras (vinho
bruto) ¢ enviado para a unidade de separagdio. Esta unidade é constituida de separadoras
centrifugas de prato que trabalham a uma velocidade angular de 8000 rpm. Estas separadoras
recebem o vinho bruto contendo de 30 a 45 g de células por litro de vinho e fornecem 2 produtos:
uma fase leve e outra pesada. A fase pesada contendo entre 160 a 200 g de células por litro é
chamada de creme de levedura. Este creme € enviado para a unidade de tratamento acido. A fase
leve, praticamente isenta de células de levedura (concentracic maxima permitida 3 g de células
por litro) é chamado de vinho delevedurado e é enviado ao tanque pulmio da unidade de

destilagdo, também chamado de dorna volante.

O ntmero total de dornas de fermentacio e o volume relative de cada uma delas tem sido
objeto de estudo para diversos pesquisadores. GHOSE & TYAGI (1979) concluiram que na
operagio utilizando-se duas dornas iguais em série, 0 volume total de reatores é 58% menor que
usando-se um reator. Mais recentemente, em trabalho de simulacio, ANDRIETTA (1994)
concluiu que o sistema 6timo € constituide por quatro reatores de mistura perfeita ligados em série

com 1,5; 1,9; 2,2; e 1,45 horas de tempo de residéncia.

GUERREIRO (1995) cita que o avango tecnologico gerado pela adogio de técnicas
modernas (cinética microbiana adequada, otimizagio, simulagio de processos via computador e
projetos especificos) aliados 4 fermentagio continua, podem trazer os seguintes beneficios:

modernizagio da usina; reducio dos gastos de mio-de-obra; aumento de produtividade; trabalho
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em estado estacionanio; reducfio de insumos; uniformidade do produto; e maior controle

operacional do processo.

CYSEWSKI & WILKE (1978) ¢ MAIORELLA ef al (1984) realizaram estudos
comparativos ¢ avaliagGes econdmicas dos diversos processos existentes para a producio de
etanol via fermentativa. Ambos os trabathos citam que os gastos com matérias primas
(principalmente melago) representam cerca de 70% do custo total de producdo do etanol, mas
melthorias sdo observadlas nos processos continuos em relacdo ao processo batelada.
MAIORELLA et al. (1984) simulando uma destilaria para produgio de 10° L/ano de etanol 95%
v/v, concluiram que © cuisto total de produ¢do na fermentagio continua com reciclo de células
operando com concentrag:8o celular de 100g/L. e produtividade de 425 g/L h é de $0,49/L, e para
uma fermenta¢3o continiea com concentragio celular de 20g/L e produtividade 14,1g/L h esta em
$0,51/L, enquanto que prara uma fermentacdo batelada tradicional cuja concentragio celular no
final da fermentagdo € de 21 g/l e produtividade 11,8g/L.h é de $0,53/L. Porém ganhos
significantes no investimento de capital fixo sio demonstrados por CYSEWSKI & WILKE
(1978). Estes demonstraram uma redugiio de 57% no capital investido em destilarias continuas
quando comparadas ac processo de batelada tradicional. Redugdes maiores, na ordem de 68 e
71% sdo conseguidos respectivamente para 0S processas via fermentagio continua com reciclo de

células e de operagdo a vacuo.

Como demonstrado por PAIVA er al. (1996) ¢ possivel operar um reator, de forma
continua, tipo torre comx alta concentragdo de células e alta produtividade (18 g etOH/L _h)
utilizando decantadores como umdade de separagdo guando a cepa de levedura utilizada possui

caracteristicas floculantes. ¢ que diminui os custos de produciio deste combustivel.

2.2.3.1. Arranjo dos Reatores

Segundo ZAPERLON & ANDRIETTA (1992} vérios processos para fermentacio continua
tem sido utilizados e alguns dos quais nfo tiveram éxito. Os principais processos podem ser

divididos em dois grupos: [Fermentacdo em dorna unica onde todo o processo € realizado numa
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Unica dorna, de mistura completa, onde o teor de aglicares e de alcool é constante e Fermentacéo
em cascata onde as dornas individuais sio conectadas em série, passando-se consecutivamente de

uma para outra, assemelhando-se a uma “cascata”.
2.2.3.1.1. Fermentacio em Dorna Unica

Trés processes de fermentaciio em dorna {inica foram testados no Brasil: Biostil, Hoechst-
Uhde ¢ Fercen. ZAPERLON & ANDRIETT A (1992) descrevem as principais caracteristicas de

cada um desses processos:

a) Processo Biostil :Foi desenvolvido pela Alfa-Laval e no inicio dos anos 80 introduzido no
Brasil através da Codistil. O Processo visa o processamento de subprodutos com alto brix e a
recirculagdo de vinhaga para a preparagio do mosto e desta forma, produzir baixos volumes de
vinhoto. Devido a alta pressio osmotica do meio, ¢ utilizada uma levedura especifica para
aquelas condigBes. O creme de leveduras obtide das separadoras de fermento é reciclado sem
diluicio. Acido sulfirico ¢ utilizado de forma a manter um pH de 4,5. O processo Biostil foi

abandonado, devido as dificuldades de se manter condigdes estaveis na fermentaggo.

b) Processo Hoechst-Uhde: Este processo visa eliminar o uso das separadoras de fermento e, para
isto, uma levedura floculante é utilizada. O fermentador ¢ basicamente uma torre onde o
didmetro no topo €ra maior que o corpo, objetivando servir como separador das leveduras. Q
vinho saindo da torre € enviado para outro tanque de sedimentagio para nova separacio de
leveduras, que sdo recicladas ao fermentador principal. Acido sulfirico e eventualmente acido
fosforico sdo adicionados para manter o pH em 4,0 durante a fermentaciio. As dificuldades de
operacgio do sistema devido a performance irregular, baixo teor alcodlico e baixa eficiéncia

levaram ao abandono do processo.

¢) Processo Fercen : () processo Fercen introduzido pelo Engenho Novo, opera com
fermentadores individuais em paralelo, onde a fermentagio é feita em dornas agitadas. A

concentracio de agicar € mantida abaixo de 1 g/L.. O vinho saindo das dornas ¢ enviado para
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separadoras de fermemto, sendo o creme de leveduras reciclado, sem diluigio, is dornas.

Eventualmente acido sulfiarico € adicionado usando-se misturadores.

2.2.3.1.2. Fermentacio em Cascata

Ha, no mimmo, 4 processos principais de fermentagio em cascata operando com sucesso no
Brasil: da Usina Vale do Rosario, Copersucar, Codistil e BIOES. Na esséncia, todos os processos
de fermentagio em cascata s3o similares, sendo as principais diferengas nas estratégias de superar
o acamulo de sdlidos no fundo das dornas e do numero de estagios que utilizam. Aonde boas
condigdes de operacdo estio presentes, a fermentacdo em cascata mostra um commportamento
muito ative, especialmenite no primeiro e segundo estigios onde grande desprendimento de
dioxido de carbono pocde ser observado. Todos os processos de fermentacio em cascata
praticados no Brasil opreram com reciclagem das leveduras para obter alta velocidade de
fermentacgio e alto teor alcodlico (10 °GL), com eficiéncias normalmente na ordem de 90%
(ZAPERLON & ANDRIEETTA, 1992).

2.3. BIOQUIMICA DA FERMENTACAO ALCOOLICA

A levedura como entidade viva independente, realiza a fermentagio do agicar com o
objetivo de conseguir a energia quimica necessaria a sua sobrevivéncia, sendo o etanol apenas €
t3o somente um subprodusto desse processo. Se o homem pretende beneficiar-se dessa habilidade
metabdlica, ele deve buscar os conhecimentos que lhe permitam propiciar as leveduras, condicdes
ideais para que as mesmas trabalhem a seu favor, isto é com maior eficiéncia na produgio de
etanol. A célula de levedura, possui compartimentos para adequaciio de sua atividade metabolica.
A fermentago alcoolica (glicolise anaerdbia) ocorre no citoplasma, enquanto que a oxidacio total

do aglcar (respirag3o), se da na mitocdndria (AMORIM er al., 1996).

As leveduras s30 organismos eucaridticos e formam uma das classes mais importantes dos

fungos. As células de Saccharomyces cerevisiae apresentam-se normalmente na forma unicelular e
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com 2 a 8 micrometros de didmetro. Estas se reproduzem basicamente por brotamento, onde 2

célula mie, apods um periodo de unifio entre os citoplasmas, da origem a uma nova célula,

Existem dois cicloss distintos que definem o processo de transformacio de agticares solaveis
em moléculas menores pela acio de levedura. O primeiro, denominado glicolise, tem a funcgo de
“quebrar” a molécula de glicose até acido pirtivico, através de uma série de reacdes catalisadas por
enzimas especificas, que se situam na parede celular e no interior da célula. Na auséncia de
oxigénioc ha uma tend€ncia para a atuagfo das enzimas piruvato-descarboxilase e alcool-
desidrogenase, produzindlo etanol e 4gua a partir do acido piruvico. A equaciio de Gay-Lussac faz
um balango desta etapa. Porém, na presenca de oxigénio ha um deslocamento reacional de parte
do acido pirivico para © Ciclo de Krebs, onde este sera oxidado enzimaticamente a didxido de

carbone € agua.
O balango global dos doiss ciclos pode ser restumido pelas equagdes:

CeHi2Os + 2Pi + 2 ADP — 2C,H;0H + 2CO, + 2 ATP + 2H0 + 57 kcal
Equac¢do de Gay-Lussac

CGH.IZOnS +60; >6C0O; + 6H0 + 38 ATP + 688 Kcal
Ciclo de Krebs

A reacio global da glicolise demonstra que 1 mol de glicose (180g) produz 2 moles de
etanol (92g), 2 moles de dioxido de carbono (88g) e 57 kcal de energia. Assim, o rendimento
tedrico (Yes) para a prodeigio de etanol é de Q,511 g/g. Na pratica, segundo OURA (1974), este
valor ndo € observado dev-ido a utilizagio de parte da glicose para produgfio de glicerol e alcoois

superiores, substancias necessarias para sintese de material celular e manutengio da levedura.

Além da presenca <©u auséncia de oxigénio, a disponibilidade de agicar pode afetar o
metabolismo das leveduraxs. OKADA (1981) cita o efeito Crabtree, que € o incremento na

producao de etanol em comcentragdes de glicose superiores a 0,5-1,0 g/L. (independentemente da



Revisio Bibliografica 12

concentragdo de oxigénio) como prejudicial ao processo de producdo de leveduras de panificagio,
pois parte do aglicar dispronivel ¢ convertida a etanol e dioxido de carbono em detrimento &
biomassa, reduzindo © rendimento. Em contrapartida, o efeito Pauster, causa um elevado
rendimento celular em comdicdes de aerobiose e concentragio de glicose inferiores a 1,5 g/L,

diminuindo-se assim a taxa de fermentagio alcodlica ou glicélise anaerdbia.

Asstm, frente ao nuxmero elevado de reacdes catalisadas enzimaticamente no metabolismo
celular, fatores como pH, temperatura, pressfo, concentragdo de reagentes, concentracio de
micronutrientes, etc., afetan os pardmetros cinéticos que definem as taxas de reproducio celular,

consumo de substrato e produgio de etanol.

2.4. CINETICA DA FER MENTACAO ALCOOLICA

Objetivo basico do estudo da cinética de processos microbianos é o de quantificar a taxa de
crescimento  celular, consumo de substrato, formagio de produtos e demais pardmetros
relacionados. Esse estudo permite ainda compreender a influéncia de fatores externos como pH,
temperatura, inibidores, et<. nestas taxas. No caso da fermentacio alcodlica, estes valores sio

- essenciais para se projetar adequadamente uma unidade industrial de producio de etanol .

BAILEY & OLLIS ( 1986) classificaram os modelos cinéticos em : niio-estruturados e nio-
segregados (ceélulas tratadas como soluto monocomponente), estruturados e ndo-segregados
(multicomponente com coamposicio media semelhante), ndo-estruturados ¢ segregados (seres
individuais distintos, multicomponetes) e, estruturados e segregados (individuos distintos,
multicomponetes). Para o estudo da fermentacfio alcodlica, 0 modelo nio-estruturado e ndio-

segregado € 0 mais utihizado para descrever o comportamento das varidveis envolvidas.
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2.4.1. Modelos cinéticos

A equacio de Morod relaciona matematicamente de maneira simples a taxa especifica de

crescimento celular 4 con<centragdo do substrato limitante de crescimento

5
Ks+ 8§

p=p * )

onde pmsx € a taxa maxima de crescimento celular, S a concentracdo do substrato limitante e Ks a

constante de Monod.

A constante de Momod representa o valor de S no qual a taxa especifica de crescimento é a
metade do seu valor maximo. A equacgio de Monod considera que todos os componentes do meio
de cultura, menos um, estao presentes em altas concentrag@es, tal que mudancas nestas condi¢bes
ndo afetem significantemente a taxa de crescimento celular. Assim, um simples componente torna-
se limitante (substrato), < somente as variagdes na concentragio deste componente causariam
alteragdes no comportarrsento do meio. Entretanto, a equagio de Monod somente é aplicavel
quando ndo ha presenca de inibidores de crescimento no meio de cultura, ou quando estes estio

em quantidades que ndo afetem a taxa de crescimento celular.

A taxa especifica de crescimento pode ser afetada pela presenca de inibidores no meio de
cultura, como substratos ou produtos formados. O fendmeno de inibigio pelo substrato ¢é
normalmente menos impo¥tante do que a inibigdo pelo etanol. DOURADQ e af. (1987) propde o

seguinte modelo:

#zﬂm*[ Sz) (2)

enquanto que THATHIPAMALA (1992) utiliza:
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_ * SW'K_S 3

S e = Suin

onde S € a maxima concentra¢do de substrato acima da qual nfo existe crescimento celular e

S @ concentraciio onde se inicia o efeito de inibigdo.

MOULIN e al. (1980) propuseram duas expressfes para representar a inibicio pelo
substrato: a equago (4) para S > 100 g/l e P<32 g/L, e a equagdo (5) para S > 100g/L ¢ P > 32
g/L.

- iKl {s-1001}

H=H S

[, (5100} (5-100)7]

H=H, )

onde K; e K; sio constantes empiricas € | possui uma dependéncia exponencial com P

(equacgdo 7).

Para a preseﬁga de um produto inibidor P, GHOSE & TYAGI (1979) utilizaram uma
relacdo linear para descrever a dependéncia de ; velocidade especifica maxima de crescimento na

presenca de etanol, com a concentragio deste preduto:

P
H :ﬂmKaP:#mdm{l_%P } (6)

max

Uma relagdo exponencial foi proposta por AIBA er al (1968), MOULIN ef al. (1980) e
BONOMI et al. (1981):

—K3P

Jui = Juma’x (7)
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AIBA & SHODA (1969) e NOVAK e al. (1981) testaram uma relagio hiperbolica entre 1;

e P, como mostra a equagdo (8):

M, = Hon P (®)

Ja BAZUA & WIL.KE (1977) propuseram uma relacdo parabolica, da seguinte forma:

A :#mx[l—i) | (9)
P

"

Entretanto a equa<do (9) ndo apresentou bom ajuste com os dados experimentais dos

autores. Estes testaram n<ova relacio:

B cP (10

que obteve bom ajuste, mesmo a baixas concentracdes de etanol.

LEVENSPIEL (19380) revisou e generalizou uma equacio matematica para o crescimento

celular contendo um termao para inibigdo pelo produto:

Pl s
’;=#Y=ﬂm'x(1““g} [KX+SJX (11)

I

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

uma concentragio de P bem menor que o valor de Pm, a equacio (11) se reduz a -
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hY
rx:meI:K +S}X (12)

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

de Monod K, a equagdo ( 11) origina:
P n
r:::Ju‘X:yma'x[l__ _mﬁ} X (13)

caracterizando uma cinéticsa puramente inibitoria.

A relagdo de LUOMNG (1985) para descrever a dependéncia de 1; com a concentragio de

produto P € dada por:

TR
Hy =um.x[1— e (14)

A relagio linear do  tipo (6) somente € aplicavel quando ndo ha limitagio de crescimento
pelo substrato ou algum nutriente. A equagdes (7) e (8) predizem o crescimento celular e
produgic de etanol indefirzidamente. Este fato ndo ¢ observado na pratica, conforme experimentos
de LEE er al. (1983), LEEE & CHANG (1987) e JARZEBSKI ef al. (1989), que demonstraram

haver um limite acima do Cjual cessa o crescimento celular e a produgio de etanol.

A versatilidade das equag¢les generalizadas parabdlicas ¢ do tipo (14) (LUONG, 198%)
favorecem a sua aceitagdC» . Principalmente para esta Gltima, quando n tende para 1, esta relagio
tende para o tipo linear. Quando n<l, a cinética prevista € a exponencial, ou quando n>1, a

equacio (14) pode ser apr<ximada para descrever um comportamento parabélico.
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2.4.2. Utilizacio de pariimetros cinéticos para avaliacio de linhagens industriais

Segundo o relatorio técnico AVALIACAO de cepas de processo (1998), a avaliagio das cepas
de leveduras isoladas de processos industriais utilizando parimetros cinéticos e comportamentais, visa
ndo somente determinar se uma cepa ¢ igual a outra, mas também as caracteristicas fermentativas desta,
classificando-as como pertencentes aos grupos:

a) Fermentativas - adequadas aos processos fermentativos industriais
b) Regular fermentativas - apresentam bom rendimento e baixa produtividade

¢) Nio fermentativas - inadequadas aos processo fermentativos industriais

Os parémetros analisados s3o divididos em duas classes: a) comportamentais e b)cinéticos. Cada
pardmetro estudado formece informagGes refativas as caracteristicas individuais de cada cepa e de seu
comportamento em condighes de processo controladas, podendo ser utilizados em estimativas de
performance industriais. Ors parmetros estudados sio:

a) Comportamentais

a.1) Produgdo especifica de etanol (Y )

Expressa a massa de etanol produzido em relagio a massa de ART consumido. Este pardmetro
fornece o potencial das cepas de levedura no que diz respeito ao rendimento fermentativo, ou seja,

indica o maximo rendimento em alcool que esta cepa pode alcancar.

a.2) Produgdo especifica de células (Yy5)

Expressa a massa celular produzida em relagio a massa de ART consumida. Este pardmetro
fornece a quantidade de massa celular produzida por grama de aglicar consumido. Este parimetro
auxilia na determinag&o da. quantidade de células que podem ser retiradas do processo para secagem ou
para descarte. Valores superior ao do padrio indicam um maior desvio de agficar para a produgdo de
células em detrimento a producio de etanol. Em casos onde existe unidades de secagem de células esta

produciio excedente pode ser aproveitada na produc#o de ragio, minimizando o prejuizo.
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a.3) Produtividade
Expressa a massa de etanol produzida (g) por volume (L) de meio em fermentaciio por unidade
de tempo (h). Este par@metro permite determinar a velocidade de transformaciio do agticar em etanol.

Quanto maior for este pardametro melhor sera a levedura para o processo.

a4} Velocidade de consumo de ART

Expressa a massa de ART consumido (g) por volume (L) de meio em fermentacio por unidade
de tempo (h). Este pardmetro fornece a velocidade com que a cepa de levedura consome o agticar
disponive]. Da mesma maneira que a produtividade, quanto maior for este parmetro mais adequada

sera a cepa para utilizag8o €m processos industriais.

Da combinagio destes 4 parimetros, calcula-se a Capacidade fermentativa utilizando para

classificar as cepas como:

Fermentativa CF -50 a+ 50
Regular Fermentativa CF -50a-100

Nio fermentativas CF menor que -100

b) Cwmeticos

b.1) Velocidade esprecifica mdaxima de crescimento (1 mdx)

Este parAmetro formaece um indicativo da capacidade que uma dada cepa possui de dominar
o processo. Quanto maiox for seu valor maior sera a possibilidade desta permanecer no processo
ao longo da safra. Isto sO ndo ocorrera se alguma condigio da instalagdo ndo favorecer a sua
permanéncia devido algumma caracteristica desta cepa (floculagio, tamanho, menor resisténcia a

condigbes adversas).

b.2) Conversdo de ART
Este pardmetro exprressa a afinidade do microrganismo com o agucar o qual é consumido
para produgdo de etanol. {Juanto maior for a conversdo maior € a facilidade desta cepa crescer em

concentragdo baixa de agucar, mostrando que esta possui uma baixa limitagio pelo substrato,
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sendo capaz de consumi-lo quase totalmente, evitando perdas de rendimento fermentativo devido

a concentracio elevadas de acglcar residual no vinho.

b.3) Produtividade especifica

Este pardmetro expressa a quantidade de etanol produzido por grama de célula de levedura
por hora de fermentaco. Este fator pode ser utilizado na avaliagio da performance do processo,
tendo em vista que sabendo a quantidade de células em processo € possivel estimar a quantidade

de etanol que sera produzido por hora de fermentacio.

b.4) Velocidade de consumo de ART especifica

Este pardmetro expressa a quantidade de aglicar consumido por uma grama de células por
hora. Da mesma forma que a produtividade especifica, este pardmetro permite estimar a
quantidade de ART que sera consumido por hora de fermentaciio, desde que se saiba a massa de

celulas em processo.
2.5, LEITO FLUIDIZADO

Desde o seu primeiro uso co_me_arcia}, para gaseificacdo de carvdo em 1922, os leitos fluidizados
vém sendo largamente utilizados como uma ferramenta importante para o desenvolvimento das
industrias quimicas e petroquimicas. Inimeras aplicagBes sio realizadas usando estes leitos, como, por
exemplo, o recobnimento de materiais plasticos em superficies de metais, recobrimento e secagem de
grios, a gaseificagdo de carvdo e coque, entre outros. O amplo campo de aplicacdes ocorrem
principalmente devido a sua estrutura simples, consistindo basicamente de uma coluna e uma placa em
sua base para suportar ¢ leito das particulas, além de apresentar gradientes de temperatura e mistura de

solidos uniformes.

Muito embora estes leitos possam apresentar misturas uniformes, a tendéncia a segregacio é um
fenGmeno intrinseco a eles. Nos processos que utilizam leitos fluidizados gasosos como reatores, existe

um grande interesse na mistura dos solidos, devido a esta propiciar gradientes uniformes de
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temperatura e maiores conversdes. Por outro lado, nagueles em que se deseja a remogio continua de

particulas maiores ou menores, a segregagio € de grande interesse.

KUNI & LEVENSPIEL (1991) citam as vantagens e desvantagens da fluidizacfio para
aplicagio industrial. As vantagens incluem: (a} A rapida mistura dos solidos conduz aproximadamente a
condicOes isotérmucas em todo o reator, consequentemente a operacic pode ser controlada mais
facilmente; (b) A circulagdo de solidos entre dois leitos fluidizados possibilita o transporte de grandes
quantidades de calor produzido, necessario em reatores em larga escala; (¢) Pode ser adaptado para
operagdo em larga escala; (d) As razdes de transferéncia de massa e de calor entre a fase fluida € as
particulas solidas s8o elevadas quando comparadas com outros processos; e (e) A transferéncia de calor
dentro do leito ¢ elevada; consequentemente as trocas de calor nos leitos fluidizados requerem areas
superficiais relativamente pequenas. No que diz respeito as desvantagens 0s autores citam : {a) A
dificuldade para descrever o fluxo de fluido, com grandes desvios do escoamento “plug flow” ¢ com
“bypass” de solidos devido a formag8o de bothas, representam uma ineficiéncia do processo. Isto torna-
se especialmente sério quando alta conversdo de reagentes gasosos € requerida; (b) A rapida mistura
dos solidos no leito conduz a um tempo de residéncia nfo uniforme dos sélidos no reator. Para
tratamentos continuos de solidos isto resulta num produto ndo uniforme e baixas conversdes; (c)
Solidos finos sdo pulverizados e entram para a fase gasosa, devendo depois ser substituidos; (d)
Erosdo dos tubos e vasos por abrasfio de particulas podem ocorrer; e (e) Para operagBes ndo
cataliticas a altas temperaturas a aglomeragfio de particulas finas podem exigir um abaixamento de

temperatura para a operacio, reduzindo-se assim a taxa de reago consideravelmente.

Apesar destes problemas, as vantagens econdmicas dos leitos fluidizados tém sido responsaveis
pelo seu uso em operagbes industriais. Tal sucesso ndo vem facilmente, mas ¢ alcancado por um
conhecimento das deficiéncias dos leitos fluidizados seguidas de um deliberado esforgo para supera-las,
para que as caracteristicas vantajosas prevalecam. O uso dos leitos fluidizados numa imensa variedade

de operagdes industriais € a evidéncia de que isto pode ser feito.
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2. 6. BIOREATORES DE LEITO FLUIDIZADO

O potencial dos bioreatores de leito fluidizado é evidente em uma analise dos varios tipos de
processos em que eles tem sido usados. Porém, com excego de plantas para tratamento biologico de
agua, a aplicagio dos bioreatores em escala industrial é muito escassa, especialmente quando é

comparada ac namero de trabalhos desenvolvidos em escala de laboratorio.

Em comparagio com os bioreatores convencionais mecanicamente agitados, os bioreatores de
leito fluidizado promovem um menor atrito das particulas solidas; e portanto o biocatalisador
imobilizado pode ser usado sem rompimentos fisicos. No caso de biocatalisador imobilizado a
concentragdo deste pode ser significantemente maior devido a sua permanéncia no processo, € a tipica
himitacdo de lavagem existente no caso de células livres € superada. Além disso, dependendo das
condi¢des de operagio, o fluxo liquido no bioreator de leito fluidizado pode se aproximar do “plug-
flow”. Isso pode ser considerado como uma grande vantagem principalmente para reagdes que
apresentam inibi¢o pelo produto (GODIA & SOLA, 1995).

Em comparagdo com os reatores de leito fixo, os bioreatores de leito fluidizado podem ser
operados com particulas de menor tamanho, sem os im;onvem'entes apresentados pelos reatores de
leito fixo, tais como, alta redugdo da pressio do liquido devido ao empacotamento do leito, criagio de
fluxos preferenciais e compressio das particulas devido ac peso do préprio leito. Além disso, o menor
tamanho das particulas minimiza a resisténcia difusional interna e o maior nivel de mistura aumenta a
transferéncia de massa e de calor da fase liquida para a solida. Por outro lado, os bioreatores de leito
fluidizado apresentam maior dispersio axial que os de leito fixo. Os bioreatores de leito fluidizado com
uma alta recirculagdo de liquido podem se aproximar de um regime de completa mistura. Isto nos diz
que a cinética da reagdo ¢ um fator importante para se considerar na analise e no projeto de bioreatores
de leito fluidizado, assim, configuragdes favorecendo uma mistura do liquido mais apropriada para
reacBes mibidas pelo substrato, e configuragBes tipo “plug-flow” sendo mais indicados para reacies
inibidas pelo produto (GODIA & SOLA, 1995).
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Ainda segundo GODIA & SOLA (1995), outra vantagem apresentada pelos bioreatores de leito
fluidizado é a faciidade de separar o gas produzido na maiotia das transformagdes envolvendo células
(Le, CO;), ou para aimentacdo de gis no reator, por exemplo, para os propositos de aeracio.
Também, os bioreatores de leito fluidizado facilitam a substituicio do biocatalisador, sem interrupgio
na operagdo, facilitando assim o controle global da atividade do reator, por exemplo, substituindo
particulas com enzimas desativadas. Por outro lado, o atrito dos solidos € maior no leito fluidizado que
nos bioreatores de leito fixo. Do ponto de vista de produtividade, as vantagens do leito fluidizado,
especificamente no que diz respeito a transferéncia de massa, tornam possivel obter niveis de
produtividade global maiores que nos bioreatores de leito fixo. Leito fluidizado oferece mais
alternativas de estratégias de operago possibilitando assim aumentar a performance do bioreator. Uma
caracteristica intrinseca que faz os bioreatores de leito fluidizado mais complexos que os de leito fixo é
a sua estabilidade hidrodinimica, especialmente quando se leva em conta que as propriedades das
particulas do biocatalisador mudam consideravelmente durante o tempo de operagio. De fato, a
natureza das particulas (por exemplo, sua densidade e tamanho) e o fluxo de liquido e de gas
empregados, e o tipo de cinética de reagiio, bem como a cinética de crescimento das células ou
desativacdo das enzimas, tem um efeito direto no projeto e na performance do reator. ANDREWS &
PRZEZDZIECKI (1986) discutem essas inter-relacGes.

NAGASHIMA ef al. (1984) trabalharam na construgiio e operagiio de uma planta piloto com
dois leitos fluidizados de 1 m’ ligados em série para a produgio de etanol usando Saccharonyces
cerevisiae imobilizada em carragena, onde boa estabilidade operacicnal foi obtida por um longo

periodo de tempo.

QURESHI & MADDOX (1992) fazem uma analise econdmica da produciic de acetona-butanol
por fermentacio usando um leito fluidizado com Clostridium acetobutylicum. Eles demonstraram que
o custo de investimento pode ser drasticamente reduzido e que o prege do produto final pode ser
reduzido quase 4 metade, tornando o processo muito mais viavel quando comparado com processos

convencionais em batelada com células livres.



Revisdo Bibliografica 23

A alta produtividade e estabilidade do reator € outro ponto positivo que ¢ levado em conta
quando se trabatha com bioreatores de leito fluidizado, BU-LUCK (1983) trabalhando com leveduras
floculantes para produgio de dlcool em sistemas continuos com reciclo de células de levedura, obteve
conversdo de substrato maior que 95% e produtividade maior que 25 g etanol/ L. h , num sistema
estavel por longo tempo. O sistema trabalhou com caldo de cana-de-aglicar podendo ser implantado

nas destilarias , com baixo custo de capital e manutencio.

PAIVA et al. (1996) conduzindo uma fermentacio alcoolica em bioreator tipo torre com teciclo
de células floculantes a uma taxa de diluicio constante de 0,20 h -', obtiveram uma produtividade
maxima de 18 g etanol/L. h , e concentragio final de etanol de 90 g/l era atingida guando a
concentraco de substrato era 200 g/L, isto € equivalente a uma conversdo de 99% do substrato. Para
valores menores de concentracio de substrato $=160 g/I. obteve-se um rendimento maximo de etanol
de 90% do maximo valor tedrico, e conclui que as alta concentragio de células mantidas no reator
(aproximadamente 100 g/L base seca) devido a floculagio natural das células era responsavel pelos
valores obtidos muito superiores aos encontrados nas indstrias, favorecendo assim o Processo

Proposto.

Segundo WIECZIREK & MICHALSKI ( 1994) que estudaram diferentes taxas de diluigo num

processo de fermentagdo continua com células altamente floculantes de Saccharomyces cerevisiae

quando trabatharam com meio sintético de concentragio de substrato de 170 g/l obtiveram,
concentragdes de etanol de 80 g/L e concentragdo de substrato no efluente de 6 g/L para taxas de
diluigio abaixo de 0,2 b e respectivamente 63 g etOH/L e 36 g/L para taxa de diluicio de 0,33 h
.onde o rendimento de etanol era praticamente constante e a produtividade aumentava quase
linearmente com a taxa de diluigio, ¢ finalmente conclui que a produgio de etanol obtida por este

processo € muito superior as obtidas quando usados métodos convencionais.

As vantagens dos bioreatores de leito fluidizado sio visiveis em varos trabalhos, PRINCE &
BARFORD (1982), ressaltam que a configuragio destes reatores pode ser também um avanco
comparado aos sistemas convencionais com respeito ao controle de contaminaciio muicrobiologica, uma

vez que bactérias presentes no inicio do processo eram rapidamente efiminadas do sistema, pois os
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contaminantes sfo “lavados” do reator. Qutra vantagem citada ¢ a alta concentraciio de células de
leveduras acumuladas no reator, o que toma o sistema apropriado para operar com altas

produtividades.

Apesar da grande disponibilidade de trabathos em bioreatores de leito fluidizado poucos estudos
na aplicagio de métodos de “scale-up” estdo disponiveis. ROTTENBACHER et af. (1987) propdem
um modelo para este estudo na produgio de etanol, baseando-se em dois parimetros, o tempo de

residéncia e o fornecimento especifico de substrato.
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3. MATERIAL E METODOS

3.1. LINHAGENS

Foram testadas 15 (quinze) cepas de leveduras com caracteristicas floculantes isoladas da
unidade de fermenta¢@o industrial da Destilaria DIANA durante a safra de 95/96. Estas cepas
foram isoladas em seis coletas espacadas de 30 dias no decorrer da safra. A Tabela 01 contém as
quinze cepas testadas, mostrando o més em que a coleta foi realizada, o niimero de cepas isoladas
e a participagio populacional da mesma dentro da respectiva coleta. Estas cepas foram isoladas

por pesquisadores do laboratorio de Bioprocessos do CPQBA/ UNICAMP.

Tabela 01- Cepas testadas na etapa de caracterizacio

N°da Cepa Més da Coleta Quantidade de Cepas Participacio
Isoladas Populacional (%)
1 Jutho 4 290
2 Julho 4 35,0
3 Julho 4 11,0
4 Agosto 6 11,0
5 Agosto 6 2.0
6 Setembro 5 2.0
7 Setembro 5 2.0
8 Setembro 5 62,0
9 Qutubro 3 86,0
10 Outubro 3 1,0
11 Qutubro 3 13.0
12 Novembro 5 0,5
13 Novembro 5 68,0
14 Novembro 5 7.0
15 Novembro 5 24
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3.2. AVALIACAO DAS LINHAGENS
3.2.1. Capacidade fermentativa das Linhagens
3.2.1.1, Condugiio do ensaio

Os testes foram conduzidos em triplicata para cada cepa em frascos Erlenmeyer de 250 mL
contendo 100 mL de meio de cultivo estéril (121°C/15 minutos) com a seguinte composicio; Glicose
(150 g/L); Extrato de levedura (6 g/L); Cloreto de Aménio (1 g/L); Sulfato de Magnésio heptaidratado
(1 g/L); Cloreto de Potassio (1 g/} e Fosfato Diacido de Potassio (5 g/L).

O fechamento dos frascos foi feito com rolha de borracha com orificio central onde foi
introduzido um tubo de vidro em “L” {com filtro de algod@o) para a saida de CO, produzido durante a

fermentaggo.

As culturas crescidas em “slants” de PDA (Potato Dextrose Agar) por 48 h a 32°C foram
ressuspendidas em agua estéril e inoculada nos Erlenmayer em volume correspondente a 10% (10 mL)
do volume do meio de cultivo. Os frascos foram incubados em “shaker” por 24 h a 32°C/150 rpm.
Decorrido o tempo de incubagio amostras foram retiradas para realizagio das seguintes analises:
etanol, massa celular € ART. Analisou-se ainda agucar inicial e massa celular do indculo. Pesagem dos
frascos vazios, depois de estenlizados, depois de inoculados e no final da fermentagio foi realizado para
que os parametros pertinentes ao Capacidade fermentativa fossem calculados. A inclusio de uma cepa
padrdo, isto €, com Capacidade fermentativa satisfatério e conthecido foi feita com o objetivo de utiliza-

la como referéncia.
3.2.1.2. Cilculo da Capacidade fermentativa
Foram calculados a producdo de etanol (PE), producdo de massa celular (PM), substrato

consumido (SC), produc80 especifica de etanol (Yy;), producio especifica de células (Y,), velocidade
de consumo de substrato (VCS), produtividade (Prod.), ¢ os fatores para produciio de etanol (FE),
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massa celular (FC), velocidade de consumo de substrato (FVCS) e para produtividade (FP). As
equagBes de 15 a 25 descrevem a forma de célculo utilizada para cada um dos parametros.

PE= (massa vinho).(Concentracio de etanol).0,79 (15)
100.densidade do vinho

PM= (massa vinho). (massa seca vinho) - (massa indculo) (massa seca indculo) (16)

SC= ART entrada -ART vinho a7n

Y= PE/SC (18)

Y= PM/SC (19)

VCS= (ART consumido). 1060 (20)

(massa mosto .24)

Prod.= BEI000 (21).
{massa vinho .24)

FE= (Ypec - Ypue 1) . 1000 22)
Ype"s [+
FC= (Yt - Yisc) 200 (23)
Y€
FVCS=(VCSc-VCS1) 500 (24)

VCSc
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FP= (Prod. ¢ - Prod. t) 500 (25)
Prodc

Nessas equagBes os valores obtidos para as linhagens testadas sio indicados pelaletrat e os da
linhagem padrio pela letra c. Nas equagdes 22, 23, 24 e 25, estio incluidos os pesos de cada termo
para o calculo da capacidade fermentativa que sdo: 10 para Yy, 2 para Yes € 5 para produtividade e
VCS.

A capacidade fermentativa (CF) ¢ dada pela equacdo 26, onde sio considerados os valores dos

sinais de cada termo (+/-).

CF=FC +FE+FVCS + FP (26)

3.2.2. Teste de Floculaciao

Os testes de floculagio foram realizados de acordo com o método descrito por
STRATFORD & KEENAN, (1988). O objetivo deste teste foi determinar a intensidade de
floculacio das cepas de levedura através da velocidade de decantagio. As linhagens crescidas em

meio especifico foram submetidas a leituras continuas em espectrofotémetro a 600nm.

3.2.2.1. Determinacfio da velocidade especifica de sedimentaciio

Os testes foram conduzidos em triplicata para cada cepa em frascos Erenmever de 250 mL
contendo 100 mL de meio de cultivo estéril (121°C/15 minutos) com a seguinte composi¢do: Glicose
(150 g/L); Extrato de levedura (6 g/L); Cloreto de Aménio (1 g/L); Sulfato de Magnésio heptaidratado
(1 g/L); Cloreto de Potassio (1 g/L) e Fosfato Diacido de Potassio (5 g/L).

O fechamento dos frascos foi feito com rotha de borracha com orificio central onde foi
introduzido um tubo de vidro em “L” (com filtro de algoddo) para a saida de CO; produzido durante a

fermentacio.
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As culturas crescidas em “slants” de PDA (Potato Dextrose Agar) por 48 h a 32°C foram
ressuspendidas em agua esteril e inoculada nos Erlenmayer em volume correspondente a 10% (10 mL)
do volume do meio de cultivo. Os frascos foram incubados em “shaker” por 24 h a 32°C/150 rpm.

Ao final da fermentagdo 40 ml do vinho fermentado foram centrifugados a 4000 rpmy/5 minutos.
A massa de células precipitada foi ressuspendida em 4gua e recentrifugada. Esta operagio foi realizada
2 vezes. Um grama do precipitado foi diluido em 100 mL de 4gua (como forma de garantir uma faixa
de leitura segura no espectrofotdmetro). O material foi submetido a intensa agitacio e transferido para
cubetas de 1 cm de comprimento. Foi feito leitura em espectrofotdmetro a um comprimento de onda de
600 nm durante 10 minutos em intervalos de 30 segundos. O teste foi conduzido também para uma
linhagem padrfo nfo floculante.

3.2.2.2 Procedimento de Calculo
A partir dos valores da absorbéncia obtidos, plotou-se: Abs/Abs x tempo (min.)

onde: Abs o - valor da absorbéncia medido no tempo inicial tg

Abs - valor da absorbancia medido no tempo t
A velocidade especifica de sedimentacio (VES) € dada pela equacio abaixo:

VES = 1 —Abs jAbs, 27)
t ~-to

3.2.3. Determinacio da Velocidade Especifica maxima de Crescimento (pmaix)
A determinacdo desse pardmetro foi feita através do acompanhamento do crescimento das

linhagens de levedura, em meio de cultura contendo quantidades nfio limitantes de substrato e

onde ndo estejam presentes fatores de inibicdo. A incubagio foi feita a temperatura controlada,
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sob agitacio e o acompanhamento do crescimento da levedura foi feito através da determinacfo

da densidade optica a intervalos regulares (ANDRIETTA et al., 1995).
3.2.3.1. Metodologia para realizacio do pmax

Foram preparados Erlenmeyers de 250 mL, contendo 100 mL de meio de cultivo estéril
composto de: Glicose 40 g/L; Fosfato diacido de potassio 5,0 g/L; Cloreto de aménio 5,0 g/L;
Sulfato de magneésio heptaidrato 1,0 g/L; Cloreto de potassio 1,0 g/L; Extrato de levedo 6,0 g/L.
Inoculou-se os frascos seguindo o mesmo procedimento utilizado para obtenciio do Capacidade
fermentativa. Imediatamente apos a inoculagdio, retirou-se uma amostra para a leitura da
absorbincia em espectrofotometro em comprimento de onda de 600 nm e os frascos foram
incubados em “ shaker”™ a uma temperatura de 32°C /150 rpm. Amostras foram retiradas e lidas no
espectro de hora em hora nas 03 pnimeiras de incubagfo. A partir da terceira hora as amostras
foram retiradas de meia em meia hora. Os ensaios foram conduzidos até o final da fase

exponencial de crescimento caracterizado pela leitura constante da absorbancia.
3.2.3.2. Calculo de pmax

Sabe-se, experimentalmente, gue o aumento da populagdo esta relacionado com a
quantidade populacional e uma constante de proporcionalidade p (taxa especifica de crescimento),
ou seja:

dXfdt=p. X (28)

Onde: X- Concentracgio celular {g/L)
t- tempo (h)

Integrando-se a equaglo acima, obtém-se:
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z XGCin
* Jp =
a2

Assumindo-se que W € constante € igual a | max na fase exponencial, da integracio da

equacio (29) obtém-se:

X
¥t =In— 30
LIMEX n=s (30)

A equagdo obtida acima ¢ similar a equagio de uma reta (y= a + b * x), portanto plotando-se

Ln X/X, em fungio do tempo, obtém-se o coeficiente angular b=umax.
3.3. ESTUDO EM FERMENTADOR DE BANCADA

Selecionada a melhor cepa os testes foram realizados em fermentador de bancada.

3.3.1.Inécule

O mndeulo que foi utilizado na partida do sistema foi preparado em Erlenmeyers de 250 mL,
contendo 100 mL de meio estéril (15 minutos/121°C) composto de : Sacarose 150 g/L, Fosfato
diacido de potassio 5,0 g/L; Cloreto de amonio 5,0 g/L; Sulfato de magnésio heptaidrato 1,0 g/L;
Cloreto de potassio 1,0 g/L; Extrato de levedo 6,0 g/L.. A levedura crescida em “slants” de PDA
(Potato Dextrose Agar) por 24 h a 32°C foi ressuspendida em é4gua estéril e inoculada em
concentragdo de 10% do volume total do meio fermentative. Os frascos foram incubados em
“shaker” por 24 h a 32°C a uma rotagdo de 150 rpm. O fermentado foi alimentado ao sistema de

fermentacio através de bomba peristaltica.
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3.3.2. Substrato de Alismentacio

O substrato utilizado na alimentagdo do sistema piloto nesta etapa foi um meio sintético
utilizando como fonte de carbono a sacarose (cuja concentragio variou de acordo com ensaios
reatizados) adicionado de: Fosfato didcido de potassio 5,0 g/L; Cloreto de aménio 5,0 g/L; Sulfato
de magnésio heptaidrato 1,0 g/L; Cloreto de potassio 1,0 g/L; Extrato de levedo 6,0 ¢/L. O meio

foi preparado em frascos de vidro de 10 L e esterilizado em autoclave a 121°C por 30 minutos.

3.3.3. Descricao dos reatores

Foram utilizados dois reatores de bancada de capacidade de 2,2 litros, construidos a partir
de um projeto baseado em experiéncias industriais e principios basicos de engenharia. Os mesmos
foram confeccionados em vidro em forma de torre (5,8 ¢m didmetro e 78 cm de altura), dotados
de uma camisa para controle da temperatura . A temperatura do reator foi mantida constante por
melo de circulagio de agua a 32°C pela camisa do reator. A alimentacio do substrato foi feita
através de bomba peristaltica ligada diretamente com os frascos contendo substrato estéril. O
substrato foi alimentado pelo fundo do reator e o vinho retirado pelo topo. A adigdo de outros
componentes (anti-espurnante, antibidticos, etc...) foi feita manualmente pela parte superior,
quando necessario. Os reatores possuem ainda na parte superior uma saida para exaustio do
ar/CO;, , e para retirada de amostras. O CO, formado durante a fermentagio foi responsavel pela

fluidizagdo dos reatores.

3.3.4. Testes Preliminares

Antes da realizagfo dos ensaios de otimizagiio do sistema de reatores, foram feitos testes
preliminares para se testar as faixas das varidveis concentrago de substrato e tempo de residéncia
a serem estudadas bem como a dindmica do sistema. Nesta etapa operou-se o sistema utilizando o
volume total dos fermentadores e todo o CO» proveniente do primeiro reator juntamente com o

vinho em fermentacdo alimentaram o segundo reator.
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O esquema do sistema de reatores nesta etapa ¢ mostrado na Figura 01.

Amostras/ Reator 1 Vinho + CO: Vinho + C0O-

- — !

u T %
B B H,0 (T=32°C)
T
Hi0 (T=32°Cy
> T e
Alimentacic = -
» Reator 2
Bomba Peristaltica —p

Figura 01. Sistema de Reatores { Testes Preliminares)
3.3.4.1, Operaciio do reator

Apés a inoculagBio do primeiro reator, foi feita uma fase inicial de retengio e acumulo de
células de leveduras dentro do mesmo. Isto foi obtido alimentando-se continuamente o reator com
meio esterilizado com concentragio de substrato de 125 g/l durante & (seis) dias, até que se
obteve uma concentracio de células constante e satisfatéria para operar o processo. ApGs o
estagio de acumulo, os ensaios foram realizados de acordo com o planejamento experimental
fatorial de forma aleatéria totalizando-se 11 (onze) ensaios, com trés repeticSes no ponto central
para a determinagio do erro experimental. As variaveis estudadas nesta etapa foram: (a)
concentracio de substrato de alimentag@io - S (100 a 150 g/L) e (b) o tempo de residéncia - tr S5a
10 h). Os parimetros avaliados foram: (a) o rendimento em etanol e (b) a produtividade do

reator. A fermentacic foi monitorada por amostragens periddicas tanto no primeiro como 1o
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segundo reator, e determinou-se em cada uma delas a concentraciio de células no efluente, a
concentragdo de ART tanto na saida do primeiro como no segundo reator e a concentracdo de
etanol na saida do reator 2. Antes de se mudar as condigdes para a realizacio de um novo ensaio

tomou-se o cuidado de que o regime estacionario tivesse sido atingido.
3.3.4.2. Planejamento Fatorial Completo - Testes Preliminares

O método de otimizagdio por analise de superficie de resposta tem como base o método de
planejamento fatorial, € consiste em um grupo de técnicas usadas para o estudo empirico das
relagOes entre uma ou mais respostas medidas (por exemplo, rendimento e produtividade) e um

nimero de variaveis de entrada que possam ser controladas.

Para aplicar o meétodo de analise de superficie de resposta é necessario primeiramente
programar ensaios através de um planejamento fatorial. Este método consiste em selecionar um
nimero fixo de niveis para cada uma das variaveis de entrada. Entdo executam-se experimentos
com todas as possiveis combinaces. A primeira etapa € usualmente um planejamento fatorial com
2 niveis ( nivel —1 e nivel +1) para cada variavel. Assim para “n” variaveis envolvidas no estudo, o
numero de experimentos que deve ser realizado para investigar todas as combinagGes possivels €
igual a 2”. Para estimativa do erro experimental associado aos ensaios, sio realizados 3 ensaios no
ponto central ou nivel O (zero) correspondente as condigdes intermediarias entre os 2 niveis

atribuidos a cada variavel (BOX er a/.1978).

Com os resultados obtidos do planejamento € possivel calcular os efeitos principais e de
interagdo das variaveis sobre as respostas, determinar quais sio os efeitos mais significativos e
ajustar empiricamente um modelo linear ou de 1° ordem, correlacionando-se as variaveis e as

respostas obtidas.

Se 0 modelo de 1° ordem néo apresentar uma boa correlagio com os dados experimentais

¢ possivel complementar o planejamento fatorial inicial realizando-se mais 2*n ensaios segundo



Material e Métodos 35

configuragdo “estrela” (IKHURI & CORNELL, 1987), para obter um modelo quadratico ou de 2°

ordem.

Para o sistema exn estudo foi realizado um planejamento fatorial completo com duas
variaveis independentes sendo as vanaveis resposta: (a) o rendimento e (b) a produtividade do
sistema de fermenta¢dio, onde rendimento e a produtividade do sistema foram calculados
utilizando-se as equagdes 31 e 32 respectivamente. Assim foram realizados 2° ensaios para
verificagio de um modelo de 1° ordem, trés ensaios para no ponto central € mais 4 ensaios
distribuidos rotacionalrmente {pontos axiais) a uma distincia o da condigdo do ponto central,

sendo ¢ definido pela eqquagio 33.

Rend.= Etanol Produzid o * 1000 (%0) G
ART entrada * O,6475

Onde: 0,6475 corresponde ao fator estequiomeétrico.

Prod =D * (Conc. de Etanol) * 10 (mL etOH/L h) (32)
a=32" (33)

onde n € o nimero de variaveis independentes.

Para avaliar o modelo quadratico do sistema em questdo tem-se a=1,414, portanto para o

modelo quadratico sdo incluidos os niveis -1,414 e +1,414.

Na Tabela 02 sdo apresentas as condigdes de cada ensaio realizado nesta etapa. O valor do
ponto central do pardmetro S (125,00 g/L) foi escolhido por originar uma concentragio tedrica de
etanol satisfatoria(7,65 g/L), e o valor de 7.5 h em relagiio ao pardmetro tr foi escolhido por ser

um valor compativel com as condigdes operacionais dos processos industriais.
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Tabela 02 - Ensaios realizados na etapa de testes preliminares

Valores Codificados Valores Reals
Caso  Conc. De Tempo de Conc. de Tempo de Ordem
Substrato Residéncia Substrato Residéncia dos
{S) (tr) S/L) tr (h) Ensaios
1 -1.00 -1,00 100,00 5,00 8
2 1,00 -1,00 150,00 5,00 10
3 -1,00 1,00 100,00 10,00 2
4 1,00 1,00 150,00 10,00 11
5 0,00 -1.41 125,00 3,97 6
6 0,00 1.41 125,00 11,02 1
7 -1,41 0,00 89,75 7,50 3
8 1,41 0,00 160,25 7,50 4
9{(C) (0,00 0,00 125,00 7,50 9
10(C) 0,00 0,00 125,00 7,50 5
11(C) 0,00 0,00 125,00 7.50 7

Os quatro primeiros ensaios correspondem ao modelo linear (2%), seguidos por guatro
ensaios que completam o modelo quadratico e ainda foram realizadas trés repetigdes no ponto

central para que o erro experimental fosse estimado.

De posse dos resultados de rendimento e produtividade para cada ensaio, utilizou-se o
“Software - Statistica 5.0 para obter os efeitos das variaveis, os coeficientes de regressdo do

modelo quadratico, a analise da varidncia do modelo e as superficies de resposta.

3.3.5. Otimizacio do Sistema de Reatores

Apds realizados testes preliminares, observou-se que algumas mudangas no sistema seriam
necessarias, pois como todo CQO; proveniente do primeiro reator era transferido para o segundo,
isso impedia que houvesse um acimulo de células no mesmo, o que provocou uma queda
acentuada na conversdo do segundo reator, prejudicando assim o rendimento do sistema. Com
base nestas observagbes nos testes para otimizacio do sistema foram realizadas algumas
mudancas. Para permitir a formagio de um leito estavel no segundo reator o vinho proveniente do

primeiro reator passou a alimentar o segundo reator através de bomba peristaltica, e uma saida
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para eliminagdo de CO; pode ser criada. Isso fez com que o volume de CO, transfendo para o
segundo reator fosse reduzido. Com a eliminagio do CO» no primeiro reator, optou-s¢ por instalar
um sistema de recirculagdio de vinho no segundo reator com o objetive de estudar o efeito desta
variavel sobre a compactacio do leito neste, onde o efeito de fluidizagio pelo CO; € muito menor
quande comparado com o primeiro. O estudo do efeite da recirculagdo de vinho sobre a
estabilidade do leito mos reatores ¢ importante, pois, nas plantas industriais este reciclo se faz
necessario devido a necessidade de remogdo de calor gerado pela reagdo em trocadores de calor

exiernos.

O esquema do sistema de reatores nesta etapa ¢ mostrado na Figura 02.

O, Vinho + CO-
e —
Vinho + O
| 3 ™\
— —5 . -
0 (T=32°)
3
» 1 | —p
Alimentacio ]
o Reator 2
AN ’ ——— AR
Bomba Peristaliica Amostra Reator 1 Bomba Peristaltics

Figura 02. Sistema de Reatores Proposto
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3.3.5.1. Ensaio de Otimizacio

Apds o estagio de acimulo obtido segundo (descrito no item 3.3.4.1), os ensaios foram
realizados de acordo com o planejamento experimental fatorial de forma aleatoria totalizando-se
19 (dezenove) ensaios, com trés repeticGes no ponto central para a determinagio do erro
experimental. As variaveis estudadas nesta etapa foram a concentracio de substrato de
alimentagio -S (100 a 150 g/L), o tempo de residéncia - tr (5 a 10 h), vazio de reciclo de vinho no
segundo reator -Q (28,6 a 85,8 mL/min) e a relacio didmetro/ altura -D/h (0,0892 a 0,116). A
fermentagdo foi monitorada por amostragens periddicas tanto no primeiro como no segundo
reator, e determinou-se em cada uma delas: (a) a concentracio de células no efluente, (b) a
concentragio de ART e de etanol tanto na saida do primeiro como no segundo reator. Os
parametros avaliados foram: (a) o rendimento em etanol (%) e {b) a produtividade do sistema (mL
etOH/L. h). Tomou-se o cuidado de que o regime estacionario fosse atingido antes do inicio de

um novo ensaio.

Para otimizar o sistema de reatores foi realizado um planejamento fatorial com guatro
variaveis independentes sendo as varidveis resposta: (a) o rendimento (b) e a produtividade do
sistema de fermentagdo. Assim foram realizados 2° ensaios para verificagio de um modelo de 1°
ordem e trés ensaios no ponto central para se estimar o erro experimental Para se obter o modelo

de 1° ordem do sistema em questdo foram incluidos os niveis -1,0 e +1,0.

Na Tabela 03 s80 apresentas os ensaios realizados nesta etapa.
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Tabela 03- Ensaios reaalizados no planejamento fatorial linear - otimizaciio

Caso S (g/L) tr (h) Q (mL/min) D/h Ordem dos
Ensaios

i 100,00 5,00 28,60 0,0892 11
2 150,00 5,00 28,60 0,0892 17
3 100,00 5,00 28,60 0,116 1
4 150,00 5,00 28,60 0,116 16
5 100,00 5,00 85,80 00,0892 18
6 150,00 5,00 85,80 0,0892 9
7 100,00 5,00 85,80 0,116 13
8 150,00 5,00 85,80 0,116 15
9 100,00 10,00 28,60 0,0892 10
10 150,00 10,00 28,60 0,0892 2
11 100,00 10,00 28,60 0,116 14
12 150,00 10,00 28,60 0,116 12
13 100,00 16,00 85,80 0,0892 4
i4 150,00 10,00 85,80 0,0892 3
15 100,00 10,00 85,80 0,116 7
16 150,00 10,00 85,80 0,116 6

17(C) 125,00 7,50 57,20 0,1026 5

18(C) 125,00 7.50 57,20 0,1026 8

19(C) 125,00 7,50 57,20 0,126 19

Os dezesseis prizmeiros ensaios correspondem ao modelo de 1° ordem (2%, seguidos por

trés repeti¢bes no ponto central para que o erro experimental seja estimado.

De posse dos resultados de rendimento e produtividade para cada ensaio, utilizou-se o

“Software “Statistica 5.0” para obter os efeitos das varidveis, os coeficientes de regressdo do

modelo de 1° ordem, a analise da varidncia do modelo e as superficies de resposta através do qual

foi feita a otimizagdo do sistema.
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3.4. METODOS ANAL_ITICOS

3.4.1. Determinacio do FEtanol Produzido

O método espectrofotométrico foi utilizado para a determinacio de teores alcodlicos em
misturas hidroalcoodlicas. O método € simples, rapido e é capaz de ler com precisio teores de 0 a
20% de etanol em volurre. O método se baseia na oxidagio do etanol a acido acético, através da
reacdo com dicromato «le potassio em meio acido. A solugio adquire uma tonalidade verde
proporcional a concentra ¢do de alcool na amostra, possibilitando a leitura em espectrofotémetro a

600 nm.

3.4.1.1. Preparo da Amwostra

Antes de se miciar os testes para quantificar o etanol produzido na fermentacgio, o vinho
fermentado foi destilado para evitar subprodutos interferentes. Para isso, através de uma pipeta
volumétrica, destilou-se 25 mL do vinho fermentado, e recolheu 50 mL em balio volumétrico

(garantia que todo o etan«l foi destilado).

3.4.1.2. Preparo da Curwva Padrio

Foi feita uma dilui¢do 1:1 de etanol absoluto, em balio volumétrico, a fim de se obter uma
solugdo trabalho a 50% em etanol. A partir da solugiio trabalho, transferiu-se para 5 balGes
volumétricos de 50 mL, com o auxilio de pipeta volumétrica as seguintes aliquotas: 1,0; 2,¢; 3,0;
4,0 ¢ 5,0 mL, afim de se obter solugdes hidroalcodlicas nas concentraces de 1.0; 2,0, 3,0: 40 e
5,0 °GL de volume. Todas as solugdes hidroalcodlicas foram diluidas na proporgio de 1/25 com
agua destilada em baldo wolumeétrico. Em tubos de ensaio colocou-se 5 mL dessas solucdes e foi
feito, ainda um branco com dgua destilada. Acrescentou-se 2 mL de 4gua destilada em cada tubo
juntamente com 2mL. do reagente de cor (dicromato). Os tubos foram colocados em banho-maria
a 60°C por 30 minutos em seguida, resfriou-se os tubos até temperatura ambiente e suas

absorbincias foram lidas em espectrofotdmetro a A=600 nm, usando o branco para zerar o
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aparelho. Foi feita a curva absorbincia em fungdo da concentracio, obtendo-se assim a curva

padréo que foi utilizada para se determinar as concentragdes de etanol presentes na amostra.

3.4.1.3. Analise da Amostira

Diluiu-se as amostras a serem analisadas na proporgio de 1/25 em baldo volumétrico com
agua destilada. Em tubos de ensaio foram colocados 5 mL da amostra diluida, acrescentou-se 2
ml. de agua destilada em cada tubo, juntamente com 2 mL do reagente de cor. Colocou-se os
tubos em banho-maria a 60°C por 30 minutos, resfriou-se a temperatura ambiente e suas
absorbincias foram lidas em espectrofotdmetro a A=600 nm. Os valores obtidos foram

comparados com a curva padrio.

3.4.2. Determinac¢fio de Agucares Redutores Totais (Método Enzimatico)

3.4.2.1. Preparo da Curva Padrio

Foi preparada uma solugdo estoque de glicose 1:100 em baldo volumétrico. Da solugdo
estoque transferiu-se para 4 baldes volumétricos de 10 mL as seguintes aliquotas : 0,3; 1,0; 2.0, e
3,0 mL e completou o volume com 4agua destilada. Desta forma, foram obtidas as seguintes
concentragdes: 0,5; 1,0; 2,0 e 3,0 gramas por litro. Transferiu-se com o auxilio de uma pipeta
automatica, 0,1 mL das soluges para tubos de ensaio e adicionou-se 10 mL do reagente de cor,
que faz parte do Kit da LLABORLAB para determinacio de glicose. Em um dos tubos, colocou-se
0,1 mL de agua destilada para zerar o aparelho. Apos levar em banho-maria por 10 minutos a
37°C, os tubos foram resfriados até temperatura ambiente e a absorbancia foi lida em

espectrofotdmetro a 505 nm.

3.4.2.2, Analise da Amostra

Recolheu-se 20 ml de vinho fermentado e este foi centrifugado a 3000 rpm por 5 minutos.

Foi feita uma diluigdo do mosto de 1/100 em baldo volumétrico, e uma diluicio de 1/10 das
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amostras de vinho que n#o fermentaram totalmente. Transferiu-se 0,1 mL do vinho centrifugado
para tubos de ensaio com o auxilio de uma pipeta volumétrica automatica. Foram adicionados em
cada tubo, 10 mL do reagente de cor e levados ac banho-maria por 10 minutos a 37°C. Apds

resfriados até temperatura ambiente a absorbéncia foi lida em espectrofotdmetro a 505 nm.

3.4.3. Determinacio dos Acticares Redutores Totais (ART)- Método do DNS

Nos testes do reator piloto a determinacdo de ART foi feita utilizado-se o método do Acido
Dinitro-salicilico (DINS), descrito por MILLER, 1959. Como o substrato utilizado nos testes foi a
sacarose, esta determinacfio foi precedida de uma inversdo acida, para que a mesma seja

transformada em agficares redutores (glicose e frutose) .

3.4.3.1. Preparo da curva padrio

Transfertu-se para balbes volumétricos de 10 mL, 0,2; 0,4; 0,6; 0,8; 1,0 mL da solugdo de
10 g/L. Transferiu-se 1 ml destas solugdes para tubo de ensaio. Em outro tubo adicionou-se T mL
de agua para fazer o branco. Adicionou-se em cada tubo 1 mL do regente DNS. Apds
homogeneizar as amostras, os tubos foram levados a banho-maria em ebulicio por 6 minutos.
Apos os tubos terem sido resfriados até temperatura ambiente, adicionou-se 10 mL de agua

destilada € leu-se a absorbéncia em espectrofotdmetro a 546 nm..

3.4.3.2. Analise das Amostras

Recolheu-se 20 mL de vinho fermentado e este foi centrifugado a 3000 rpm por 5 minutos.
Em tubos de ensaio adicionou-se a 2mL da amostra 2 mL de HC! 2N. Levou-se ao banho-maria
em ebuli¢io por 10 minutos. Apos resfriar em banho de gelo, adicionou-se 2 mL de NaOH 2N.
Quando necessario as amostras foram diluidas para que a concentragio da mesma estivesse dentro
da faixa de leitura do método ( 0,2 a 1,0 g/L). Das amostras preparadas transferiu-se 1mL para
tubo de ensaio e foram adicionados Imi de reagente DNS. Apés terem sido homogeneizadas, as

amostras foram levadas ao banho-maria em ebuligio por 6 minutos, apds terem sido resfriadas,
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adicionou-se 10 mL de agua destilada em cada tubo, em seguida as absorbincias foram lidas em

espectrofotémetro a 5465 nm.
3.4.4. Determinacfio dla massa celular produzida (massa seca)

A determinag@o feoi realizada pela retirada de aliquotas de 20 mL do vinho fermentado. A
partir disto a amostra foi centrifugada a 4000 rpm por 5 minutos. Apds lavagem com agua
destilada essa operac@o foi repetida 3 vezes. O precipitado foi transferido para placa previamente
tarada e mantido em estufa a 80°C até peso constante. O valor foi obtido pela diferenca do peso

micial da placa.

3.4.5. Determinacio d= concentracio celular no interior dos reatores

A determinag@o foi realizada medindo-se a altura do leito formado em cada um dos reatores,
e calculando-se o volumre de cada um dos leitos formados uma vez que o didmetro (d=5,8 cm) é
conhecido. Foi retirada um aliquota de 10 mL de vinho de cada leito, a qual foi centrifugada a
4000 rpm/ 5 minutos. Apds ter sido lavado trés vezes com agua destilada, o precipitado foi
transferido para placa previamente tarada e mantido em estufa a 80°C até peso constante. A
concentracio de massa seca (g/L)fo;obtxdapeia diféren.g:.a.dé. p.e.so mnicial e ﬁﬁai da placa dividida
pelo volume da aliquotaa. A massa seca total (g) foi obtida multiplicando-se a concentragio de
massa seca pelo volumes total do leito. Para a determinag@o da concentragio da concentragdo de
massa seca no reator (£/L.) em fungio de seu volume total, foi considerado que as células se
encontravam distribuidas de uma forma homogénea no seu interior, sendo obtida através da

divisdo da massa seca total (g} pelo volume total de reator.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAQ

4.1. Avaliacido das Linlmagens

4.1.1. Capacidade fernx entativa das Linhagens através de testes em “ shaker”

Na Tabela 04, encOntram-se os valores dos parmetros: Yes Yy, produtividade, velocidade

de consumo de substrato (VCS), e o da capacidade fermentativa (CF) para cada cepa estudada.

Os procedimentos para osbtencio desses pardmetros estdo descritos no item 3.2.1.1

Tabela 04- Valores do-s parimetros ¢ da capacidade fermentativa de cada cepa testada,

onde: Producio especifica de etanol (Ypss), Produciio especifica de células (Yyss), Velocidade
de consumo de substrago (VCS), Produtividade (Prod.) e Capacidade fermentativa (CF)

Cepa Y es Y ws VCS Prod. CF
Padrio 0,46 0,040 1,04 2,85 0
1 0,43 0,037 6,09 2,56 -117.31
2 0,49 0,042 5,30 2,45 -48,91
3 0,43 0,045 639 2,69 -103,15
4 0,45 0,041 6,44 2,80 -16,65
5 0,48 0,041 6,47 2,99 76,40
6 0,45 0,063 511 2,19 -322.20
7 0,47 0,049 2,77 2,77 -27.88
8 0,46 0,047 6,31 2,83 -35,56
9 0,43 0,050 6,25 2,58 -172,49
10 0,43 0,043 6,39 2,64 -123.65
11 0,46 0,080 6,46 2,87 -167,87
12 0,47 0,047 5.90 2,68 27,00
13 0,46 0,057 6,03 2,71 -73,08
14 0,44 0,071 6,04 2,59 -212.03
15 0,48 0,072 6,39 2,96 34,77
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Entre todas as cepas testadas apenas as cepas 5 e 15 apresentaram resultados de capacidade
fermentativa melhores que os obtidos para a cepa padrio. Estes valores devem ser analisados com
ressalvas, pois linhagens floculantes dificultam a anélise de massa produzida, uma vez que nio se
obtém um vinho homogéneo no final da fermentaciio. Como a capacidade fermentativa depende
do parimetro Y., quando este € alterado por um erro analitico, pode fornecer valores mais
elevados, provocando uma tendéncia de queda na capacidade fermentativa. Além disso a
floculagdo dificulta a transferéncia de massa do meio fermentativo para o interior dos flocos o que
leva a uma queda nos valores de velocidade de consumo de substrato, produtividade e
consequentemente nos de conversio estabelecido pelo padrio, o que também provoca queda no

valor da capacidade fermentativa.

O fato da capacidade fermentativa ser menor quando a cepa testada apresenta caracteristicas
floculantes ¢ esperado, pois, este pardmetro foi desenvolvido para avaliar cepas para aplicagio em
processos convencionais de fermentagdes alcodlica, onde esta caracteristica ¢ indesejavel, devido
aos problemas operacionais acarretados, principalmente na unidade de separagdo. Este fato faz
com que este pardmetro nao seja de relevancia fundamental na selegio da cepa para utilizagdo no
processo proposto neste trabalho pois, normalmente o desvio negativo se da na produtividade e
ndo no rendimento, que pode ser compensado por uma maior quantidade de massa celular no

interior reator.

4.1.2. Capacidade de Floculacio

Na Tabela 05, encontram-se os valores da velocidade especifica de sedimentacio, obtidos

como descrito no ttem 3.2.2.1.
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Tabela 05- Velocidade Especifica de Sedimentacio (VES)

Cepa VES (min™")
Padrido 0,0017
1 0,0032
2 0,0573
3 0,1279
4 0,0201
S 0,0038
6 0,1551
7 0,0905
8 0,0077
9 0,0400
10 0,0076
11 0,1372
12 0,0018
13 0,0156
i4 0,0032
15 0,0698

Pode-se notar, pelos dados da Tabela 05 que apesar de todas as cepas testadas apresentarern
caracteristicas floculantes, existe uma grande diferenca na intensidade de floculacdo de cada uma,
o que origina valores de velocidade especifica de sedimentagiio distintos. Isso pode ser melhor
visualizado pelas Figuras 3.a, 3.b e 3.¢, que contém os valores da Abs/Abs, em fungio do tempo

(minutos) para as cepas testadas juntamente com a padrio.
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A velocidade especifica de sedimentacio é um dos pardmetros importantes, se nio o mais
importante, na selecdo da cepa a ser utilizada no processo proposto. Isto se deve ao fato de que
seu valor, em primeira instincia, serve como indicativo da capacidade que uma determinada cepa
possui de permanecer neste tipo de processo, ja que ndo existe unidade de separacio e reciclo de

células.

4.1.3.Velocidade especifica mixima de crescimento { umax)

A Tabela 06 apresenta os valores de umax de cada cepa testada, calculado conforme

procedimento descrito no item 3.2.3.1.

Tabela 06- Valores de pumax (h™)

Cepa umax (hh)
Padrao 0,5000
1 0,4666
2 0,5034
3 0,4904
4 0.4993
5 0,4491
6 0,5753
7 0,5339
8 0,4372
9 0,5196
10 0,5196
11 0,5288
12 0,5041
13 0,4475
14 0,4675

[y
n

0,5106
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Este parametro fornece dados referentes a velocidade de crescimento de uma dada cepa.
Desta forma, em processos industriais onde existe possibilidade da entrada de leveduras pelo meio
fermentativo, a cepa que apresentar maior velocidade de crescimento, entre outras caracteristicas,

sera aquela que tera maior chance de permanecer no processo.

4.2. Selecdo da Cepa

Para a escolha da cepa foi utilizado o parimetro velocidade especifica de sedimentaciio. Em
fungdo disto a cepa selecionada foi a de nimero 6 cuja VES foi de 0,1551 b, Mesmo nio sendo
esta linhagem a que apresentou a melhor capacidade fermentativa (-322,20) entre as cepas
testadas, fato este decorrente de seu alto poder floculante, esta apresentou um valor satisfatério
para o par@metro Yps (0,454). Além da maior velocidade especifica de sedimentagio (0,155
min™), esta possul também o maior valor de velocidade especifica maxima de crescimento (0,575
h'). Esta cepa ao ser testada nos fermentadores foi capaz de permanecer no mesmo em
quantidade satisfatéria, formando leitos estaveis e de alta viabilidade celular, o que a qualifica

como indicada para ser utilizada no processo proposto.

4.3. Planejamento Fatorial Completo - Testes Preliminares

A Tabela 07 mostra os resultados dos testes preliminares de otimizacdo do sistema de
reatores, utilizando-se planejamento experimental fatorial completo e analise por superficie de
resposta, como descrito no item 3.3.4.2. As variaveis estudadas nesta etapa foram a concentragéo
de sacarose na alimentag8o (g/L) e o tempo de residéncia (h) e as variaveis resposta o rendimento

¢ a produtividade.
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Tabela 07- Ensaios utalizados no planejamento fatorial completo - testes preliminares

Casc Conc. De Tempode Conc.de Tempode Produtividade Rendimento Ordem

Substrato  Residéncia Substrato Residéncia  (mL qog/L. h) (%) dos
S tr S (g/L) tr (h) Ensaios

1 -1,00 -1,00 100,00 5,00 8,12 59.70 8

2 1,00 -1,00 150,00 5,00 10,14 50,58 10
3 -1,00 1,00 100,00 10,00 6,27 89,63 2

4 1,00 1,00 150,00 10,00 7,30 71,57 11
5 0,00 ~1,41 125,00 3,97 9,64 47,98 6
6 0,00 1,41 125,00 11,02 6,53 88,36 1
7 -1,41 0,00 89,75 7,50 7,35 94.76 3
8 1,41 0,00 160,25 7,50 8,18 61,05 4
9(C) 0,00 0,00 125,00 7,50 7,88 71,96 9
10(C) 0,00 0,00 125,00 7,50 7,92 72,50 5
11(C) 0,00 0,00 125,00 7,50 7,73 71,08 7

Com base nestes resultados, foram estudados os efeitos das variaveis independentes sobre o

rendimento e a produtividade.
4.3.1. Rendimento

Utilizando-se o ““Software Statistica 5.0” obteve-se os efeitos de cada variavel, os
coeficientes de regressdo do modelo quadratico, a analise de varidncia do modelo e as superficies

de resposta para o rendirnento.

Na Tabela 08 s8o apresentados os efeitos principais de cada variavel e os efeitos de

mteracio sobre o rendimento.
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Tabela 08- Estimativa dos efeitos no rendimento

s
,,,,,,,,,,,,,, R R A T e
(1) Cone. (L) ~18,73* 0,51* .36,73* 0,000740%

(2) Tempo (L) 27,04% 0,51% 53,01% 0,000356*
Conc. (Q) 3,47* 0,61* 5,70% 0,029405*
Tempo (Q) -6,32* 0,61% -10,39* 0,009133*

1L * 2L -4.47* 0,72* -6,21% 0,024975%
" *valores significativos (no nivel de 95%); R*=0,9530 , Grau de Ajuste = 0,0059

Onde:

L ¢ o coeficiente do termo linear e Q € o coeficiente do termo quadratico.
O valor t de cada varidvel apresentado na Tabela 08 ¢é calculado conforme segue:

valor t da variavel = efeito de cada termo (34)

erro padrido

Pelos dados apresentados na Tabela 08 pode-se observar que todos os dados sdo
estatisticamente significativos, uma vez que o valor do erro padrio ndo é elevado frente ao seu
respectivo efeito. Os dois primeiros efeitos da tabela acima correspondem aos efeitos principais
das varidveis, que ¢ a média dos efeitos na resposta devido a mudanga da variavel da faixa de -1
para +1. Isto significa, por exemplo, que ao passar a concentragiio de substrato (S) de 100,00 g/L
para 150,00 g/L. a resposta, no caso o rendimento, cai em média 18,73%. A mesma avaliagio pode
ser feita para o tempo de residéncia {tr) , que quando passa do nivel -1 (5 h) para +1 (10 h),
provoca um aumento de 27,04% no rendimento. Os efeitos principais demonstram que o tempo de

residéncia € a variavel mais importante para a andlise do rendimento.

Sendo o principio do planejamento uma analise multivariavel, é possivel avaliar o efeito da

interagdo entre as variaveis. Isto significa que ao variar, por exemplo, a concentracio de substrato



Resuitados e Discussiio 52

de -1 para +1, a mudanca na resposta pode ndo ser a mesma, pois esta depende da variagdo do
tempo de residéncia. Na Tabela 08, isto pode ser verificado atraves do efeito de interagdo, que

corresponde ao Gltimo valor apresentado.

A importdncia dos efeitos juntamente com o efeito de interagio podem ser melhor
visualizados pelo grafico de Pareto (Figura 04), que monstra uma estimativa dos efeitos absolutos

de cada variavel estatisticamente significativa.

Grafico de Pareto

Rendimenio

p=,05

1R} 5301095
S &
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-5 " 5 10 15 28 25 30 35 40 45 50 55 80

Estimativa dos Efeites [Valores Absolutos)

Figura 04: Grafico de Pareto - Rendimento

Observa-se pela Figura 04 que os efeitos mais significativos sobre o rendimento no mtervalo
de conflanca de 95% foram observados para os termos lineares e entre eles o tempo de residéncia

apresentou ¢ efeito mais significativo dentre as varidveis estudadas.

Na Tabela 09 encontram-se os coeficientes de regressdo para ¢ modelo quadratico que leva
em consideragio todos os termos considerados estatisticamente significatives. E importante

salientar que os parAmetros obtidos sdo para o modelo descodificado (real).
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Tabela 09- Coeficientes de regressio para o modelo quadratico

FatorCoefR_egressﬁo S S tp

Med1359,53*10}5*586*0028*
(DConc (L) -0, 80* 0,13* -6,17* 0,025%
(2)YTempo (L) 17,47* 1,03* 16,95% 0,003*
Conc (Q) 0,003* 0,0005* 5,70% 0,029*
Tempo (Q) -0, 50* 0,049% -10,39% 0,009*
1L by 2L -0,036* 0,0058* -6,21% 0,025%

~ *valores significativos (no nivel de 95%); R’=0,9530 , Grau de Ajuste = 0,005

O modelo real firzal obtido pela regressio e que relaciona o rendimento em fungio da
concentracdo de substrato na alimentagio e o tempo de residéncia € uma equagio de 2° ordem
descrita matematicamente como:

Rend = 59,53 - 0,800%S ~ 17,47%r + 0,0028*S’ - 0,5060*" - 0,03578*S*tr  (35)

A Tabela 10 mostra a avaliagio do desempenho do modelo, onde a percentagem de variagiio

explicada € dada por:

R*=SQx/SQr (36)
Onde:
SQ g = Soma Quadratica da Regressio
SQ 1 = Soma Quadiratica Total

Para 0 modelo em estudo o valor de R” foi igual a 0,9530, o que significa que 95,30 % das

variagOes nos resultados ©btidos podem ser explicados pelo modelo empirico.
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Tabela 10- Tabela ANOVA para o Rendimento

Fonte de SQ gl M.Q Teste F R’
Variagido
Regressio 2277,20 p-1=5 455,44 20,27 0,0530
Residuos 112.33 n-p= 22.46
F Ajuste 111,29 m-p=3 37,09 71,47
E Puro 1.04 n-m=2 0,519
Total 2389 53 n-1=10

Fss=35,05 (tabelado no nivel de 95%)

Onde: p = N.° de pardmetros do modelo
n= N.°total de ensaios

m = N.° de ensaios distintos

De modo a verificar se o modelo explica uma quantidade significativa da variagio nos dados

experimentais, pode-se utilizar o teste F de significancia. Para isto, compara-se o valor de F

estimado a partir dos dados experimentais com o valor tabelado de uma distribui¢o de frequéncia

de referéncia F ;.1 »1, onde o valor € expresso segundo a equagfo abaixo:

_ MO, 67
MQ

r

Onde:
MQg = Média Quadratica da Regressdo
MQ, = Média Quadratica do Residuo

Como o valor tabelado de F para o intervalo de 95% de confianca foi de 5,05 (BRUNS et
al.,1995), sendo este quatro vezes inferior ao valor obtido com o modelo, pode-se afirmar que a

quantidade de variag@o devido ao modelo ¢ significativamente maior que a variagio néo explicada,

atestando assim a validade do modelo obtido.
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A previsio adequada do modelo pode ser melhor visualizada pela Figura 05, onde sdo

apresentados os valores observados versus os previstos.

Valores Preditos * Observados
Rendimento (%)

Valores Praditos

40 45 50 55 50 85 70 75 80 85 80 2,5 100
Valores Observados

Figura 03: Valores observados versus previstos - Rendimento

Assim, sendo o modelo quadratico valido, € possivel gerar as superficies de resposta ¢ as
curvas de contorno que serfio analisadas para definir as faixas Gtimas de operaglo para otimizagdo

do rendimento do processo.

As Figuras 6.2 e 6.b apresentam respectivamente a superficie de resposta e as curvas de
contorno para o rendimento em fun¢Bo da concentragio de substrato e do tempo de residéncia.
Através destas figuras verifica-se que quanto menor a concentragio de substrato e maior o tempo

de residéncia maior é o rendimento.

Este comportamento mostra claramente que a queda do rendimento estd vinculada com a
baixa conversio obtida para ensaios com alta concentragio de substrato e/ou baixos tempos de
residéncia. Esta baixa conversdo, estd wvinculada a baixa quantidade de células de leveduras
contidas no reator, que por sua vez pode ser explicada pelo fato de todo o CO, produzide no

reator 1 ter sido transferido para o reator 2 . Esta quantidade de CO, fez com que as celulas de
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leveduras contidas no reator 2 fluidizassem totalmente ndo permitinde a formagio de um leito
estavel, causando uma diminui¢Bo da concentracio celular no mesmo devido a perda por arraste

no vinho.
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Figuras 6.a e 6.b - Superficie de Resposta e Curva de Conterno- Rendimenio
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4.3.2. Produtividade

Apds o estudo do comportamento do rendimento frente as variaveis estudadas partiu-se
para o estudo do comportamento da produtividade. Para tanto, foi realizado um trabalho similar
ao do item 4.3.1. Para o planejamento fatorial completo foi utilizada a mesma sequéncia de

ensaios apresentados na Tabela 02, e os resultados obtidos que estfio contidos na Tabela 07.

Utilizando-se o “Software Statistica 5.0” obteve-se os efeitos de cada variavel, os
coeficientes de regress@o do modelo quadratico, a analise de varidncia do modelo e as superficies
de resposta para a produtividade.

Na Tabela 11 sdo apresentados os efeitos principais e de intera¢do sobre a produtividade.

Tabela 11- Esﬁmatlva dos efeitos prmcnpals e de mtera(;as sobre a produtw;dzde

Chtor T B Bmemadme i
i e e e heonse

(1) Conc. (L) 1,06* 0,070% 14,91* 0,00446*

(2) Tempo (L) 2,27* 0,070% 32,07* 0,00097*
Cone. (Q) -0,06 0,084 0,74 0,53670
Tempo (Q) 0,25 0,084 3,06 0,09205

1L * 2L -0,49* 0,100% -4,94% 0,03859*
" *valores significativos (no nivel de 95%); R*=0,9650 , Grau de Ajuste =0,9300

Os dois primeiros efeitos da tabela acima correspondem aos efeitos principais das varidveis.
Pode-se perceber que o tempo de residéncia ¢ a variavel que mais influencia na resposta. Pode-se
perceber também pelos valores da Tabela 11 que os termos relacionados aos modelo quadratico
nio sdo estatisticamente significativos. A Tabela 12 mostra as estimativas dos efeitos

desprezando-se os efeitos nfo significativos estatisticamente.
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Tabela 12 Estimativa dos efeitos principais e de interacio sobre a produtividade

Fator Efzito Erro Padrdo t p

Média 7,61% 0,030% 262.05% 0,0001*
(1) Cone. (L) 1,06* 0,070% 14,92% 0,0044*
(2) Tempo (L) 2,27% 0,070* -32,08* 0,0009%

1L * 21 -0,49* 0,100* -4 94% 0,0385%*

*valores significativos (no nivel de 95%); R’=0,9558 , Grau de Ajuste =0,9368

A importincia dos efeitos principais juntamente com o efeito de interacio podem ser melhor
visualizados pelo grafico de Pareto (Figura 07), que monstra uma estimativa dos efeitos absolutos

de cada variavel estatisticamente significativa.

Gréfico de Pareto
Produtividade

it}

flbval

4 3 10 5 20 25 3G 35

Estimativa dos Efelfos (Valores Absolutos)

Figura 07: Grafico de Pareto - Produtividade

Pode-se observar pela Figura 07 que o efeito mais significativo no intervalo de confianca de

95% & o tempo de residéncia seguido pela concentracio de substrato.

Na Tabela 13 sdo apresentados os coeficientes de regressdio do modelo de 1° ordem.
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Tabela 13- Coeficientes de regressio do modelo de 1° ordem para a produtividade

ke Cost Regesie T Breopadia Co
B T T
(1)Conc (L) 0,05* 0,0061* 8,23* 0,014*
(2)Tempo (L) 0,039 0,1011 0,39 0,731

1L by 2L -0,0039* 0,0008* 4,94* 0,038
© *valores significativos (no nivel de 95%); R’=0,9558 , Grau de Ajuste =0,9368

A porcentagem de variaco explicada (R’) obtida para a produtividade foi de 0,9558, o que

nos indica que 95,58 % das variagSes nos resultados podem ser explicadas pelo modelo .

O modelo real final € apresentado pela equagio (38) e correlaciona a produtividade com o

tempo de residéncia e a concentracio de substrato;
Prod= 4,97+0,05%5+0,039%r-0,0039*5*tr (38)

A anélise de varidncia encontra-se na Tabela 14 e faz uma avaliagdo do desempenho do

modelo de 1° ordem obiido.

Tabela 14: Tabela ANOVA para a produtividade

Fonte de S.Q gl M.Q Teste F R*
Variacio
Regressao 12,80 p-1=3 4,27 50,45 0,9557
Residuos 0,59 n-p=7 8,46.107
F Ajuste 0,57 m-p=5 0,11 11,40
E Puro 0,02 n-m=2 0,01
Total 13,39 n-1=10

F37=435 (tabelado no nivel de 95%)
Fs2= 19,30 (tabelado no nivel de 95%)

O valor tabelado de F ¢ cerca de 12 vezes inferior ao calculado, podendo-se considerar

assim o modelo perfeitamente adequado.
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A Figura 08 monstra os valores preditos pelc modelo versus os observados
experimentalmente para a produtividade. Pode-se observar por esta figura que os valores sio

coerentes em toda a faixa de produtividade, confirmando a validade do modelo.

Valores Preditos * Cbservades
Produtividade (mbA. b}

1.0
16,5
10,0
g5 ¢
90t
85 |
80 ¢
75 ¢
7.0
55
80 ¢
55

Valores Preditos

35 g0 8.3 76 7.5 80 85 8.9 85 10,0 10,5 1.0

Valores Observados

Figura 08: Valores preditos versus Observados - Produtividade

Assim, sendo 0 modelo de 1° ordem valido, € possivel gerar as superficies de resposta ¢ as
curvas de contorno que serdo analisadas para definir as faixas 6timas de operacio para otimizagio

da produtividade.

As Figuras 9.2 ¢ 9.b apresentam a superficie de resposta ¢ a curva de contorno para a
produtividade em funcio da concentragfio de substrato e o tempo de residéncia. Observa-se que a
produtividade aumenta com o aumento da concentracdo de substrate e com a diminuigio do

tempo de residéncia, comportamento este contrario ao observado em relagio ao rendimento.
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Figuras 9.a e 9.b: Superficie de Resposta e Curva de Contorno - Produtividade
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4.3.3. Defini¢es da faixa 6tima de operacio

Para definigio do ponto 6timo de operagdo, deve-se levar em conta a importincia do
rendimento, ou seja, deve-se buscar obter a maior produtividade possivel sem que o valor do

rendimento seja afetado.

Como descrito anteriormente, o comportamento dos valores de rendimento e produtividade
em func¢do da concentragdo de substrato e tempo de residéncia se mostraram antagdnicos. Desta
forma ¢ necessario a analise das superficies de ambas as respostas para se definir o ponto 6timo de

operacio.

Ao analisar as Figuras 6.2 e 6.b, observa-se que o rendimento tende ao maximo para baixas

concentragdes de substrato e altos tempos de residéncia.

Valores satisfatérios de rendimento fermentativo (90%) podem ser atingidos na faixa que
varia de 80 - 125 g/I. de substrato com 6 e 10 horas de tempo de residéncia respectivamente. Para
se obter o valor 6timo de operacdo, a produtividade deve ser a méaxima contida nesta faixa. Qutro
fator que deve ser levado em consideraciio € a concentracio de etanol no vinho, pois, quanto
maior seu valor, menor serd o consumo de vapor e a quantidade de vinhaga gerada na etapa de

destilago.

Na faixa pré defimida, € possivel obter como méxima produtividade 7.4 mL etOH/L. h (5,85
g ¢tOH/ L. h) para valores de 105 g/l de substrato e 9,5 horas de tempo de residéncia até 80 g/L
de substrato ¢ 6 horas de tempo de residéncia. Levando-se em conta que a concentragio de etanol
no vinho € fungdo da concentracdo de ART para um mesmo rendimento e considerando a
necessidade de se obter a maior concentragfio alcoolica possivel, optou-se por trabalhar no ponto
que corresponde a 100 g/l de ART e 8,5 horas de tempo de residéncia. Apesar do valor da
produtividade obtida neste trabalho ser similar aquele apresentado pelos processos convencionais,
a vantagem deste sistema € a possibilidade da eliminacdo do reciclo de células que corresponde a

aproximadamente 25% dos custos de processamento industrial do alcool. Entretanto, encontra-se
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na literatura alguns trabalhos utilizando sistemas de reatores de leito fluidizado para produgio de
etanol, onde produtividades de 14,4 g etOH/L. h e rendimentos de 88,3% foram obtidos (PAIVA
et al.,1996). PRINCE & BARFORD (1982) e PAIVA ef al, 1996 obtiveram o mesmo
comportamento antagénico entre o rendimento ¢ produtividade em sistemas de reatores tipo torre

com leveduras floculantes.

Como neste trabatho esse mesmo comportamento antagdnico foi observado, algumas
modificagdes foram feifas no sentido de obter rendimentos na ordem de 90% com altas

produtividades.

Com base no exposto anteriormente, buscou-se uma nova forma de operagio que tornasse
possivel o aumento da concentragio celular, principalmente no interior do segundo reator, o que
aumentaria a velocidade de conversfio e portanto o rendimento fermentativo, possibilitando atingir
valores elevados de produtividade sem prejuizo ao rendimento. Sendo o CO, produzido no
primeiro reator o responsavel pela fluidizagio e consequentemente pelas perdas de células
contidas no segundo reator, as modificagbes realizadas no sistema obietivou evitar o envio deste

gas para o segundo reator, como descrito no item (3.3.5).
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4.4, Otimizacio do sistema de fermentaciio proposto

A Tabela 15 mostra os resultados dos testes de otimizacio do sistema de reatores
modificado, utilizando-se planejamento experimental fatorial e analise por superficie de resposta,
como descrito no item 3.3.5.1. Nesta etapa as vanaveis estudadas foram a concentragio de
substrato na alimentagdo, o tempo de residéncia, a vazio de reciclo de vinho no segundo reatore a

relacdo D/h de cada reator, sendo as variaveis resposta o rendimento e a produtividade.

Tabela 15- Ensaios realizados no planejamento fatorial linear - sistema proposto

Caso S {(g/L) tr (h) Q D/h Produtividade Rendimento

(mL/min) {mL etOH/L. h) {% )

1 100,00 5,00 28,60 0,089 13,26 95,40

2 150,00 5,00 28,60 0,089 19,44 9213

3 100,00 5,00 28.60 0,116 12.55 91,80

4 150,00 3,60 28 60 0,116 19,29 92,97

5 100,00 5,00 25,80 0,089 13,86 96,92

6 150,00 5,00 85,80 0,089 17,61 87.00

7 100,00 5,00 85.80 0,116 14,04 95,87

8 150,00 5,00 85,80 0,116 19,02 92 24

9 100,00 10,00 28.60 6,089 6,40 95,52

10 150,00 10,00 28 60 0,089 9,49 92 56

11 100,00 .. 10,00 ... 28,60 .. 0,116 7,24 94,96
12 150,00 10,00 28,60 0,116 9,96 94 99
13 100,00 10,00 85,80 0,089 6,54 94,12
14 150,00 10,00 85,80 0,089 990 92,75
15 100,00 10,00 85,80 0,116 6,30 94,16
16 150,00 10,00 85,80 0,116 10,20 94 44
17(C) 125,00 7,50 57,20 0,102 10,66 94,22
18(C) 125,00 7,50 57,20 0,102 10,39 96,83
19(C) 125,00 7,50 57,20 0,102 10,55 95,80

A concentragdo media de células nos reatores 1 e 2 foram 30,75% v/v (46,60 g/1.) € 35,39%
viv (45,00 g/L) respectivamente, com pequenas variagdes para cada ensaio. No primeiro sistema

utilizado estes valores foram 30,00 g/I. e 5 g/L para o reator 1 ¢ 2 respectivamente.
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Com base nos resultados contidos na Tabela 15 foram estudados os efeitos das variaveis

independentes sobre o rendimento e a produtividade.

4.4.1, Rendimento

Pode-se perceber pelos resultados da Tabela 15 que as varidveis estudadas na faixa

estabelecida ndo inferiram nos valores dos rendimentos,

Utilizando-se o “Software Statistica 5.0” obteve-se os valores dos efeitos principais e os

de intera¢dio de cada vanavel para o rendimento. Estes valores sdo apresentados na Tabela 16.

Fator Efeito ' Erro Padrio t p
U Media 93.93* 016 sexl1s* o001
(1) S (L) -2,45 0,36 -6,75 0,093
(2) tr (L) 1,14 0,36 3,15 0,195
(3) D/ (L) 0,62 0,36 1,73 0,334
(4)Q L) 0,35 0,36 -0,97 0,509
IL*2L 1,92 0,36 5,27 0,119
1L * 3L -1,20 0,36 -3,30 0,187
IL * 4L 1,45 0,36 3,99 0,156
2L * 3L 0,85 0,36 2,34 0,257
2L * 4L 0,27 0,36 0,75 0,592

3L *4L -0,28 0,3642 -0,7861 0,575
" svalores significativos (no nivel de 95%); R’=0,6756, Grau de Ajuste =0,9702

Os quatro primeiros efeitos da tabela acima correspondem aos efeitos principais das
variaveis, Estes valores confirmam que as varidveis estudadas nfo apresentam efeitos

estatisticamente significativos sobre o rendimento no intervalo de confianca de 95%.
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A importincia dos efeitos principais juntamente com os efeitos de interagio podem ser
melhor visualizados pelo grafico de Pareto (Figura 10) que mostra uma estimativa dos efeitos de

cada variavel estatisticamente significativa (valores absolutos).
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Figura 10: Grafico de Pareto- Rendimento

Pela Figura 10 pode-se perceber que nenhum dos termos é estatisticamente significativo no
infervalo de confianca de 95% uma vez que as estimativas dos efeitos (barras azuis) ndo

ultrapassaram a linha vermelha pontilhada (p=0,05).

4.4.2. Produtividade

Apds o estudo dos efeitos das variaveis estudadas sobre o rendimento partiu-se para a
otimizacio da produtividade. Para tanto, foi realizado um trabalho similar ao do item 4.3.2. Para o
planejamento fatorial foi utilizada a mesma sequéncia de ensaios apresentados na Tabela 03, cujos

resultados estdo contidos na Tabela 15.
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Na Tabela 17 sdo apresentados os efertos principais de cada variavel e os efeitos de

interacdo sobre a produtividade.

Tabela 17- Estimativa dos efeitos pnncxpa;s ede mterag:ao sobre a produtmdade

T R B B e
0 Meédia  1L83*  003* 37032 000000%
(1)S (L) 4,57% 0,07* 65,69* 0,00023*
(2) tr (L) -7,65% 0,07* ~109,80* 0,00008*
(3) D/h (L) 0,50% 0,07+ 7,10% 0,01925%
(4) Q (L) -0,25 0,07 -3,62 0,06843
1L * 2L 0,01 0,07 0,21 0,85310
1L *3L 0,11 0,07 -1,59 0,25084
1L * 4L -1,30% 0,07* -18,73* 0,00283*
2L * 3L 0,38* 0,07* 5,48% 0,03175*
2L * 4L -0,15 0,07 2,19 0,15988

3L *4L 0,21 0,07 3,12 0,08897
 *valores significativos (no nivel de 95%); R=0,9723 , Grau de Ajuste =0,9377

Onde:
L. é o coeficiente do termo linear

Os quatro primeiros efeitos da Tabela 17 correspondem aos efeitos principais das variaveis,
que € a média dos efeitos na resposta devido a mudanga da variavel da faixa de -1 para +1. Isto
significa, por exemplo, que ao passar a concentragdo de substrato (S) de 100,00 g/ para 150,00
g/l a resposta, a produtividade aumenta em média 4,57 mL etOH/ L. h. A mesma avaliagio pode
ser feita para o tempo de residéncia (tr) e as demais variaveis. Para o tempo de residéncia, quando
se passa do nivel -1 (5 h) para +1 (10 h), provoca uma queda de 7,65 mL etOH/ L .h na
produtividade. Os efeitos principais demonstram que o tempo de residéncia e a concentragio de

substrato na alimentagio sdo as varidveis mais importantes para a analise da produtividade. Pode-
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se perceber também pelos valores da Tabela 17 que alguns efeitos nfio sio estatisticamente
significativos, uma vez que o valor do erro padrio € elevado frente ao seu respectivo efeito. A
Tabela 18 mostra as estimativas dos efeitos desprezando-se os efeitos ndo significativos

estatisticamente.

Tabela 18- Estimativa dos efeitos principais e de interacdo sobre a produtividade

Fator Efeito Erro Padrio t p
Média 11,83* 0,03% 370,32% 0,000007*
(HSIL) 4,57* 0,07* 65,69* 0,000232*%
(2)tr (L) -7,64% 0,07* -109,80* 0,000083*
(3)D/h (L) 0,50% 0,07* 7,10% 0,019253*
1L * 4L -1,30* 0,07* -18,73%* 0,002836*
2L * 3L 0,38* 0,07% 5,47*% 0,03175%

*valores significativos (no nivel de 95%); R*=0,9706, Grau de Ajuste =0,9593

Sendo o principio do planejamento uma andlise multivariavel, € possivel avaliar o efeito da
nteragdo entre as variaveis. Isto significa que ao variar, por exemplo, a concentragio de substrato
de -1 para +1, a mudanga na resposta pode ndo ser a mesma, pois esta depende da variagio do
tempo de residéncia e das outras variaveis estudadas como discutido anteriormente no item 4.3.1.
Na Tabela 18, isto pode ser verificado atraves do efeito de intera¢@o, que corresponde aos tltimos

dois valores apresentados.

A importancia dos efeitos principais juntamente com os efeitos de interagdo podem ser
melhor visualizados pelo grafico de Pareto (Figura 11), que mostra uma estimativa dos efeitos de

cada variavel estatisticamente significativa (valores absolutos).
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Figurall: Grafico de Pareto- Produtividade

Pela Figura 11 pode-se perceber que os efeitos mais significativos no intervalo de

confianca de 95% 530 o tempo de residéncia ¢ a concentragio de substrato na alimentago.

Na Tabela 19 encontram-se 0s coeficientes de regressdo para o modelo de 1° ordem. B

importante salientar que os pardmetros obtidos sdo para o modelo descoditicado {real).

“Fator | Coef Regressio  Erro Padrio PO
,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, v S
()8 0,16% 0,004 38,55% 0,0006*
(2) tr 0,22 0,071 3,15 0,0872
HQ -0,04% 0,004% 9,46* 0,0109%
1%4 -0,01% 0,0005% -18,73* 0,0028%
2%3 0,35* 0,040 8,80* 0,0126%

" salores significativos (no nivel de 95%); R’=0,9712 , Grau de Ajuste = 0,9600
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O modelo real final obtido pela regressdo que relaciona a produtividade com a concentracio
de substrato na alimentagfo, o tempo de residéncia, a vazio de reciclo e a relacio didmetro/ altura

¢ uma equacdo de 1° ordem descrita matematicamente como:
Prod.= 2,33 + 0,16%5 - 0,22%r - 0,04*%Q - 0,01*S*tr + 0,35*D/h*Q  (39)

A Tabela 20 faz uma avaliagio do desempenho do modelo, onde a percentagem de variagdo

explicada (R?) é dada pela equacio (36).

No modelo em estudo obteve-se um valor de R igual a 0,9712, o que significa que 97,12 %

das variagdes nos resultados obtidos podem ser explicados pelo modelo empirico.

Tabela 20- Tabela ANOVA para a Produtividade

Fonte de S.Q gl M.Q Teste F R®
Variag@o
Regressao 345,92 p-1=5 69,18 91,03 0,9705
Residuos 9,87 n-p=13 0,76
F Ajuste 9,84 m-p=11 0,89 46,10
E Puro 0,03 n-m=2 0,01

Fs13=3,03 (tabelado no nivel de 95%)

Onde: p = N.° de pardmetros do modelo
n= N.°total de ensaios

m = N.° de ensaios distintos

De modo a verificar se 0 modelo explica uma quantidade significativa da variagfio nos dados
experimentais, pode-se utilizar o teste F de significAncia. Para isto, compara-se o valor de F
esttmado a partir dos dados experimentais com o valor tabelado de uma distribuig¢io de frequéncia

de referéncia F ;.1 .1, Onde o valor € expresso segundo a equagio (37).



Resultados e Discussio 72

Como o valor tabelado de F para o intervalo de 95% de confianca for de 3,03 (BRUNS et
al.,1996), valor este trinta vezes inferior ao valor obtide com o medelo, pode-se afirmar que a
quantidade de variag@o devido ao modelo é significativamente maior que a variagfo ndo explicada,

atestando assim a validade do modelo obtido.

A precisico adequada do medelo pode ser melhor visualizada pela Figura 12, onde sdo

apresentados os valores observados experimentalmente versus os previstos pelo modelo .

Produtividade

Valores predilos

4 ) 3 103 12 14 5 18 20 22
Valores observados

Figura 12: Valores Preditos versus ocbservados- Produtividade

Assim, sendo o modelo quadratico valido, € possivel gerar a superficie de resposta e a
curva de contomo que serfio analisadas para definir as faixas 6timas de operagfo para otimizagdo

da produtividade do processo.

As Figuras 13.a e 13.b, apresentam a superficie de resposta e a curva de contorno para
produtividade em funclo da concentrag@io de substrato e do tempo de residéncia. Através das
Figuras 13.a e 13.b verifica-se que quanto maior a concentragdo de substrato e menor ¢ tempo

de residéncia maior sera a produtividade.
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As Figuras 14.a e 14.b, apresentam a superficte de resposta e a curva de contorno para
produtividade em fung&o da relagdo D/h e do tempo de residéncia. Através destas Figuras verifica-
se que quanto menor O tempo de residéncia e maior a relagdo D/h maior sera a produtividade,
sendo que pode-se perceber que a influéncia da relagio D/h sobre a resposta € significativamente
menor que aquela causada pelo tempo de residéncia e a concentragio de substrato na alimentagio,
o que esta de acordo com os resultados mostrados na Figura 11, onde o valor absoluto do efeito

desta variavel é muito menor que das outras duas.

As Figuras 15.a e 15.b, apresentam a superficie de resposta e a curva de contorno para
produtividade em func¢&o da relagio D/h e da concentrag@o de substrato. Conforme observado nas

Figuras 14.a e 14.b, pode-se perceber que a relagio D/h pouco influéncia na resposta estudada.
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4.4.3. Definicoes da faixa étima de operacio do sistema proposto

Como discutido anteriormente para a defini¢do da faixa 6tima de operagdo, deve-se levar em
consideraciio tanto do rendimento como a produtividade, ou seja, deve-se buscar obter a maior

produtividade possivel sem que o valor do rendimento seja afetado.

Pode-se perceber pelos valores contidos na Tabela 15, que o rendimento nfio foi afetado
com as mudangas das vanavels independentes na faixa estudada, o mesmo ndo pode-se dizer em
relagdo a produtividade uma vez que esta apresentou grandes vaniagdes dentro da faixa estudada,
o que pode ser observado nas Figuras 13.a e 13.b. Nestas Figuras , observa-se que a produtividade
tende ao maximo para altas concentragbes de substrato na alimentacdo e baixo tempo de
residéncia, sendo possivel assim operar com produtividades de até 19,45 mL tOH/L. h (15,40 g
etOH/ L. h)com rendimentos de 92,13% e concentragiio de etanol no vinho de 9,8 % v/v. Apesar
de nio ter sido atingido o valor de maximo para a produtividade, estes resultados apresentam
ganhos bastante significativos em relagdo aos processos convencionais de fermentagio para a
producdo de etanol. Segundo ANDRIETTA & MAUGERI FILHO, 1994 uma unidade de
fermenta¢do continua convencional ou seja, que utiliza separadoras centrifugas e células de
leveduras ndo floculantes pode operar com concentracio de etanol entre 8,0 e 9,0 % viv,
rendimento de 87% e produtividade de 7,9 g etOH/L. h, quando melago é utilizado como matéria-

prima.

Um outro ponto relevante ao sistema proposto € a diminuigo do volume de leito de células
do primeiro reator quando altas taxas de alimentagdo de substrato sdo aplicados. Este fato ¢
decorrente da grande quantidade de CO, liberado por unidade de tempo, que ocorre nestas
condi¢cdes. Apesar do aumento da produtividade em um primeiro momento, esta liberagio de CO;
pode acarretar em uma diminuigde da concentragdo de células no primeiro reator o que pode
provocar uma gueda no rendimento fermentativo no decorrer do tempo. Deve-se, portanto tomar
cuidado ao se adotar condigbes de operagdo que possam levar a valores de produtividade
superiores aos obtidos na faixa estudada, para que nfio haja desestabilizagdo operacional do

sistema.
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A utilizago deste sistema pode levar a ganhos no que diz respeito a produtividade e custo
de producio devido a ndo utilizagdo das separadoras centrifugas e do sistema de tratamento acido
que juntos correspondem a aproximadamente 25% dos custos industriais de processamento. O
sistema proposto apresenta ainda desempenho superior aos de PAIVA ef al, 1996 que
trabalhando com leveduras floculantes em reatores tipo torre com separacio de células para
reciclo por decantacgio obtiveram valores de 14,4 a 17,3 g e¢tOH/L. h de produtividade € 88,3 a
82.6% de rendimento com tempo de residéncia fixo de 5 horas e concentragio de substrato

variando de 160 a 200 g/L.
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5. CONCLUSOES

—> A capacidade fermentativa ndo pode ser avaliado isoladamente quando se deseja selecionar
cepas com caracteristicas floculantes para operacio em processos sem centrifugas.

=> A velocidade especifica de sedimentacio (VES) é o pardmetro mais importante para a escolha
da cepa a ser utilizada em reatores tipo torre para produgdo continua de etanol.

= QO rendimento e a produtividade apresemtam comportamento antagdnicos para O sistema
estudado.

=> A passagem de todo o CO; produzide no primeiro reator para o segundo dificulta a formagao
de um leito estavel de células neste, provocando queda no nivel de conversio de ART e
consequentemente queda de rendimento.

=> A concentracio de células nos reatores 1 e 2 do sistema proposto ¢ muito maior que aqueles
obtidos para o sistema utilizado nos testes preliminares, tornando-o cerca de trés vezes mais
produtivo.

=> Altas velocidades de fermentagdo, que implica em uma grande quantidade de CO, produzido
por unidade de tempo, faz com que o volume de células no leito do reator 1 diminua, podendo
provocar queda de rendimento com o decorrer do tempo.

= No sistema de fermentacio proposto-€ possivel trabalhar com altos rendimentos (93%) ¢ altas
produtividades (15,48 g etOH/L. h), quando apenas uma pequena parte do CO, produzido no
primeiro reator ¢ transferido para o segundo.

= Com o0 sistema proposto € possivel operar com altos rendimentos e altas produtividades.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

= Testar diferentes arranjos de sistemas de reatores com ¢ objetivo de aumentar a estabilidade
dos leitos formados.

= A partir do melhor arranjo obtido, fazer testes com diferentes matérias-primas de uso industrial.

—> Fazer a modelagem e a simulagio do sistema para que possa ser implementado uma estratégia

de controle confiavel para uma possivel implementa¢io industrial.
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