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Quase ... 

jlináa pior que a convicção áo não, a incerteza áo ta{vez é a áesifusão áe um "quase~ 

'É o quase que me incomoáa, que me entristece, que me mata trazenáo tuáo que poáeria ter súÚJ e não foi 

Q_uem quase ganfwu aináa joga, quem quase passou aináa estuáa, quem quase morreu está vivo, quem 

quase amou não amou. 

CBasta pensar nas oportuniáaáes que escaparam pews áeáos, nas cfiances que se peráem por meáo, nas 

iáéías que nunca sairão áo pape{ por essa mafáita mania áe viver no outono. 

<Pergunto-me, às vezes, o que nos feva a escoOieruma viáa morna; ou me{lior, não me pergunto, contesta. 

jL resposta eu sei áe cor, está estampaáa na áistãncía e frieza áos sorrisos, na frou;dáão áos a6raços, na 

ináiferença áos 'tBom áía~ quase que sussurraáos. 

So6ra covaráía e fafta coragem até pra ser fefiz. 

jL paÍJ(ão queima, o amor en{ouquece, o áesejo trai. 

tfa{vez esses fossem 6ons motivos para áeciáir entre a afegría e a áor, sentir o naáa, mas não são. 

Se a virtuáe estwesse mesmo no meio termo, o mar não teria onáas, os áías seriam nu6faáos e o arco-íris 

em tons áe cinza. 

O naáa não ífumina, não inspira, não afFioe nem aca{ma, apenas ampfía o vazio que caáa um traz áentro 

áe si. 

J(ão é que fé mova montanfias, nem que toáas as estrefas estejam ao a{cance, para as coisas que não 

poáem ser muáaáas resta-nos somente paciéncio, porém, preferir a áerrota prévio à áúviáa áa vitória é 

áesperáiçar a oportuniáaáe áe merecer. 

<Pros erros fiá peráão; pros fracassos, cfiance; pros amores impossíveis, tempo. 

Cf)e naáa aáíanta cercar um coração vazio ou economizar a{ma. 

Vm romance cujo fim é instantâneo ou ináo{or não é romance. 

J(ão áei:zy que a sauáaáe sufoque, que a rotina acomoáe, que o meáo impeça áe tentar. 

CDesconfie áo áestino e acreáite em você. 

Çaste mais fioras reafízanáo que sonfianáo, fazenáo que pfanejanáo, vivenáo que esperanáo porque, 

em6ora quem quase morre esteja vivo, quem quase vive já morreu!! 

Luis Pemanáo 'f/eríssimo 
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RESUMO 

Este trabalho teve como objetivo modelar matematicamente um biorreator tipo 

torre de leito pseudo-expandido. Diferentes modelos cinéticos foram testados para 

descrever o comportamento deste biorreator em diferentes condições de operação. A cepa 

utilizada nos experimentos foi selecionada em função de sua capacidade de floculação, 

principal requisito para manutenção da linhagem imobilizada no biorreator. Os 

experimentos foram realizados em dois biorreatores tipo torre operando em paralelo, 

alimentados de forma independente com mesma vazão e concentração de substrato. Os 

ensaios consistiram em nove diferentes condições de operação e para cada condição foram 

coletadas doze amostras de cada reator ao longo de sua altura. A concentração de substrato 

foi variada de 155 a 279 g/L e a vazão de alimentação de 9, 7 a 16,5 mL/min. Os resultados 

mostraram que as menores concentrações de substrato na saída do reator foram obtidas para 

ensaios com menores taxas de aplicação de substrato (g de substrato/hora) utilizada. Os 

níveis de conversão nos biorreatores foram próximos de 80% para a maioria dos 

experimentos. Para a determinação dos parâmetros cinéticos, foi utilizado um programa 

computacional desenvolvido em DELPHI 5.0. Os modelos estudados foram: nN et al. 

(1981), SEVELY et al. (1981), TOSETTO & ANDRIETTA (2002) que levam em 

consideração um único substrato (ART). Outro modelo proposto neste trabalho que leva em 

consideração a presença de duas fontes de substrato e a hidrólise da sacarose foi estudado. 

O modelo proposto por nN et. al. (1981) mostrou o melhor ajuste para os dados 

experimentais; porém, os valores dos parâmetros cinéticos apresentaram grandes variações 

entre os experimentos. O modelo. proposto por TOSETTO & ANDRIETTA (2002) foi o 

que apresentou menor oscilação nos valores dos parâmetros cinéticos. O modelo proposto 

neste trabalho foi capaz de descrever satisfatoriamente o consumo de sacarose, glicose e 

frutose, mostrando a existência do fenômeno de diauxia entre a glicose e frutose. 

Palavras-chave: Modelagem matemática, Cinética, Fermentação alcoólica, Reator torre, 

Leveduras floculantes, Imobilização sem suporte. 
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ABSTRACT 

This work had as objective to model a reactor type tower o f pseudo-expanded bed 

mathematically. Different kinetic models were tested to describe the behavior o f the reactor 

in different operation conditions. The yeast strain used in the experiments was selected in 

function of its flocculation capacíty, main requirement for maintenance of the cell 

immobilized in the reactor. The experiments were carried out in two tower reactors 

operating in parallel with independent feeding. The experiments consisted of nine different 

operation conditions and for each condition twelve samples of each reactor were collected 

along its height. The substrate concentration was varied of 155 to 279 giL and the feeding 

flow rate of 9, 7 to 16,5 mL/min. The results of the experiments showed that the smallest 

substrate concentrations in the out flow o f the reactor were obtained when smaller substrate 

application rate (g substrate per hour) was used. The conversion leveis in the reactors were 

dose 80% for ali the experiments. For the determination of the kinetic parameters, a 

software developed in DELPID 5.0 was used. The studied kinetics models were: JIN et ai. 

(1981), SEVELY et ai. (1981), TOSETTO & ANDRIETTA (2002) that take in 

consideration an only substrate (ART). Another model proposed in this work that takes in 

consideration the presence o f the two substrate source and the hydrolyze o f the sucrose was 

studied. The mo dei proposed by JIN et al. ( 1981) showed the best adjust to the 

experimental date, but the values o f the model parameters presented great variations among 

the experiments. The model proposed by TOSETTO & ANDRIETT A (2002) was what 

presented smaller variation in the values of the parameters among the experiments. The 

model proposed in this work was able to describe the profile of sucrose, glucose and 

fructose consumption satisfactorily, showing the existence of the diauxia phenomenon 

between the glucose and fructose. 

Key-words: Mathematics modeling, Kinetics, alcoholic Fermentation, Tower Reactor, 

flocculanting yeasts, free support Immobilization. 
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1. INTRODUÇÃO 

O aumento do consumo de petróleo nas décadas de 60 e 70 se deu principalmente 

pela ampliação da industria petroquímica nos parques industriais dos paises em 

desenvolvimento (A TALA, 2000). Porém, o petróleo, apesar de abundante na natureza, é 

uma matéria-prima de fonte esgotável, não renovável e que emite poluentes provocando 

vários danos ambientais. 

Na década de 70, em virtude da guerra do Oriente Médio, o preço do barril de 

petróleo elevou acarretando uma crise energética mundial. Como alternativa, o governo 

brasileiro criou o Programa Nacional do Álcool (PROÁLCOOL) em 1975 com o objetivo 

de substituir a gasolina pelo álcool em veículos automotivos. 

Com o fim dos subsídios no final da década de 80 e os baixos preços do barril de 

petróleo, o setor sucroalcooleiro passou por uma crise, inviabilizando assim a produção de 

etanol. A produção de álcool combustível apresentou considerável aumento, acompanhado 

de importantes ganhos de produtividade, desde a implantação do PROÁLCOOL. Estudos 

realizados por FERREIRA (2002) mostra que o Setor tem respondido positivamente aos 

estímulos externos, tanto os governamentais, agora escassos, como os provenientes do 

mercado de combustíveis. O custo de produção tem díminuído sistematicamente, fato 

marcante no mercado de energia, no qual quase todos os custos são crescentes. Os estudos 

mostram haver ainda espaço para o aumento da produtividade da lavoura e da indústria que 

poderá fazer baixar ainda mais o custo. 

Acredita-se que a definição de uma política energética clara e permanente, que 

leve em consideração os efeitos do uso do álcool sobre a geração de empregos, o halanço 

de comércio exterior, o desenvolvimento tecnológico, o abatimento do carbono atmosférico 

e a possibilidade da co-geração, seja suficiente para firmar a posição do álcool na matriz 

energética brasileira. 

A evolução dos processos de fermentação alcoólica nas últimas décadas caminhou 

para o desenvolvimento da fermentação contínua (ZARPELON & ANDRlETTA, 1992). 

Atualmente, novas tecnologias estão sendo estudadas com o objetivo de otimizar os 

processos industriais existentes e ainda desenvolver novos que permitam a minimização de 

custos e consumo de energia. 
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VIEGAS (1999) desenvolveu um processo de produção contínua de etano! através 

da utilização de reatores tipo torre com leveduras floculantes. Em seu trabalho foram 

obtidos rendimentos na ordem de 93%, alta concentração de etano! no vinho (9,5 GL) e 

altas produtividades (15,40 g de Etanol/L. h). 

A modelagem matemática e simulação por computador são ferramentas de 

extrema importância para se entender o funcionamento dos biorreatores. Essas também são 

bastante úteis no estudo de aumento de escala dos mesmos. 

A modelagem dos biorreatores tipo torre que operam com células auto­

imobilizáveis é bastante complexa, porém necessária; pois, a condição de compactação do 

leito é urna função da taxa de liberação de dióxido de carbono no meio. Para que essa 

tecnologia de produção de etano! possa ser utilizada índustrialmente, vários fatores devem 

ser analisados já que urna desestabilização do leito em um biorreator índustrial é 

inaceitável, devido ao custo que esse fenômeno pode causar. 

O estudo de todos os fatores que podem ínterferir na estabilidade do biorreator 

pode ser facilitado através da modelagem do mesmo, o que permite, através de simulações 

por computador, verificar o comportamento desses em diferentes condições de operação 

sem que novos ensaios em escala de bancada sejam realizados. 

Tendo em vista esses futos, este trabalho tem por objetivo, modelar 

matematicamente esse biorreator e encontrar os modelos cínéticos que melhor descrevem o 

comportamento da cepa de levedura utilizada nos ensaios. Pretende-se aínda encontrar a 

relação existente entre as taxas de aplicação de substrato e a compactação do leito e 

conseqüentemente, determinar o perfil de conversão de substrato e produção de etano! ao 

longo do biorreator para diferentes condições de operação. 

2 



2. REVISÃO BffiLIOGRÁFICA 

2.1 Histórico 

2.1.1 Produção Mundial de Etano[ 

Atualmente a produção de etano! no continente americano representa cerca de dois 

terços da produção total mundial. Essa produção atingiu em 1998 um valor de 31,2 bilhões 

de litros. Este valor corresponde a uma produção total do continente americano de 20,3 

bilhões de litros, de 5,5 na Ásia, de 4,7 na Europa, de 0,5 em África e de 0,2 na Oceania 

(BERG, 1999). A Figura 1 mostra os indices da produção mundial de etano! em todos os 

continentes. 

Produção Mundial por Continente 

Produção total de Etanol em 1998 (31,2 bi de litros) 

Europa 
Outros 

2% 

65% 

Figura 1 -Valores relativos à produção m;mdial de etano! por Continente. 

2.1.2 Produção de Etano[ no Brasil 

I 
.. I 

Produzia-se etano! desde o início do século passado, porém com a cnse do 

petróleo ocorrida no início dos anos setenta, o Brasil viu-se obrigado a procurar eventuais 

substitutos para os combustíveis derivados de petróleo. Então, optou-se pelo álcool 

originário da cana-de-açúcar que era uma alternativa já conhecida. 

O Programa Nacional do Álcool (PROÁLCOOL) foi criado em 1975 com o 

objetivo de substituir combustíveis derivados de petróleo e também modernizar e valorizar 
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a produção de açúcar no mercado internacional que não era tão competitivo. Assim, o 

Brasil tornou-se o primeiro país do mundo a desenvolver um programa alternativo de 

combustível renovável para a substituição à gasolina. 

Em relação ao Proálcool, os seguintes futores são destacados (SIQUEIRA, 1993): 

Trata-se de energia renovável; 

Combustível com maíor grau de octanagem, ou seja, menos poluente; 

Emprega mão-de-obra direta, com fixação do homem no meio rural; 

É um programa de conteúdo estratégico pelo seu caráter nacionalista e pela 

sua dispersão territorial. 

São Paulo foi o estado que mais recebeu incentivos fiscais e subsídios financeiros 

para aumentar sua produção de álcoo I. A instalação de destilarias anexas às usinas de 

açúcar já existentes teve como objetivo a produção de álcool anidro, utilizado como aditivo 

à gasolina. (SINICIO, 1992). Com o sucesso do programa, novas usinas autônomas 

passaram a produzir álcool hidratado (ANDRADE, 2000). 

BERTELLI (1992) destaca que o álcool carburente, em espécies anidro e 

hidratado, participa aproximadamente com 12% do consumo de derivados de petróleo. 

Notou-se então, um crescimento progressivo na produção de álcool de 1975 a 1992 de 500 

milhões para 12,7 bilhões de litros respectivamente. Pelas perspectivas de CONCEIÇÃO 

(2002), para a safra de 2002/2003, essa produção deve ficar em 11,2 bilhões de litros, com 

exportações de 450 milhões de litros. 

Atualmente o governo brasileiro está se preparando para o relançamento do 

Proálcoo~ onde não haverá subsídios para os usineiros e montadoras e nem a mão forte do 

governo controlando o mercado de combustível que desde o início de 2002 está aberto à 

concorrência. Além do que, o Protocolo de Kioto determinou a diminuição gradativa das 

emissões de gases poluentes. Assim corno já é feito no Brasil, onde a gasolina é misturada 

com até 24% de álcool, o mundo caminha para a fórmula mista (STEFANO, 2002). 

atualmente a proporção de álcool anidro adicionado à gasolina é de 20-24% (v/v) (ZANIN 

et ai., 2000). 
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2.2 Processos Fermentativos para Produção de Etanol 

A obtenção de etano! por via fermentativa se dá por processos descontínuos ou 

processos contínuos. 

Na década de trínta surgm na França o processo Melle-Boinot (Batelada 

Alimentada) que proporcionou um grande avanço na produção industrial de etano! 

(ALMEIDA, 1960). 

Os processos de corte e clássicos (pé-de-cuba) eram muito utilizados até a década 

de sessenta no Brasil. Após essa época, os processos de batelada alimentada começaram a 

ser implantados. Segundo ZAPERLLON & ANDRIETTA (1992), todas as destilarias 

instaladas com a criação do Proálcool em 1975, foram equipadas com esse processo. 

O processo contínuo surgiu como forma de aperfeiçoamento do processo Melle­

Boinot apesar de não ser um desenvolvimento recente (FINGUERUT et al., 1992). Então, 

a utilização do processo contínuo industrial iniciou-se nos anos setenta. Atualmente, de 

acordo com ZAPERLLON & ANDRlETTA (1992), cerca de 40% das unidades 

industriais brasileiras utilizam processos de fermentação continua. 

Uma inovação para os processos fermentativos se deu pela utilização de leveduras 

floculantes, permitindo eliminar as separadoras centrífugas que têm finalidade de separar as 

células do vinho fermentado (BU'-LUCK, 1983). 

2.2.1 Processos Clássicos 

Trata-se de processos de fermentação alcoólica descontínua, também chamados de 

Batelada Simples, que utilizam um inóculo novo a cada batelada. São processos muito 

lentos, isto é, perde-se muito tempo nas etapas de limpeza e preparação do reator, seguida 

pela purificação do etano! através de sucessivas destilações (MAIORELLA et al., 1981). 

Dois sistemas podem ser utilizados para esse processo (TOSETTO, 2002): 

Sistema de cortes: consiste em realizar a primeira fermentação, 

então o volume de mosto é divídido em dois, sendo a metade 

envíada para a destilação e o restante é utilizado como pé para a 

próxima fermentação; 
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Sistema de cuhura pura ou pé-de-cuba: para cada fermentação, 

utiliza-se de uma cultura pura, adiciona-se o mosto até completar o 

volume do reator. 

2.2.2 Processos Batelada Alimentada (Melle-Boinot) 

No Brasil, processo clássico ainda estava sendo usado no final da década de 

cínquenta Após este período este processo passou a ser rapidamente substituído pelo 

processo Melle-Boínot (DREWS, 1964). 

O processo baseia-se na alimentação por pulsos ou contínua do substrato ao 

fermentador até a capacidade máxima do mesmo, ocorrendo o crescimento da massa celular 

seguido da taxa de consumo de substrato de maneira que as concentrações de açúcares 

totais permaneçam constantes (em tomo de 1,5 - 3,0 g/1) no reator. Na prática, essas 

concentrações reduzidas e constantes de açúcares não são observadas, operando-se em 

concentrações maiores e crescentes no decorrer do enchimento. 

Uma inovação do processo, em relação aos convencionais, foi a utilização de um 

tratamento ácido, com pH entre 2,5 e 4,5 do creme de leveduras para a eliminação de 

possíveis contamínantes para posterior utilização do ínóculo para a próxima batelada 

(DREWS, 1964). 

Entretanto, o processo de fermentação contínua tomou-se mais atrativo por 

apresentar grande potencial para redução dos custos de produção entre outras vantagens em 

relação ao batelada alimentada. 

2.2.3 Processos Contínuos 

Com o esgotamento tecnológico do processo Melle-Boínot, os processos contínuos 

se firmaram rapidamente como uma ahemativa industrialmente viável. 

O interesse pelo processo de fermentação alcoólica contínua foi retomado no 

Brasil a partir da última década, principalmente pela razão dos processos mais recentes 

serem mais confiáveis e levarem a uma redução de custo de operação (ZAPERLLON & 

ANDRIETTA, 1992). 
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O processo de fermentação alcoólica contínua pode ser dividido em três etapas, 

segundo ANDRIETTA (1994): 

Unidade de Tratamento ácido; 

Unidade de separação de células de levedura; 

Fermentadores. 

De acordo com ANDRIETTA (1994) as células de leveduras, após terem sido 

submetidas ao tratamento ácido (fermento tratado), deixam as unidades de tratamento e são 

misturadas com o meio de alimentação (mosto). Esta mistura é então enviada aos 

ferrnentadores. A fração entre a vazão de fermento tratado e a vazão total de alimentação 

dos fermentadores é chamada taxa de reciclo. Depois de ocorrida a transformação dos 

açúcares em etano!, o vinho fermentado contendo células de leveduras (vinho bruto) é 

enviado para a unidade de separação. Esta unidade é constituída de separadoras centrífugas 

de prato que trabalham a uma velocidade angular de 8000 rpm (rotações por minuto). Estas 

separadoras recebem o vinho bruto contendo de 30 a 45 g de células por litro de vinho e 

fornecem dois produtos: uma fase leve e outra pesada. A fase pesada contendo entre 160 a 

200 g de células por litro é enviada para a unidade de tratamento ácido. A leve, 

praticamente isenta de células de levedura (concentração máxima permitida 3 g de células 

por litro) é chamado de vinho delevedurado e é enviado ao tanque pulmão da unidade de 

destilação, também chamado de doma volante. 

O número total de domas de fermentação e o volume relativo de cada uma delas 

tem sido objeto de estudo para diversos pesquisadores. GHOSE & TYAGI (1979) 

concluíram que na operação utilizando-se duas domas iguais em série, o volume total de 

reatores é 58% menor que se usando um reator. Mais recentemente, em trabalho de 

sírnulação, ANDRIETTA (1994) concluiu que o sistema ótírno é constituído por quatro 

reatores de mistura perfeita ligados em série com 1,5; 1,9; 2,2 e 1,45 horas de tempo de 

residência. 

BORZANI (1960) e GUERREIRO (1995) destacaram os beneficios da 

fermentação contínua. Segundo o últírno autor, o emprego da fermentação contínua 

associada à adoção de técnicas como cinética rnicrob~ otimização, sírnulação de 

processos e projetos específicos pode trazer vantagens como: modernização da usina; 
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aumento na produção; redução dos gastos de mão-de-obra; redução de gastos em análises; 

aumento da produtividade; condução da fermentação em estado estacionário; redução 

consumo de insumos; uniformidade do produto; maior controle operacional do processo. 

ANDRADE (2000) também cita outras vantagens como: redução de tempos não produtivos 

(carga, descarga, limpeza) em cada ciclo do processo conduzindo a um aumento da 

produção total; não necessita de unidades de armazenamento intermediário; a automação é 

simplificada, podendo-se basear em uma amostragem em tempo real. 

Estudos comparativos e avaliações econômicas de diversos processos utilizados na 

produção de etano! por fermentação concluíram pelas vantagens do processo de 

fermentação continua em relação à batelada tradicional (CYSEWSKI & WILKE, 1978; 

MAIORELLA et aL, 1984). CYSEWSKI & WILKE (1978) demonstraram uma redução 

de 57% no investírnento de capital fixo em destilarias com fermentação continua quando 

comparado ao daquelas que utilizam processo batelada. Reduções ainda maiores, da ordem 

de 68 e 71%, são obtidas para os processos que utilizam reciclo de células e operação a 

vácuo, respectivamente. 

P AIV A et aL (1996) demonstraram que é possível dírninuír os custos de produção 

deste combustível operando com um reator de forma continua, tipo torre, com altas 

concentrações de células utilizando decantadores como unidade de separação quando a 

cepa de levedura utilizada possui características floculantes e ainda obter produtividade de 

14,4 g de etanoi!L. Em relação à batelada alírnentada, esse processo tem apresentado uma 

maior produtividade, com aumento que pode atingir até 100% (RODRIGUES et ai., 1992). 

ANDRIETTA (1997) acredita que are-centrifugação do fermento e processos que 

não utilizam separadoras centrífugas são as duas alterações mais promissoras aos processos 

atuais de fermentação continua. 

2.2.3.1 Tipos de Reatores e Arranjos 

ZAPERLON & ANDRIETTA (1992) descreveram a utilização de vários 

processos para fermentação continua. Os principais processos podem ser divididos em dois 

grupos: Fermentação em dorna única onde todo o processo é realizado numa única dorua, 
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de mistura completa, onde o teor de açúcares e de álcool é constante e Fermentação em 

cascata onde as domas individuais são conectadas em série, passando-se consecutivamente 

de uma para outra, assemelhando-se a uma "cascata". 

GHOSE & TY AGI (1979a) concluíram que sistemas de fermentação alcoólica 

com dois reatores operando em série são mais produtivos que os sistemas constituídos de 

um único reator. 

De acordo com GOMA et al., (1990), na fermentação alcoólica, a máxima 

produtividade foi alcançada fuzendo uma combinação de reatores, sendo o primeiro reator 

de mistura perfeita, seguido de um reator tubular. 

ANDRIETTA & STUPIELLO (1990) e ANDRIETTA (1991) provaram que a 

produtividade passa de 1,084 g/L.h para 10,092 g/L.h quando se utiliza um sistema 

constituído de quatro reatores de mistura perfeita com volumes diferenciados ligados em 

série ao invés de um único. Enquanto que PAIVA et aL, (1996) utilizaram sistemas de 

reatores de leito fluídizado para produção de etano!, obteve produtividades de 14,4 g de 

Etanoi!L. h e rendimentos de 88,3%. 

NAGASHIMA et al., (1983) propuseram dois tipos de arranjos para sistemas de 

fermentação alcoólica continua. O primeiro arranjo foi a utilização de dois reatores torre de 

leito fluidizado em série e o segundo arranjo utilizou-se três reatores torre em série todos 

com relação diâmetro/altura diferentes. A produtividade obtida foi 20 vezes maior que os 

processos tradicionais com uma conversão de 95% além da boa estabilidade operacional foi 

obtida por um longo periodo de tempo. 

VIEGAS et al., (2002 a) trabalharam com dois reatores tipo torre ligados em série 

utilizando leveduras floculantes. Esse processo obteve produtividade máxima de 15,40 g de 

Etanoi!L.h mantendo o rendimento na faixa de 93%. 

VIEGAS et al, (2002 b) propuseram um processo de fermentação alcoólica 

utilizando um sistema constituído de três reatores em série obtendo altos rendimentos (92 

%), alta concentração de etano! no vinho (9,5 GL) e altas produtividades (21,68 g de 

Etanoi!L. h). 
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2.3 Características Bioquímicas da Fennentação Alcoólica 

As leveduras são organismos eucarióticos e formam uma das classes mais 

importantes dos fungos. As do tipo Saccharomyces são as mais utilizadas na produção de 

etano! e apresentam-se normalmente na forma unicelular e com 2 a 8 micrômetros de 

diâmetro. Estas se reproduzem basicamente por gemação (brotamento), onde a célula mãe, 

após um período de união entre os citoplasmas, dá origem a uma nova célula 

(STECKELBERG, 2001). 

A primeira descrição das leveduras data de 1680 e foi realizada por Antonie van 

Leeuwenhoek, observando cerveja em fermentação. Pasteur, em estudos divulgados a partir 

de 1866, provou que a fermentação é fruto da atividade de células vivas, as leveduras, na 

ausência de oxigênio (MlLLER, 1983). 

A levedura como entidade viva independente, realiza a fermentação dos açúcares 

com o objetivo de conseguir a energia química necessária à sua sobrevivência, sendo o 

etano! apenas e tão somente um subproduto desse processo. A células de levedura possui 

compartimentos para adequação de sua atividade metabólica. A fermentação alcoólica 

(glicólise anaeróbia) ocorre no citoplasma, enquanto que a oxidação total do açúcar 

(respiração), se dá na mitocôndria (AMORlM et ai, 1996). 

O rendimento teórico (YPJs) para a produção de etano! é de 0,511 g/g. Na prática, 

segundo OURA (1974), este valor não é observado devido à utilização de parte da glicose 

para produção de glicerol e álcoois superiores, substãncias necessárias para síntese de 

material celular e manutenção da levedura. 

Além da presença ou ausência de oxigênio, a disponibilidade de açúcar pode afetar 

o metabolismo das leveduras (OKADA, 1981). O efeito Crabree, que é o incremento na 

produção de etano! em concentrações de glicose superiores a 0,5-1,0 g/L 

(independentemente da concentração de oxigênio) como prejudicial ao processo de 

produção de leveduras de panificação, pois parte do açúcar disponível é convertida a etano! 

e dióxido de carbono em detrimento à biomassa, reduzindo o rendimento. 

Assim, frente ao número elevado de reações catalisadas enzirnaticamente no 

metabolismo celular, fatores como pH, temperatura, pressão, concentração de reagentes, 
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concentração de nutrientes, etc., afetam os parâmetros cinéticos que definem as taxas de 

reprodução celular, consumo de substrato e produção de etano!. 

As leveduras são hoje o mais importante grupo de microrganismos explorados 

comercialmente (RUSSELL et ai., 1987). Esses microrganismos têm sido utilizados na 

produção de produtos químicos, combustíveis e proteínas microbianas para uso alimentar 

(ROSE & HARRlSON, 1987). 

2.4 O Fenômeno de Floculação das Leveduras 

A floculação é descrita como um fenômeno reversível em que células de levedura 

aderem-se urna as outras formando aglomerados (flocos) que se sedimentam rapidamente 

no meio em que estão suspensos (STEWART, 1976) citado por YU-LAl JIM & SPEERS 

(1999). 

A floculação pode ser considerada como urna estratégia de sobrevivência 

(STRATFORD, 1992), sendo que as células localizadas na periferia do floco protegem as 

que estão no centro contra as condições desfavoráveis do meio (ISERENTANT, 1996). 

ALCARDE (2001) cita vários autores que descrevem mecanismos responsáveis 

por provocarem a agregação de células de levedura, entre eles a formação de cadeias 

(EDDY, 1955), agregação sexual (CALLEJA, 1987), a floculação (STEWART & 

RUSSEL, 1986), além da adição de lectinas (STRATFORD & BOND, 1992) e a presença 

de substâncias floculantes de diversas composições podem também acarretar a agregação 

de células de levedura (NAKAMURA et. ai., 1976). Componentes genéticos 

(ZARATTINE eL ai., 1993), proteínas, agitação e tensões (stress), produtos da 

fermentação como etano!, pH e íons metálicos também são fàtores que exercem influência 

na floculação de leveduras. 

No trabalho desenvolvido por JIN & SPEERS (1999), foi constatado que a 

floculação é um processo controlado geneticamente e cujo mecanismo é muito complexo, o 

qual é constituído por características genéticas cromossômicas e extracromossômicas. 

FREDERlCK (1994) acredita que a característica floculante em Saccharomyces cerevisiae 
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pode ser controlada por genes dominantes do tipo FLOl, FL02, FL04, alelos formando o 

Lócus FLOl, FLOS, FL08 e tupl. 

Em relação aos aspectos fisico-químicos da floculação, muitos estudos têm sido 

realizados. STRATFORD (1989) verificou que a agitação mecânica é requerida para 

superar a repulsão eletrostática entre as células. KAMADA & MURATA (1984) 

verificaram a intensificação da taxa de floculação de cepas de Saccharomyces com o 

aumento da temperatura de ooc para 30°C e que entre 50°C a 62°C ocorria uma drástica 

inibição do processo, porém, após retornar a uma temperatura inferior, a floculação era 

restabelecida. A mudança de pH segundo CALLEJA (1987) acarreta um efeito profundo 

na floculação, sendo que o pH ótimo é dependente da cepa do microrganismo. O efeito dos 

sais na floculação é dependente do tipo de cátion presente como manganês, magnésio e 

cálcio (SOUZA et aL, 1992). 

Quanto aos mecanismos da floculação, vários são propostos, porém, 

STRATFORD (1996) destaca a importância da hidrofobicidade celular durante a 

fermentação ou em uma ligação tipo-lectina. STRA VER et al., (1993) sustentam que o 

aumento da hidrofobicidade coincide com a floculação e é causado pela síntese de uma 

glicoproteina que pode ser a maior causa da floculação de leveduras. Esse aumento se dá 

pela mudança nas características fisico-químicas da parede celular da levedura, bem como a 

limitação de nutrientes. 

ALCARDE (2001) explica que lectinas são proteínas hábeis em ligar resíduos de 

açúcar. Segundo o mesmo autor, por um mecanismo símilar, algumas proteínas da parede 

celular das leveduras podem se ligar a resíduos de açúcar das glicoproteinas da parede 

celular de outras células de levedura. Essa ligação induziria a floculação. 

ISERENTANT (1996) acredita que a hidrofobicidade e ligação tipo-lectina 

deveriam ser consideradas como dois aspectos do mesmo mecanismo. 

ACARDE (2001) verificou a ocorrência da floculação de leveduras causada por 

algumas espécies de bactérias contaminantes do processo de produção de álcool nas 

seguintes condições: reação à presença de álcool no meio, tratamento térmico, tratamento 

enzimático e tratamento com modificadores químicos de carboidratos. 
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Para industrías produtoras de bebidas fermentadas como cerveJa e vinho, o 

fenômeno de floculação das leveduras é benéfico ao processamento, sendo que esse 

fenômeno facilita a separação das células de levedura do liquido fermentado 

(SHINOHARA et aL, 1996). Em industrias de álcool, ocorre o contrário, uma vez que este 

fenômeno leva a uma maior perda de células de levedura no fundo da doma ou nas 

centrífugas (YOKOYA & OLIVA-NETO, 1991). Porém VIEGAS (1999) desenvolveu 

um processo de fermentação contínua para produção de etano!, onde as células de levedura 

formaram aglomerados e se mantiveram em suspensão, devido à liberação de gases (C02) 

durante o processo, formando um leito pseudo-expandido. 

2.5 Cinética dos Processos Fermentativos 

De acordo com TOSETTO (2002) o estudo da cinética de processos 

fermentativos tem como propósitos: 

Medir a velocidade de transformação que ocorre durante uma fermentação; 

Estudar a influência dos fatores nestas velocidades (pH, temperatura, 

etc ... ); 

Correlacionar por meio de equações empíricas, ou de modelos 

matemáticos, as velocidades com os fatores que nelas influem; 

Aplicar as equações na otimização e controle do processo. 

É possível, através dos estudos cinéticos, quantificar vários parâmetros como: taxa 

de consumo de substrato, taxa de formação de produto, taxa de crescimento celular, entre 

outros; e ainda permite compreender a influência de fatores externos como pH, 

temperatura, inibidores, etc. 

Segundo BEILEY & OLLIS (1986), os modelos cinéticos utilizados em 

fermentação alcoólica foram divididos em: 

Não-estruturados e não segregados: as células dos microrganismos são 

consideradas como um soluto; 
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Estruturados e não segregados: as células de microrganismos são tratadas 

como indivíduos de múltiplos componentes; porém, com composição 

média semelhante; 

Não-estruturados e segregados: as células de microrganismos são tratadas 

como seres individuais distintos; porém, descritos por um único 

componente; e 

Estruturados e segregados, onde as células de microrganismos são 

consideradas como indivíduos distintos e formados por múltiplos 

componentes. 

2.5.1 Modelos Cinéticos 

O estudo cinético de processos de fermentação alcoólica não é recente. MONOD 

(1949) relacionou a velocidade específica de crescimento de microrganismo com a 

concentração de substrato Segundo MOULlN et ai (1980) a cinética da fermentação 

alcoólica é complexa. A taxa de fermentação muda continuamente com o desaparecimento 

do substrato e formação do produto. 

O tipo de modelo mais encontrado na literatura para descrever a fermentação 

alcoólica é o tipo não-estruturado e não-segregado. É pouco aconselhável a utilização de 

modelos mais complexos que consideram as células como individuos distintos constituídos 

de vários componentes. Utilizando modelos mais simples, a imprecisão que possa ocorrer é 

compensada pela facilidade de obtenção e diminuição do número de parâmetros cinéticos 

necessários (ANDRIETTA, 1994). 

Segundo este mesmo autor, os modelos não-estruturados e não-segregados, em sua 

maioria, baseiam-se na determinação da velocidade específica de crescimento do 

microrganismo (J.l) ou da produção de etano! pelo decréscimo da velocidade específica 

máxima (J.lmáx) através de alguns termos de inibição. 

A equação mais simples para se determinar à velocidade específica de crescimento 

dos microrganismos (J.l) é a de Monod, apresentada na equação (1) abaixo: 

s 
f.J = f.lmáx. S + Ks (1) 
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Onde: 

f.l = velocidade específica de crescimento 

J.lmáx = valor da velocidade específica máxima de crescimento 

S = concentração do substrato limitante 

Ks = constante de Monod que depende do microrganismo e das condições de 

cultura 

Esta equação é válida somente para sistemas onde não há interferências 

signíficativas de inibidores, tais como, baixas concentrações de etano! no meio de 

fermentação. 

Diferentes modelos para descrever o comportamento da fermentação alcoólica 

estão disponíveis na literatura. ANDRIETTA (1994) faz as seguintes citações: 

DAUGULIS & SWAINE (1987) e THATIPAMALA (1992), consideram como futores 

relevantes a inibição pelo substrato e pelo etano!, desprezando o efeito do substrato 

limitante. HOPPE & HANSFORD (1982) e MOMBOUQUETTE (1986), assumem a 

inibição pelo produto e o substrato limitante como fatores de interferência. CHA TT A W A Y 

et aL (1988), consideraram esses futores como sendo a inibição pelo produto e pela 

concentração de células. Modelos complexos foram estudados por LEE et aL (1989), 

JARZEBSKI et aL (1989) e MONBOUQUETTE (1992), levam em consideração as 

inibições pelo produto e pela concentração celular e ainda o efeito do substrato limitante. 

KELLER & DUNN (1978), DAUGULIS & SWAINE (1987) e DOURADADO 

et aL (1987), propuseram o modelo descrito na equação (2) para representar o termo de 

íníbição pelo substrato: 

(2) 

Onde 1'4 é a constante de inibição pelo substrato. 
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Os modelos citados por BIROL et aL (1998) levando em consideração a inibição 

pelo substrato são observados nas equações (3, 4 e 5): 

Modelo proposto por: 

- ANDREWS e NOACK: 

- AIBA: 

-LUONG: 

s 
IJ. = P.máx * --=-----,­

Ksx S 
1+---' +-

s KI,S 

f.J=f.iáx* ex---( s J { s J 
m Ks,x + S KJ,S 

fJ = fJ , *( s )(1 __ s )" 
max Ks,x+S Ss,máx 

Onde: 

K s,x = constante de Monod 

K 1,s = constante de inibição pelo substrato 

S s,máx = concentração limite do substrato inibidor 

THATHIPAMALA (1992) utiliza o modelo da equação (6): 
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Onde: 

Sruáx = máxíma concentração de substrato onde não há crescimento celular 

Smin = concentração onde se inicia o efeito de inibição. 

Para altas concentrações de produto ocorre a inibição da velocidade específica de 

crescimento pelo etanol, anulando-se o crescimento celular a partir de urna determinada 

concentração. GHOSE & TYAGI (1979b) e BAZUA & WILKE (1977) concluiram que a 

inibição pelo etanol afetava llruáx e não Ks, logo a velocidade de crescimento pode ser 

representada pela equação (7). 

etano L 

- * s 
Ji - Jimáx,í· S + K 

s 
(7) 

Onde Jimáx,; é a velocidade específica máxíma de crescimento na presença de 

Uma relação exponencial foi proposta por AIBA et aL (1968), MOULIN et ai. 

(1980) e BONOMI et aL (1981) observada na equação (8); 

(8) 

Onde Kt, é a constante empírica e Ji ruáx possui urna dependência exponencial com 

P. 

DOMIANO et aL (1985) e LUONG (1985) através da equação (9): 

(9) 

K 1 é a constante de inibição empírica. 

Os modelos citados por BIROL et ai. (1998) que levam em consideração a 

inibição pelo produto são observados nas equações (10, 11 e 12): 
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Os modelos citados por BIROL et ai. (1998) que levam em consideração a 

inibição pelo produto são observados nas equações (10, 11 e 12): 

- JERUSALIMSKY: 

J.l=J.l, *( S r KI,Px J 
max Ks,x + S KI,Px + p 

(lO) 

- HINSHEL WOOD: 

(11) 

Onde K s,x é a constante de Monod e K t,Px é a constante de inibição pelo produto. 

- GHOSE & THYAGI: 

(12) 

Onde Px,máx =concentração limite do produto inibidor. 

LUONG (1985) e GROOT et al., (1992) descreveram o modelo descrito na 

equação (13 e 14) respectivamente, demonstrando a inibição pelo produto: 

J.l=J.l-*[(1- ~J] 

f.l = f.l- *r 1- (~r J 
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- I-_!_ S ( j"( ) J.l - J.lmáx Pmáx Ks + S 
(15) 

LEVENSPIEL (1980) demonstrou que para uma concentração de P bem menor 

que o valor de Pmáx, a equação (15) se reduz à equação (1), que é a cinética de Monod. 

CHATTAWAY et aL, (1988) decreveram um modelo para o termo de inibição 

pela concentração celular observado na equação (16): 

(16) 

LEE et aL (1983), JARZEBSKI et aL (1989) e MONBOUQUETTE (1992) 

utilizaram a equação ( 17) para demonstrar o termo de inibição pela concentração celular: 

(17) 

DOURADO et ai (1987) apresentaram um resumo dos modelos cinéticos para 

fermentação alcoólica, levando em conta tanto o termo de inibição pelo produto quanto de 

inibição pelo substrato. Os modelos são propostos por vários autores a seguir: 

- GHOSE & THY AGI (1979a): 

J.l = f.lmáx· S . (1- ~) 
s2 P'" 

Ks+S+----

(18) 

K, 

- SEVELY et ai (1981): 

(19) 

- JIN, CHIANG e WANG (1981): 

_ (-KI·P}(-Kz·S) S 
J.l - J.lmáx . e . 

K 8 +S 
(20) 
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(20) 

O modelo desenvolvido por TOSETTO & ANDRIETTA (2002), leva em 

consideração a presença de 2 (duas) fontes de substrato (Glicose e Frutose). Para glicose, 

este modelo é baseado no proposto por GHOSE & TYAGI (1979a) onde o valor do 

expoente do termo de inibição pelo produto pode assumir valores diferentes de 1 (equação 

21). 

(21) 

Para a frutose, este modelo foi acrescido de um termo de Diauxia como mostrado 

na equação 22. 

f1=f1máx{1-
0

). F 2 {1-_!_)" 
F K F F pmáx,F 

SF+ +-
KIF 

(22) 

Onde: 

( 1- ~) é o termo de diauxia, 

G é a concentração de glicose e F é a concentração de frutose 

SCHLEGEL (1990) observou a aparição de duas fases de crescimento ou duplo 

ciclo de crescimento em meios contendo misturas de substratos. Na mistura de glicose e 

sorbitol, a E. coZi consome a glicose em primeiro lugar. A glicose induz a sintese das 

enzimas, bloqueando ao mesmo tempo o consumo de sorbitol. O sorbitol só será consumido 

quando toda a glicose for consumida. Este fenômeno é chamado de diauxia. 

LEE et al. (1983) citado por ANDRIETTA & MAUGERI (1994) propuseram 

um modelo (equação 23), que levou em consideração o termo de inibição pelo produto, 
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J1 = f.Lmáx· S ·(~-~)" ·(1-_!_)m 
Ks+S Pmáx Xmáx 

(23) 

Onde m=l, n=l. 

JARZEBSKI & MALINOWSKI (1989) apresentaram um modelo (equação 24), 

considerando a perda da viabilidade celular. O modelo é utilizado quando se tem alta 

concentração celular: 

rx = f1o[~-(~)AI]·[l-(~)A2]· S ·Xv 
Pmáx X ma< Ks + S 

(24) 

Onde: 

Xt=Xv+Xd X v - células viáveis 

Xd células inativas (mortas) 

2.6 Biorreatores de Leito Fixo 

Um reator de leito fixo consiste em um tubo cilíndrico preenchido de forma 

compacta por células de microrganismos e o reagente (substrato) escoa através do leito, que 

é poroso. A Figura 2 esqueruatiza o reator. 

Figura 2- Sistema de Baneada eom diluidor em linha e fermentador tipo torre (VIEGAS et ai., 2002c) 
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Os biorreatores de leito fixo possuem muitas vantagens em relação às outras 

configurações como: simplicidade no seu design e controle operacional (TYAGI et. aL, 

1992); altas taxas de reação e concentrações de células (DOCHAIN et. ai., 1997); 

:fucilidade de recuperação dos produtos (FUKUDA, 1994); pouca necessidade de 

equipamentos auxiliares como centrífugas; fixação das partículas no leito; escoamento 

tubular; equipamentos de grande capacidade (FROMENNT & BISCHOFF, 1990); entre 

outras. 

As desvantagens relacionadas ao emprego desses biorreatores são principalmente à 

transferência de calor (baixa condutividade ). Nestes reatores, onde a taxa de reação pode 

ser relativamente maior na entrada, devido a maior concentração de substrato, em reações 

exotérmicas a taxa de liberação de energia ao longo da altura do reator não é uniforme 

(TOLEDO, 1999). Outro íàtor que afeta a transferência de calor é o tamanho das partículas 

(flocos de células) que não podem ser muito pequenas por causarem entupimentos e alta 

queda de pressão. 

Os reatores de leito fixo são equipamentos largamente utilizados na indústria 

química, principalmente em reações catalíticas. Porém, atnalmente pesquisadores têm se 

preocupado com a aplicação deste tipo de reator em processos biotecnológicos, onde o 

mícrorganismo atua como agente de transformação principalmente pela simplicidade no seu 

design e controle operacional (TYAGI et. aL 1992). Esses autores trabalharam com 

levedura Saccharomyces cerevisiae imobilizadas em gel para produção de etano!. 

Segundo FUKUDA (1994), biorreatores com células imobilizadas para produção 

industrial de etano! vêm sendo aplicados deste 1982. LINKO, et. ai., (1981) 

NAGASHIMA et ai., (1983) usaram leveduras Saccharomyces cerevisiae imobilizadas em 

alginato de cálcio como suporte para produção de etano!. NAGASHIMA et ai., (1983) 

obtiveram de urna planta piloto, urna produtividade de etanol20 vezes mais alta que em um 

processo sem imobilização. A planta pôde ser operada mais de 4 meses sem esterilização. 

GÓDIA et aL, (1985) fizeram a imobilização da Saccharomyces cerevísiae para 

produção continua de etano! em reator tubular exibindo urna boa performance e alta 

produtividade (15,8 g IL.h de etano!). BRAVO & GONZALEZ (1991) trabalharam com 

um reator encamisado tipo torre de leito fluidizado com imobilização de células de 
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Saccharomyces cerevisiae em esferas de alginato e obtiveram uma concentração de etano! 

de 41 g!Lnum tempo de residência de 6.64 horas. 

Outro método de imobilização utilizado por BLACH et aL (1984) foi a 

imobilização passiva tipo colonização, utilizando um suporte poroso, que foi desenvolvido 

por ALKINSON et aL (1979) para imobilizar a levedura Saccharomyces cerevisiae para 

produção contínua de etano!. WIECZIREK & MICHALSKI (1994) estudaram um 

processo de fermentação contínua com células altamente floculantes do tipo 

Saccharomyces cerevisiae. Através dos dados obtidos de rendimento e produtívidade, pode­

se afi:nnar que o processo é muito superior aos obtidos quando usados métodos 

convencionais. 

VIEGAS (1999) estudou um sistema de fermentação continua operando com dois 

reatores tipo torre ligados em série, utilizando linhagens de leveduras floculantes isoladas 

de um processo industrial de produção de etano l. As linhagens de leveduras floculantes do 

tipo Saccharomyces sp foram escolhidas em função da sua capacidade de floculação, que é 

responsável pela permanência destas no reator. Os valores de produtividade foram 

satisfatórios atingindo até 19,44 mL etanol/L.h (15,40 g etanol/L.h) com rendimentos 

elevados de 93%. 

2. 7 Modelos matemáticos para Reatores de Leito Fixo 

2. 7.1 Descrição dos Principais Modelos Matemáticos 

Atualmente, em função do desenvolvimento da infonnática e da existência e 

disponibilidade de simuladores industriais ou da possibilidade de serem desenvolvidos, é 

inconcebível ampliar a escala de reatores sem ao menos um certo grau de modelagem 

(TOLEDO, 1999). 

O modelo pode ser fundamental e baseado em informações separadas de vários 

aspectos do processo, amarradas e fundidas num conjunto de equações simulando o reator, 

ou pode ser semi-empírico, baseando-se em experimentação piloto para ajuste dos 

chamados "parâmetros efetivos do modelo" (FROMENT & HOFMANN, 1987). 
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Os modelos matemáticos são necessários para a descrição do comportamento 

estacionário e dinâmico dos biorreatores de leito fixo. De acordo com (KHANNA & 

SEINFELD, 1987) o tipo de modelo e nível de complexidade na representação do sistema 

depende do uso para o qual o modelo será desenvolvido. Recentemente, interesses na 

modelagem de operações em estado estacionário aumentaram significantemente devido a 

sua importância no design do reator de leito fixo e controle de processos (ZHENG & GU, 

1996). Pesquisadores corno SMITH (1981), lllLL (1977) e BAILEY & OLLIS (1986), 

estudaram o comportamento dos reatores no estado estacionário. 

A principal deficiência na modelagem matemática dos bioprocessos está na 

cinética microbiana incorreta e imprecisa. Por isso é necessário um modelo que descreva o 

comportamento da melhor maneira possíveL sendo capaz de prever inclusive o 

comportamento dinâmico. No entanto, TOLEDO (1999) ressalta que um modelo dinâmico 

requer um grande esforço computacional aumentando o tempo de processamento. 

DORAISW AMY & SHARMA (1984) propuseram categorias de modelos usados 

para descrever o comportamento do reator de leito fixo, que são as segníntes: Contínuos 

Célula de Mistura, Canal e Fluxo Cruzado. Os modelos contínuos são modelos do tipo 

"Fickianos" com caráter determinístico, os qnais são classificados entre modelos pseudo­

homogêneos e heterogêneos. Os demais modelos são propostos como alternativa aos 

modelos contínuos. 

Para estabelecer uma melhor noção entre os modelos, estes são classificados em 

pseudo-homogêneos e heterogêneos, onde os modelos pseudo-homogêneos não consideram 

explicitamente a presença de células no sistema, ou seja, não fuzem distínção entre a fase 

fluida e a fase sólida e os modelos heterogêneos, em contraste, apresentam equações de 

conservação para o fluido e célula, estes estabelecem equações distíntas para ambas as 

:fuses. Existem ainda, abordagens pseudo-homogêneas modificadas, as quais incluem 

implicitamente a presença de células TOLEDO (1999). 

A Figura 3 proposta por (FROMENT & HOFMANN, 1987) citada por 

TOLEDO (1999) classifica em ordem de complexidade, os modelos pseudo-homogêneos e 

heterogêneos. 
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Pseudo-Homogêneo Heterogêneo 

T=T célula, C=Ccélula T>' T célula, Ü>'Ccélula 

Unidimensional 

AI Básico, Ideal BI + Gradientes Interfaciais 

AII + Dispersão Axial BII +Gradientes Interparticulares 

Bidimensional 

AIII + Dispersão Radial BIII + Dispersão Radial 

Figura 3 - Classificação dos modelos para um Reator de Leito Fixo adaptada por TOLEDO (1999). 

O modelo básico AI descreve um escoamento "plug-flow" através do leito; é 

unidimensional por assumir uniformidade na seção perpendicular ao fluxo, exceto a uma 

camada fina próxima à parede, onde calor é trocado com a vizinhança. Os modelos 

unidimensionais consideram então apenas as variações ao longo da direção predominante 

de escoamento (parâmetros agrupados). O modelo AII se desvia do "plug-flow" pela 

superirnposição da dispersão na direção axial. No modelo AIII, além da dispersão na 

direção axial, considera-se ainda a dispersão na direção radial, por causa da ocorrência de 

gradientes de concentração e temperatura, tornando-se um modelo bidirnensional. Todos os 

modelos acima citados são pseudo-homogêneos. 

Dentro da categoria de modelos heterogêneos são citados os seguintes modelos: o 

modelo BI é derivado do modelo básico pseudo-homogêneo, AI, considerando gradientes 

de concentração e temperatura sobre o filme ao redor das partículas. O segundo modelo BII 

unidimensional, é acrescido de gradientes intraparticulares. O modelo BIII considera 

gradientes axial e radial no reator, além de gradientes locais entre e intraparticulares. 
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Segundo FROMENT & HOFMANN (1987) citado por TOLEDO (1999), os 

parâmetros de dispersão mássica utilizados são efetivos, o que possibilita a simplificação 

do modelo e facilita relativamente à determinação de correlações para os parâmetros 

envolvidos. Para situações não isotérmicas, a transferência de calor é incluída no modelo. 

No modelo básico pseudo-homogêneo (AI), o calor é considerado ser somente transferido 

por convecção global. Quando dispersão axial e/ou radial é acrescentada, como nos 

modelos Ali e AIII, calor é também transferido por condução efetiva. Nos modelos 

heterogêneos, é descrita em termos de mecanismos convectivos. Mecanismos de transporte 

dentro das partículas são expressos em termos de difusão e condução efetiva, com 

apropriada difusividade e condutividade efetivas. No modelo BIII a dispersão no leito é 

considerada por um caminbo análogo ao usado no modelo pseudo-homogêneo AIII, porém 

os mecanismos são separados, ocorrendo na fase fluida e sólida respectivamente. 

2. 7.2 Modelos Matemáticos aplicados à Fermentação Contínua utilizando 

Leveduras Floculantes 

Muítos pesquísadores estudaram o comportamento de um biorreator continuo 

utilizado leveduras floculantes com o objetivo de melhor compreender a dinâmica do 

processo. ADMASSU et. aL, (1985) desenvolveu um sistema continuo operando com 

reator tipo torre com altas concentrações de leveduras floculantes e altas produtividades de 

etano!, obtendo um modelo cinético que leva em consideração a inibição pelo etano! e 

limitação pelo substrato. 

OLIVEIRA et. al., (1998) desenvolveu um modelo matemático para se estimar a 

perforrnaoce de urna fermentação continua num reator tipo torre com reciclo de células 

floculantes testando diversos modelos incluindo lineares, parabólicos, hiperbólicos, 

exponenciais e não-lineares. Parâmetros cinéticos foram estimados no estado estacionário 

para diferentes concentrações de açúcar na alimentação (160, 170, 180, 190, 200 giL) a 

temperatura de 30°C e urna taxa de diluíção constante de 0,2/h . 

Para um reator de leito fluídizado utilizando leveduras floculantes, JONES et. al,. 

(1984) desenvolveu um modelo matemático utilizando as seguintes equações (25) a (27): 
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Onde: 

dP _ YP!s * *A --- f.1-
dz YXJS F 

rp=vm*X*(l-~)*( s ) 
Pm Kp+S 

Y JíJS- Produção de Células: Massa celular produzida/ substrato consumido; 

Yr1s- Rendimento da Reação: Produto fonnado/ substrato consumido; 

' 2 
A- Area transversal de escoamento (em); 

p- Velocidade de crescimento específica (h-
1
); 

F- Vazão de Alimentação (mL/ hora); 
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3. MATERIAL E MÉTODOS 

3.1 Materiais 

3.1.1 Microrganismos 

O microrganismo utilizado nos ensaios foi a levedura Saccharomyces sp (cepa 4) 

isolada da Unidade de Fermentação Industrial da Usina Junqueira. 

3.1.2 lnóculo 

O inóculo utilizado na partida do sistema foi preparado da seguinte maneira: 

erlenmeyers de 250 mL contendo 100 mL de meio estéril (15 minutos/l2l 0 C), foram 

inoculados com suspensão de células de levedura desenvolvidas em "slants" de PDA 

(Potato Dextrose Agar). Os frascos foram incubados em "shaker" por 24 h a 32•c e 150 

rpm. Em segnida, o material fermentado contendo as células crescidas foi alimentado aos 

biorreatores. 

3.1.3 Meio utilizado para obtenção do inóculo 

O meio utilizado para a obtenção do inóculo foi preparado da seguinte maneira: 

erlenmeyers de 250 mL contendo 100 mL de meio estéril (15 minutos/l2l 0 C), sendo esse 

meio composto de 150 g/L de Sacarose, 5,0 g/L de Fosfato diácido de potássio, 5,0 g/L de 

Cloreto de amônio; 1,0 g/L de Sulfàto de magnésio heptaidrato, 1,0 g/L de Cloreto de 

potássio e 6,0 g/L de Extrato de levedo. 

3.1.4 Meio utilizado na fermentação 

Nos ensaios realizados, foi utilizado meio sintético a base de sacarose, extrato de 

levedura e sais com a composição básica descrita no item 3.1.3. 
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3.1.5 Equipamentos 

O processo fermentativo se deu em um sistema de dois reatores de bancada com 

capacidade de 1,4 litros, os quais foram construídos a partir de um projeto baseado em 

experiências industriais e princípios básicos de engenharia. Os mesmos foram construídos 

em vidro na forma de torre (5,8 em diâmetro e 78 em de altura), contendo uma camisa para 

controle da temperatura, sendo esta mantida constante a 32 °C por meio de circulação de 

água. 

A fim de tomar o processo o mais próximo possível de uma planta industrial, 

desenvolveu-se um sistema de preparo do substrato de alimentação, através de diluição em 

linha do meio concentrado que consiste do meio descrito no item 3.1.3 só que 4 vezes mais 

concentrado. Este sistema é constituído por duas bombas peristálticas ligadas diretamente a 

frascos contendo água e solução concentrada de substrato. A concentração desejada de 

substrato na alimentação dos reatores foi obtida através do ajuste da diluição do meio 

concentrado através da manipulação da vazão de água em função da vazão de meio 

concentrado. A mistura destas duas linhas eram realizadas em um frasco agitado 

denominado diluidor. Ajustou-se o nível de trabalho deste diluidor para que o mesmo não 

alcançasse tempos de retenção superiores a 1 O minutos evitando assim altos níveis de 

contaminação. A Figura 4 mostra esquematicamente o sistema de fermentação utilizado nos 

ensatos. 

Após a diluição do substrato, este com vazão e brix ajustados foi alimentada pelo 

fundo dos dois reatores de forma independente, através de uma bomba peristáltica. Os 

efluentes dos dois reatores foram enviados para o tanque de descarte. A utilização de dois 

reatores em paralelo teve como objetivo obter resultados em duplicata para as diferentes 

condições de ensaio realizadas. 
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Gases Gases 

Vinho Vinho 

-
Figura 4 - Representação esquemática do sistema de fermentação 

Figura 5 - Esquema dos Biorreatores de bancada ligados em paralelo 
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3.1.6 Operação do Reator 

O sistema proposto foi constituído por dois biorreatores tipo torre (Figura 4), 

sendo que ambos foram alimentados de forma independente com a mesma vazão e mesma 

concentração de substrato. O vinho fermentado proveniente destes ferrnentadores foram 

enviados para o tanque de descarte. 

3.1. 7 Condução dos Ensaios 

Após a inoculação das cepas de levedura e preparo do substrato de alimentação, os 

ensaíos foram conduzidos da seguinte maneira: o inoculo foi adicionado ao sistema pelo 

topo dos reatores. Iniciou-se a alimentação do substrato do sistema diluidor de forma lenta 

visando aumentar a massa celular dos reatores. Este processo foi mantido por 5 dias, com 

aumento gradativo da vazão de alimentação até que os leitos formados pela levedura 

atingissem cerca de 45 em de altura. Neste ponto, iniciaram-se os ensaios visando a 

determinação do perfil de concentração de substrato e produto ao longo do reator. Estes 

ensaíos consistiram em 9 diferentes condições de operação, onde foi variada a concentração 

de substrato no meio de alimentação e a vazão do mesmo. 

A Tabela I mostra as condições nas quais foram realizados os ensaíos. 

Tabela 1 -Arranjo dos ensaios condnzidos no biorreator. 

Ensaios Vazão (mL/min) 
Brix (% de sólidos Tempo de 

solúveis em solução) Residência (horas) 

01 9,6 15 2,43 

02 9,7 18 2,40 

03 10 21 2,33 

04 12,9 16 1,81 

05 12,7 18 1,84 

06 13 24 1,94 

07 16 16 1,46 

08 16,5 18 1,41 

09 16,5 28 1,41 
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Para cada condição ensaiada, foram coletadas 12 amostras de cada reator de cima 

para baixo, correspondente às ahnras de 5, 1 O, 15, 20, 25, 30, 35, 40, 45, 50, 55, e 60 em, 

das quais foram analisadas as concentrações de: etano!, sacarose, glicose, frutose e ART . 

Para garantir que os biorreatores estavam operando em estado estacionário, esperava-se no 

mínimo 24 horas (mínimo de 5 tempos de residência) de urna coleta para outra. 

3.2 Métodos Analíticos 

3.2.1 Determinação de sólidos solúveis 

A determinação da quantidade de sólidos solúveis(%) no meio de alimentação foi 

realizado em refratômetro ótico (Marca: American Optical ABBE Refractometer). 

3.2.2 Preparação das Amostras 

Após o reator ter atingido o estado estacionário, 5 ml de amostra foram recolhidos 

de cada ponto do reator. Em seguida, as amostras foram centrifugadas a 3000 rpm por 2 

minutos e filtradas através de microfiltros de 0,45 Jlm e congeladas. 

3.2.3 Determinação de Sacarose, Glicose, Frutose, Glicerol e Etano/ 

As análises de Sacarose, Glicose, Frutose, Glicerol e Etanol no vinho fermentado e 

no mosto foram feitas utilizando-se Crornatógrafo Líquido de Alta Eficiência (HPLC) nas 

seguintes condições: 

Eluente- HzS04 O,lN a vazão de 0,5 mL/min. 

Volume de injeção -75 JlL. 

Temperatura da Coluna- 35°C. 

Detector - Índice de refração (Waters Modelo 40 l) 

Padrão utilizado - Sigma. 
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Coluna utilizada- Metacarb 87H (300 x 7.8 rum) 

3.3 Modelagem do biorreator 

3.3.1 Modelos cinéticos 

Expressões matemáticas que descrevam a cinética microbiana são de extrema 

importância para um melhor entendimento do comportamento dos biorreatores. Foram 

testados então pela simplicidade, modelos cinéticos do tipo não estruturados e não 

segregados levando em consideração a limitação pelo substrato, a inibição pelo substrato, 

produto e massa celular. 

Foram avaliados os seguintes modelos para um único substrato JIN et aL (1981), 

SEVELY et aL (1981) e TOSETIO & ANDRlETIA (2002). 

A equação (19), (20) e (21) descreve o modelo de SEVELY et aL, (1981), JIN, et 

aL, (1981) e TOSETIO & ANDRlETIA (2002) respectivamente. 

(19) 

_ (-KJ·P}(-Kz·S) S 
f.! - f./máx • e . 

K 8 +S 
(20) 

f.! = f.!máx • S 
2 

{1 _!'_)" 
K S

s pmáx 
s+ + 

KI 

(21) 

Estes modelos levam em consideração uma única fonte de substrato. 

Um novo modelo foi proposto considerando a hidrolise da sacarose e o consumo 

de glicose e frutose como fontes independentes de substrato. As equações (28) e (29) 

representam os modelos cinéticos de consumo de glicose e frutose, os quais foram 
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propostos por TOSETTO & ANDRIETTA (2002). A equação (30) representa a cinética de 

hidrólise da sacarose proposta neste trabalho. 

(28) 

(29) 

onde ( 1- ~) é o termo de diauxia para a frutose, G é a concentração de glicose e F 

é a concentração de frutose. 

v= v"""* S 2 *(1-~)*(1-~)*(1-~) 
K +S+ f)_ Gmax Fmax pmax 

MS 
KIS 

(30) 

onde v = velocidade específica da hidrólise da sacarose 

Vmáx =velocidade específica máxima da hidrólise da sacarose 

3.3.2 Modelagem e Simulação Matemática do Biorreator 

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

diferentes objetivos. Neste trabalho, modelos matemáticos foram desenvolvidos para 

reatores de leito fixo tipo torre com o objetivo de descrever o comportamento estacionário 

para fins de estudos de aumento de escala do mesmo. 

A modelagem matemática e simulação de dados experimentais através de métodos 

computacionais são ferramentas de extrema importância para se entender o comportamento 

dos biorreatores. Procurou-se então desenvolver um modelo capaz de representar a resposta 

dos biorreatores às mudanças nas variáveis de operação. 

A modelagem de biorreatores tipo torre que operam com células de levedura auto­

imobilizáveis é bastante complexa e de extrema importância para o estudo de aumento de 

escala, principalmente pelo efeito de desestabilização do leito que pode ocorrer pela 
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velocidade de geração de dióxido de carbono durante o processo fermentativo. O 

desenvolvimento de um modelo que possibilite a representação real do comportamento 

deste reator é fimdamental para que se possa determinar as condições de operação dos 

reatores industrialmente para que este efeito não ocorra, pois seria urna situação inaceitável 

em um biorreator industrial, devido aos custos que esse fenômeno causaria. Através da 

modelagem do biorreator é possível desenvolver ferramentas computacionais para verificar 

o comportamento de todos os fatores que possam interferir na estabilidade do biorreator em 

diferentes condições de operação, sem que novos ensaíos em escala de bancada sejam 

realizados. 

Nesta fuse do trabalho, através de urna análise detalhada do sistema de 

biorreatores, foi desenvolvido um modelo matemático de acordo com as seguintes 

considerações: 

como: 

Modelo pseudo-homogêneo, ou seja, não foi considerada explicitamente a 

presença de células no sistema; 

Estado estacionário em função de z; 

Escoamento "plug-flow" através do leito; 

Comportamento tubular ideal, desprezando os efeitos de dispersão axial e 

radial. 

Antes de realizar a modelagem algumas variáveis e parâmetros foram classificados 

a) Variáveis de estado: definem o estado do processo: 

X, S, F, G, ART, P 

b) Variáveis operacionais: variáveis CUJOS valores podem ser alterados pelo 

operador do processo: 

c) Variáveis intermediárias: taxas que podem ser expressas em função das 

variáveis citadas acima: 

vs. f.JG. JlF , f.JP. e f.tx 
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d) Parâmetros cinéticos: 

e) Parâmetros estequiométricos: 

As equações do modelo podem ser obtidas através dos balanços em um elemento 

de volume do reator: 

• Balanço de Massa: 

Acúmulo= entrada saída+ geração e/ou consumo 

Sendo p = constante p=pz 

Obs: Não há geração 

Considerando estado estacionário V = constante 

dV O t--= enao: 
dt 

Assim: Fz =F z+Llz (31) 

• Balanço de Substrato: 

Acúmulo =entrada- saida +geração e/ou consumo 
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Considerando estado estacionário: ( d~;) =O e AV= A.Az 

dS r8 .A 
-=---
dz F 

A = Área total, onde: 

A=s .Ac 

e = Porosidade do leito de células 

Ac = Área transversal de escoamento 

Desenvolvendo-se, tem-se: 
dS 
dz 

= Ac*s * pX 
YX!S *F 

Para o modelo com mais de um substrato tem-se: 

dS 
a) Para a sacarose o Balanço fica: -

dz 
Ac*s * X v. 

F 

b) Para a glicose o Balanço fica: dG 
dz 

Ac*s 
0.526.(Si-1 - s,)- * * Jla.X 

YX!S F 

dF ( ) Ac*s c)ParaafrutoseoBalançofica: -=0.526.8,_1 -S,- * *pp.X 
dz YX!s F 

• Balanço de Produto: 

Acúmulo = entrada - saída + geração 

Considerando estado estacionário: ( d~;) = O e AV = A.Az 
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dP rp.A 
-=--
dz F 

Assim: dP _ Yp 1s * Ac.e *,v 
----- -- !-'"' 

dz YX/S F 

• Balanço de Células: 

Acúmulo = entrada- saída + geração 

Considerando estado estacionário: ( ax;:) = O e .6. V = A.ó.z 

Assim: dX = Ac.e * pX 
dz F 

(37) 

(38) 

Considerando a concentração de células constante ao longo do leito, tem-se que a 

equação (38) se anula. 

Nas equações de (31) a (38), V é o volume do biorreator, F é a vazão volumétrica 

na alimentação, pé a relação entre a massa seca e o volume de massa úmida; S, X, e P são 

as concentrações de substrato ( sacarose, glicose, frutose e ART), células e produto 

respectivamente; rs, rx, e rp são respectivamente as velocidades cinéticas de consumo de 

substrato, crescimento de células e formação de produto; Y xis é a produção de células: 
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massa celular produzida por substrato consumido; Ypts é o rendimento da reação: produto 

formado por substrato consumido. 

3.3.3 Ajuste dos parâmetros cinéticos 

Foram realizados ensruos em reatores de bancada em diferentes condições de 

vazão e brix para obtenção de dados experimentais, para posterior seleção e ajuste de 

modelos cinéticos. Amostras foram retiradas de 12 pontos ao longo do reator, sendo 

possível desta forma obter o perfil de concentração de sacarose, frutose, glicose, ART 

(açúcares redutores totais) e etano! em função da altura do mesmo. 

Utilizando os modelos matemáticos e os diferentes modelos cinéticos estudados, 

foi possível obter os perfis de concentração de sacarose, glicose, frutose, ARTe etano!, pela 

resolução do conjunto de equações diferenciais de primeira ordem. Através de urua rotina 

de ajuste desenvolvida em DELPill 5.0, foi possível obter o conjunto de parâmetros 

cinéticos que melhor se justam aos dados experimentais. O melhor grupo de parâmetros é 

obtido através da minimização da somatória dos desvios quadrados, calculados como 

descrito na equação (39), isto é, quanto menor a somatória desses desvios quadrados, 

melhor será o ajuste dos parâmetros cinéticos aos dados experimentais obtidos. 

N 

D= 'L(xi-xeY (39) 
i=l 

Onde: 

N = número de pontos 

xi = dados calculados pelo modelo 

xe = dados experimentais 
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4. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

4.1 Dados experimentais 

Sabendo-se que a estabilidade do leito de células é uma função da quantidade de gás 

carbônico liberado por unidade de tempo e que este, aumenta com a quantidade de 

substrato alimentado ao reator, definiu-se como taxa de aplicação a quantidade de substrato 

alimentado ao reator por unidade de tempo. Esta é obtida pela equação ( 41 ). 

(42): 

Ta =S *Q 

Onde: Ta= taxa de aplicação 

S = concentração de substrato 

Q = vazão de alimentação 

(41) 

Para determinar a taxa de conversão do substrato em produto utilizou-se a equação 

J:e.';NLS 
Onde: Te= taxa de conversão 

S = concentração de substrato 

N = número de pontos 

(42) 

A Tabela 2 mostra os valores para as taxas de aplicação empregadas no sistema de 

biorreatores. 
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Tabela 2 - Taxas de Aplicação empregadas no sistema de biorreatores 

Vazão de Alimentação Concentração de Substrato Taxa de Aplicação 

(L/h) (g!L) (g substrato/h) 

0,58 155,79 89,73 

0,58 183,87 107,01 

0,60 192,85 115,71 

0,77 153,84 118,88 

0,76 181,98 138,67 

0,72 242,7 174,74 

0,96 147,19 141,30 

0,99 185,6 183,74 

0,99 279,49 276,69 

Nota-se através da Tabela 2 que a taxa de aplicação foi crescente do primeiro ao 

último experimento. 

As tabelas 3 a 11 apresentam os resultados obtidos experimentalmente dos nove 

ensaios, para as concentrações de sacarose, frutose, glicose, ART e etano! nas amostras 

coletadas nas alturas de O, 5, 10, 15, 20, 25, 30, 35, 40, 45, 50, 55 e 60 em do reator. 

A Tabela 3 mostra os resultados obtidos pelo Experimento 1, onde a vazão de 

alimentação e a concentração de substrato foram de 9,6 mL/min e 155,79 g/L de ART 

respectivamente. 
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Tabela 3- Experimento OI- Vazão de 9,6 mL/min (~= 2,43 horas) e hrix de 15%) 

Z(cm) Sacarose Glicose Frntose Glicerol Etano! ART 
(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) 

Reator 1 

o 150,8119 o o o o 155,7900 
05 31,4619 19,9082 27,5297 o 31,4946 80,5556 
10 22,9369 21,3623 31,8950 o 33,7701 77,4014 
15 19,5269 21,3623 28,9848 o 38,5456 70,9017 
20 14,0259 25,2221 37,7740 4,3734 50,3452 77,7603 
25 10,6159 14,3164 23,223 3,0371 42,3968 48,7140 
30 5,5009 10,6811 17,4026 3,4699 44,4000 33,8742 
35 2,0909 5,5918 14,4924 4,5736 58,6141 22,2852 
40 o 5,5918 15,2199 4,4005 60,1686 20,8117 
45 o 7,0459 18,8577 4,6764 64,6556 25,9036 
50 o 7,7729 19,5852 4,1029 63,1973 27,3582 
55 o 7,7729 19,5852 4,4870 63,0531 27,3582 
60 o 7,7729 19,5852 3,7837 64,5594 27,3582 

Reator2 

o 150,8119 o o o o 155,790 
05 38,7484 13,5893 20,3128 2,2906 27,7981 74,6899 
10 29,3709 12,1352 19,5852 2,6639 31,6601 62,6372 
15 25,9609 12,8623 20,3128 2,5827 35,7625 60,5024 
20 12,3209 11,9541 16,6750 3,0263 40,2174 39,5985 
25 10,4229 7,1582 11,6115 2,4382 45,6049 29,7412 
30 4,45547 5,3405 9,7926 3,6717 53,1683 19,8231 
35 2,32422 3,5229 8,3375 4,1505 59,8908 14,3070 
40 2,89797 3,1594 8,0650 4,1857 64,1294 14,2223 
45 2,32422 3,8864 10,8839 4,1857 65,9402 16,2169 
50 2,1231 3,2903 10,2150 3,7993 63,7912 16,2902 
55 2,1231 3,1449 10,0284 3,6521 63,8523 15,7083 
60 1,9526 3,7357 10,6105 3,9140 64,4034 15,8117 

As Figuras 6 e 7 mostram graficamente estes valores. 
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Figura 7 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etano! com vazão de 9,6 
mL!min e brix de 15% para o Reator 02 

Pode-se observar pelos dados contidos na Tabela 3 e Figuras 6 e 7 que os perfis de 

concentrações de sacarose (S), glicose (G), frutose (F), ART e etano! mostraram ao longo 

do reator algumas variações que não puderam ser explicadas. Estas concentrações 

permaneceram coiL'<tantes quando o leito de células terminou em 45 em no Reator l e 48 

em no Reator 2. Como no reator 2 a altura do leito foi superior, consequentemente a 

conversão de ART em etano! também foi maior. Isso ocorre devido à baixa concentração de 

células existente na parte superior do reator onde não há formação de leito, ou seja, após a 

altura (H) de 45 em de ambos os reatores, a concentração de etano! apresentou uma zona 

de estabilização, assim como, as concentrações de açúcares, mas no Reator 2 estas 

concentrações foram maiores de etano! e menores de açúcares quando comparado com o 

Reator 1. Pode ser observado aínda nestas figuras que o consumo de glicose é maior que o 
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consumo de frutose, mostrando um efeito de diauxia, onde o microrganismo consome 

preferencialmente um substrato quando mais de um estão presentes no meio. 

A Tabela 4 mostra os resultados do Experimento 2, onde a vazão de alimentação e 

a concentração de substrato foram de 9, 7 mL/min e 183,87 g/L de ART respectivamente. 

Tabela 4- Experimento 02- Vazão de 9,7 mlJmin (r- 2,4 boras) e brix de 18% 

Z(cm) Sacarose Glicose Frntose Glicerol Etano! ART 
(g!L) (g!L) (g!L) (g!L) (g!L) (g!L) 

Reator 1 

o 174,6819 o o o o 183,8757 
05 49,8309 22,3139 31,9536 2,6639 27,2212 106,7212 
!O 25,1084 20,4033 34,3219 3,3942 37,2684 88,1552 
15 13,1734 17,2246 29,0434 2,9939 43,7754 80,1347 
20 10,6159 21,5869 37,7740 4,1570 49,7683 80,5355 
25 12,1117 25,3344 41,0772 3,8476 47,4794 79,1609 
30 12,9804 24,9709 40,7135 3,6853 45,0756 79,3480 
35 4,0292 17,7004 34,5293 4,4670 59,7225 56,4710 
40 3,1767 14,0651 31,2553 4,6050 63,7528 48,6644 
45 1,8979 12,6110 28,7089 4,6374 67,0459 43,3178 
50 1,4717 9,3393 21,0696 3,3390 45,4843 31,9581 
55 1,4717 9,7028 21,7972 3,3796 47,0948 33,0492 
60 1,4717 9,7028 21,7972 3,3093 48,2326 33,0492 

Reator 2 

o 174,6819 o o o o 183,8757 
05 58,3559 17,9516 29,0434 2,7775 32,2370 108,4224 
10 43,0109 17,9516 30,4985 3,5457 40,7463 93,7248 
15 34,4859 17,9516 30,4985 3,6431 46,4031 84,7511 
20 28,5184 17,2246 31,2260 4,0109 41,7398 78,4700 
25 21,0792 15,5192 29,7089 3,5879 48,3768 66,4168 
30 19,8004 15,1557 29,4364 4,0991 55,4118 65,4348 
35 3,6029 6,4311 17,0681 4,3372 57,4630 27,2918 
40 4,0292 6,4311 17,0681 4,4886 66,9978 27,7405 
45 2,7504 5,3405 15,2492 4,5536 68,6084 23,4850 
50 2,7504 4,2557 12,3390 3,4256 55,6521 19,4842 
55 2,3242 4,2557 12,3390 3,3715 57,9678 19,0356 
60 1,8979 4,2557 11,6115 3 4012 53,4968 17,8593 
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Figura 9 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etanol com vazão de 
9,7 mUmin e brix de 18% para o Reator 02 

Observa-se pelos dados contidos na Tabela 4 e Figuras 8 e 9, que o perfil de 

concentração de etanol, após o término do leito sofre uma queda acentuada, passando de 67 

giL para aproximadamente 47 giL no Reator 1 e de 68 giL para 55 giL para o Reator 2. Este 

fato pode estar relacionado com a amostragem ou então a anomalia do leito, pois nesta 

região de transição existe um acúmulo excessivo de gás formando canais preferenciais e 

grande turbulência, como pode ser observado nas Figuras 10 e 11. No entanto, esta variação 

não foi observada para as concentrações de açúcares, as quais se comportaram como no 

Experimento 1, ou seja, após o término do leito estas se mantiveram constantes. 
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Figura 10- Zona de transição com grande turbulência no término do leio dos biorreatores de bancada 

Figura 11 - Detalhe do fluxo de C02 ao longo do leito 
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A Tabela 5 mostra os resultados do Experimento 3, onde a vazão de alimentação a 

concentração de substrato foram de 10 mL/min e 192,85 giL de ART respectivamente. 

Tabela 5- Experimento 03- Vazão de 10 mL/min (~= 2,33 boras) e brix de 20% 

Z(cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etano! ART 
(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) 

Reator 1 

o 183,2069 o o o o 192,8494 
05 51,5359 27,4033 31,9536 2,6152 20,3144 113,6053 
10 19,1409 24,4951 39,2291 2,8316 40,4097 88,87257 
15 15,7309 28,8574 43,5944 3,5411 49,9286 88,0106 
20 15,6159 25,4057 39,0434 3,7134 48,2464 79,6238 
25 13,4067 22,7897 39,2584 3,7258 42,6398 76,1605 
30 12,9804 22,7897 39,2584 3,9422 48,6398 75,7118 
35 9,9967 22,4262 39,9859 4,1832 46,3416 72,9350 
40 1,8979 12,2475 30,9813 4,8138 60,0270 42,2267 
45 1,8979 12,6110 29,8002 4,9296 59,9148 44,4091 
50 2,3242 12,611 o 29,8002 4,7970 62,3185 44,8578 
55 2,3242 12,611 o 29,8002 4,8565 61,4692 44,8578 
60 1,8979 11,8840 28,7089 4,8105 67,1901 42,5908 

Reator2 

o 183,2069 o o o o 192,8494 
05 86,4884 25,2221 38,5015 3,1345 33,7080 154,7642 
10 30,2234 17,2246 29,0434 3,7675 37,8137 78,0821 
15 24,2559 16,4975 29,7709 4,1083 45,5377 71,8010 
20 19,1409 17,2246 29,7709 3,8757 46,3710 67,1439 
25 18,2884 15,7705 29,0434 4,1624 45,6980 64,0649 
30 13,4067 15,1557 29,0727 3,8935 51,3094 58,3407 
35 6,16047 10,7934 23,6160 4,5157 56,1409 40,8942 
40 4,8817 8,2487 19,6145 4,4508 61,5894 33,0019 
45 2,7504 5,7041 17,0681 4,6509 68,8567 25,6674 
50 2,7504 5,7041 17,0681 4,6077 63,1679 25,6674 
55 3,1767 6,0676 17,4319 4,5292 64,1294 26,8434 
60 3,1767 5,7041 17,4319 4,5968 66,9818 26,4799 
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mUmin e brix de 20% para o Reator 02 

Os perfis mostrados pelas Figuras 12 e 13 são bastante semelhantes a aqueles 

obtidos para o Experimento 1, não sendo observado a queda de concentração de etano! após 

o término do leito como ocorrido no Experimento 2. Ao se comparar os resultados obtidos 

para os Experimentos 1, 2 e 3 observa-se um aumento na concentração de açúcares no final 

dos Reatores I e 2 com o aumento da concentração de açúcares no meio de alimentação. 

Nota-se ainda, que este aumento foi maior para o Reator 1 quando comparado ao Reator 2. 

Isto está vinculado com a altura do Jeito que nestes três experimentos foi maior para o 

Reator 2. A conversão de J\RT obtidas para o Reator 1 nos Experimentos 1, 2 e 3 foram de 

82,4; 78,78 e 77,9 respectivamente e para o Reator 2 de 89,8; 90,3 e 86,3. Observa-se por 

estes dados que a conversão de ART nos Reatores 1 e 2 não sofreram alteração nos 
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Experimentos 1 e 2, mas caíram para o Experimento 3. Este fato mostra que a taxa de 

aplicação de substrato no Experimento 3 pode estar alterando a compactação do leito 

aumentando a porosidade do mesmo, diminuindo assim, a concentração de células, o que 

acarretaria em uma diminuição na conversão de substrato já que a altura do leito se 

manteve inalterada. 

A Tabela 6 mostra os resultados do Experimento 4, onde a vazão de alimentação e 

a concentração de substrato foram de 12,9 mL/min e 153,84 giL de ART respectivamente. 

Tabela 6- Experimento 04- Vazão de 12,9 mL/min (t= 1,81boras) e brix de 15% 

Z(cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etano! ART 
(g/L) (g/L) (g/L) {g/L) (g/L) (g/L) 

Reator 1 

o 146,1516 o o o o 153,8438 
05 46,3533 25,2960 32,2174 o 19,2889 106,3065 
10 24,0845 22,9889 32,9865 2,2206 19,2889 81,3276 
15 13,3955 19,1436 32,2174 2,7638 41,0684 65,4617 
20 11,6140 19,1436 32,2175 2,3071 44,1797 63,5864 
25 6,6977 17,2623 31,4898 2,7400 46,9806 55,8023 
30 6,9330 17,4921 30,5658 2,7400 45,7579 59,6717 
35 6,2520 16,1087 28,7983 2,7400 50,7579 51,4882 
40 2,6890 8,8027 18,8003 3,2832 54,7590 30,4341 
45 2,2440 7,6491 19,1848 3,2832 50,0920 29,1962 
50 2,2440 8,4182 20,3383 3,2832 56,9806 31,1189 
55 2,2440 8,4182 20,7238 3,2832 57,8704 31,5034 
60 4,4709 8,0337 19,5693 3,2832 53,2033 31,0541 

Reator2 

o 146,1516 o o o o 153,8438 
05 41,8995 16,0674 22,9888 2,2206 25,5116 83,1611 
lO 33,8828 16,0674 25,2960 2,2206 25,5116 77,0290 
15 25,8660 15,2980 25,2960 3,3071 25,5116 67,8216 
20 25,8660 16,0675 26,8341 3,3071 34,8457 70,1291 
25 16,9414 13,4170 24,1837 2,7400 32,9796 55,4390 
30 12,4876 13,0325 24,1837 3,2832 37,9577 50,3621 
35 7,1431 9,5718 19,1849 3,2832 45,4250 36,2788 
40 5,3616 7,6491 18,8777 3,2832 59,4260 30,1784 
45 4,4709 7,2646 18,8004 3,8264 56,9806 30,7731 
50 3,5801 5,7265 14,9551 3,2832 53,2033 24,4532 
55 3,5801 5,7265 14,9551 3,2832 50,0920 24,4532 
60 4 0255 5 7265 15,3396 3,2832 50,0920 24,3066 

As Figuras 14 e 15 mostram estes dados na forma gráfica. 

49 



o 15 30 45 60 75 

H(cm) 

180 

150 

120 ~, ___ G ]i 

90 ~~ F \I 

60 ;:l: =Mil,. 
30 j I 

o I I 

I 

o 15 30 45 60 

H(an) 

180 

!50 

120 _! ----ii-0 
~I F 

9o ~I P 
60 oo! -~·~s :i 

I_._ARrll 
30 

o 
75 

Figura 14 -Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etano! com vazão de 12,9 
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Figura 15 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etano! com vazão de 12,9 
mL!min e brix de 15% para o Reator 02 

Os gráficos demonstrados nas Figuras 14 e 15, mostram os perfis de concentração 

de sacarose, glicose, frutose, ART e etano! para os Reatores 1 e 2 respectivamente e com 

tempo de residência de 1,81 horas. Pôde-se observar que os perfis de formação de produto e 

consumo de substrato foram semelhantes aos de tempo de residência de 2,33 horas, onde se 

observou a total hidrólise da sacarose e consumo preferencial da glicose em relação à 

frutose. Neste experimento, tanto para o Reator 1 quanto para o Reator 2 se ressaltou urna 

zona de estabilização após o término do leito onde as concentrações de sacarose, glicose, 

frutose e etano! se mantiveram constantes. 

A Tabela 7 mostra os resultados do Experimento 5, onde a vazão de alimentação e 

a concentração de ART foram de 12,7 rnL/min e 181,97 g!L respectivamente. 
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Tabela 7- Experimento 05- Vazão de 12,7 mUmin (r-l,84horas) e brix de 18% 

Z(cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etano! ART 
(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) 

Reator 1 

o 172,8741 o o o o 181,9727 
05 79,31105 22,9889 24,5269 0,0477 19,2889 131,0012 
10 29,6308 24,5270 37,6008 2,2206 37,9570 93,3182 
15 22,3030 25,2960 38,3698 2,2206 37,9570 87,1428 
20 15,1770 25,9889 37,6008 3,3071 47,2911 76,5656 
25 12,0422 27,6445 34,5635 3,2832 54,7590 74,8841 
30 7,5885 19,9540 33,4123 3,7400 58,5363 61,3542 
35 4,9162 15,7242 33,0278 3,8264 58,5363 53,9271 
40 3,1347 13,0325 26,4909 3,2832 56,3147 42,8232 
45 2,2440 7,2646 18,8004 3,2832 56,9806 38,4272 
50 2,2440 7,6491 21,1075 3,2832 60,9817 31,1189 
55 2,2440 7,6491 20,3385 3,8264 61,8704 30,3498 
60 2,2440 7,8027 20,7992 3,8264 65,6487 30,9641 

Reator2 

o 172,874 o o o o 181,9727 
05 66,8405 17,6055 24,5269 1,1342 25,5116 112,4910 
10 48,5383 16,0674 24,5269 2,2206 31,7343 90,6347 
15 38,3365 17,6030 32,9841 3,3071 35,4024 81,9417 
20 34,9753 19,1435 31,4484 2,2206 37,9570 76,8818 
25 27,6304 26,1040 33,7945 3,8264 46,3147 68,9855 
30 12,4876 23,0355 23,4147 2,7400 50,7579 49,5921 
35 10,7061 16,4927 31,8742 3,8264 56,3147 49,6371 
40 5,8070 9,1879 19,5694 2,7400 59,9370 34,8694 
45 3,1347 6,1119 16,4932 3,2832 57,8704 25,9041 
50 2,6894 5,3424 15,7242 3,8264 58,5363 23,8972 
55 2,6894 5,3424 16,4932 3,8264 59,4260 24,6662 
60 2 6894 5 3424 15 7242 3 8264 56 3147 23,8972 

As Figuras 16 e 17 mostram os dados da Tabela 7 de funna gráfica 
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Observa-se pelos dados obtidos através da Tabela 7 representados pelas Figuras 16 

e 17 em relação aos Reatores 1 e 2, que o perfil de concentração de açúcares não apresentou 

uma queda brusca. Como no Experimento 2, houve uma estabilização da concentração de 

etano! no final do leito, onde a concentração média de etano! no Reator 1 foi de 

aproximadamente 63 giL e no Reator 2 de 58 g/L. No entanto, observa-se uma menor 

concentração de substrato na saída do Reator 2 quando comparado com o Reator 1, 

indicando uma maior conversão de substrato no Reator 2 e um rendimento em etano! menor 

no Reator 1. Os perfis de sacarose, glicose, frutose, ART e etanol mostraram algumas 

variações ao longo do reator; como no Experimento l, que não podem ser explicadas. 
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A Tabela 8 mostra os resultados do Experimento 6, onde a vazão de alimentação 

foi de 13 mL/min e a concentração de ART de 242,7 g/L. 

Tabela 8- Experimento 06- Vazão de 13 mL/min (~= 1,94 horas) e brix de 24% 

Z(cm) Saearose Glicose Frutose Glicerol Etano! ART 
(g!L) (g!L) (g/L) (g!L) (g!L) (g!L) 

Reatorl 

() 219,1931 5,9871 5,9871 o () 242,7040 
05 53,4793 31,4485 44,5222 2,2206 31,7343 132,2647 
lO 35,6643 30,6794 46,0603 3,3071 37,9570 114,2812 
15 25,1770 28,3722 47,5984 3,3071 40,4024 91,9465 
20 19,6308 28,7579 45,2151 3,3071 44,1797 86,6370 
25 20,5215 25,2960 43,7532 4,3935 45,0684 88,6509 
30 !6,9585 25,2960 44,5222 4,4800 47,2911 87,6694 
35 16,0678 25,2960 44,5222 4,3935 49,1797 86,7318 
40 8,92465 22,2611 42,6409 4,3696 54,7590 74,2964 
45 4,02552 15,7242 36,4885 4,3696 53,2033 56,4501 
50 3,13477 15,3397 35,7195 4,3696 57,8704 54,3589 
55 3,13477 15,3397 35,3349 4,3696 56,9806 53,9744 
60 3,13477 14,9551 34,9504 4,3696 57,8704 53,2054 

Reator2 

o 219,1931 5,98719 5,98719 o o 242,704 
05 55,2608 25,29605 36,062745 3,307115 31,73435 149,5281 
lO 51,6978 31,44845 53,750895 3,307115 37,95705 139,6181 
15 27,64755 25,29605 40,677045 4,393565 41,0684 95,07577 
20 23,1938 22,21985 38,369895 4,393565 44,17975 85,00427 
25 22,30305 22,21985 38,369895 4,307115 45,95705 84,06663 
30 20,52155 22,21985 39,!38945 4,393565 47,2911 82,96042 
35 17,8493 20,68175 38,369895 4,393565 53,5138 77,84038 
40 7,588525 14,95517 32,643323 4,369683 54,75905 55,58642 
45 4,916275 11,49445 29,182598 4,369683 57,8704 45,85207 
50 4,916275 11,49445 27,259973 4,369683 57,6477 43,92945 
55 4,916275 11,49445 28,413548 4,369683 57,8704 45,08302 
60 4,916275 11,49445 28,029023 4,369683 53,20338 44,6985 

As Figuras 18 e 19 mostram os dados obtidos na Tabela 8 de forma gráfica. 
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O comportamento dos Reatores 1 e 2, que são mostrados pelas Figuras 18 e 19, 

foram semelhantes; porém no Reator 2 observou-se uma queda brusca na concentração de 

etano! na altura de 55 em, que pode ser explicada pelas variações do sistema ou 

amostragem. As concentrações de sacarose (S), glicose (G) e frutose (F) ficaram constantes 

a partir da altura 50 em, onde foi observado o término do leito de ambos os reatores. Como 

nos ensaios I, 2 e 3, nos ensaios 4, 5 e 6 houve um aumento da concentração de substrato 

no meio de alimentação. A diferença entre estes ensaios foi a vazão de alimentação dentro 

de cada grupo de ensaios (de mesma vazão). Foi observado um aumento da concentração 

de substrato na saída do mesmo, que está relacionada com o aumento da concentração na 

alimentação. Nos ensaios 4, 5 e 6, as concentrações de substrato tiveram um aumento maior 
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quando comparadas aos ensaios 1, 2 e 3. Este fàto pode estar vinculado com a maior taxa 

de aplicação a qual pode interferir nas características do meio. No Reator 2, onde esta altura 

foi maior para os Experimentos 4, 5 e 6, onde as conversões foram de 84,2; 86,9 e 81,6; 

enquanto que para o Reator 1 as conversões foram de aproximadamente 78. 

A Tabela 9 mostra os resultados do Experimento 7, onde a vazão de alimentação 

foi alterada para 16 mL/min e a concentração de ART foi de 147,19 g!L. 

Tabela 9- Experimento 07- Vazão de 16 mL/min (-r-1,46 boras) e brix de 15% 

Z(cm) Sacarose Glicose Frntose Glicerol Etano! ART 
(g!L) (g!L) (g!L) (g!L) (g!L) (g!L) 

Reator 1 

o 80,2361 27,5205 35,2110 o o 147,1907 
05 57,0423 36,8318 44,5222 3,3071 22,4003 141,3986 
10 24,0845 26,8341 36,0627 3,3071 22,4003 88,2490 
15 16,0678 18,3746 31,4484 3,3071 28,6230 66,7365 
20 11,6140 18,3746 30,6793 3,3071 41,0684 61,2793 
25 11,6140 15,2984 33,7555 3,3071 41,7343 61,2793 
30 11,6140 13,7579 32,2151 3,3071 41,0684 58,1984 
35 6,2695 13,7603 29,9103 3,3071 53,5138 50,2701 
40 4,0255 11,4944 23,7992 3,2832 49,2023 39,5310 
45 2,6894 8,0337 20,7230 3,2832 49,2023 31,5877 
50 2,6894 8,6491 19,5694 3,2832 54,7590 30,0496 
55 2,6894 8,4182 20,3385 3,2832 53,2033 31,5877 
60 2,6894 7,2646 19,5694 3,2832 56,3147 29,6650 

Reator2 

o 80,2361 27,5205 35,2110 o o 147,1907 
05 51,6978 18,3746 29,2960 1,1342 19,2889 98,0893 
lO 40,1180 19,9127 28,3722 3,3071 19,2889 90,5144 
15 25,8660 19,0674 27,6031 3,3071 28,6230 80,8980 
20 25,8660 19,1436 30,6793 3,3071 34,8457 77,0504 
25 21,4123 16,0674 27,6031 3,3071 38,6230 66,2099 
30 13,3955 15,2984 29,1412 3,3071 38,6230 58,5402 
35 13,3955 13,7603 26,0650 3,3071 44,1797 53,9259 
40 4,91627 8,4182 20,4158 3,2832 51,6477 32,0091 
45 4,02552 8,8801 19,5694 3,2832 51,6477 30,6870 
50 4,4709 7,6491 19,1849 3,2832 48,5363 31,5403 
55 3,5801 7,2646 18,8004 3,2832 51,6477 29,8336 
60 3 4709 7,0337 19 9539 3 2832 43 8693 29 6939 
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As Figuras 20 e 21 mostram os dados obtidos na Tabela 9 de forma gráfica. 
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Figura 20 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frntose, ART e Etano! com vazão de 
16 mUmin e brix de Hi% para o Reator 01 

Figura 21 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frntose, ART e Etano! com vazão de 
16 mUmin e brix de 16% para o Reator 02 

A Tabela 9 e as Figuras 20 e 21 representam o perfil dos Reatores l e 2 num 

tempo de residência de 1,46 horas. Com a mudança da vazão, pode-se observar um 

consumo menor de substrato em relação às condições anteriores, onde o tempo de 

residência era maior. Porém, essas concentrações de açucares e de etano! se mostraram 

constantes no término do leito de células como os demais experimentos citados acima. 

Corno a altura do término do leito de ambos os reatores foram iguais (50 em), as 

concentrações de etano! foram na ordem de 55 giL para o Reator 1 e 48giL para o Reator 2; 

no entanto, a conversão de ART em etano! em ambos os reatores foi próximo de 80. 
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A Tabela lO mostra os resultados do Experimento 8, onde a vazão de alimentação 

foi alterada para 16,5 mL/min e a concentração de ART foi de 185,72 g/L. 

Tabela 10- Experimento 08-Vazão de 16,5 mL/min (T= 1,41 horas) e brix de 18%. 

Z(cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etano I ART 
(g!L) (g/L) (g!L) (g!L) (g!L) (g!L) 

Reator 1 

o 173,4371 o o o o !85,7223 
05 28,7400 33,7579 41,4460 3,3071 22,4003 105,4543 
10 23,1938 26,0651 39,9079 3,3071 34,8457 90,3876 
15 18,7400 24,5270 39,1389 3,3071 34,8457 83,3923 
20 18,3955 24,5270 39,1389 3,3071 37,9570 78,3232 
25 16,0678 22,2198 36,8317 3,3071 37,9570 75,9651 
30 15,5075 23,9315 36,1584 5,6184 56,2515 76,4137 
35 15,2130 22,1848 30,9183 5,6184 65,0592 69,4269 
40 7,7537 13,4941 24,6293 5,8163 64,4569 46,2853 
45 6,6167 12,6208 23,3193 5,1177 65,5710 42,9051 
50 6,9010 12,8391 23,3193 5,1177 75,8858 43,4226 
55 6,9010 10,8741 22,2276 5,1177 74,6164 40,3659 
60 6,9010 11,7474 22,2276 5,1177 78,4223 40,2393 

Reator2 

o 173,4371 o o o o 185,7223 
05 73,9665 32,9865 46,8294 3,3071 22,4003 157,6755 
10 52,5885 31,4484 48,3675 3,3071 37,9570 135,1724 
15 41,0088 29,9103 47,5984 3,3071 35,5116 120,6760 
20 29,4290 29,9103 46,8294 4,3935 34,8457 107,7177 
25 27,6475 27,6032 46,0603 4,3935 62,8478 102,7663 
30 26,7568 26,0651 45,2913 4,3935 64,8457 99,5214 
35 19,6308 22,9889 41,4460 4,3935 61,0684 85,0989 
40 11,1515 19,5694 37,6421 4,9129 64,0931 68,9500 
45 13,3784 19,1849 36,8730 4,9129 71,8714 70,1405 
50 13,3784 18,4159 36,4885 4,9129 76,5385 68,9870 
55 12,0422 18,0313 35,7195 4,9129 76,5385 66,4269 
60 11,1515 17,2623 34,9504 4,9129 68,7601 63,9512 

As Figuras 22 e 23 mostram os dados obtidos na Tabela 1 O de forma gráfica. 

57 



i 
i ~. 2W I so, 

I 
210 

180 &O~ 
1
1 : ~~ :~: ~cri ~ : ::: , ___ a 

~ ;~ 9~ ~~ =~oHI I ~ 2o I . :: .... ~ ... : .1.' 

($ 20 6 I···~·~ ó 10 ti 30 I.......,.ART i 

10 ~t~~~::::.J :o /I o !I ~~--'·"**"1 o ~~ 

lS 3~(c~: 60 75 
1 

Ll ___ o __ l_5_3_:_f_""_4: __ 6_0_7_5 _____ ....J. 

Figura 22 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etano! com vazão de 
16,5 mL/min e brix de 18% para o Reator 01 

Figura 23 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frutnse, ART e Etano! com vazão de 
16,5 mL/min e brix de 18% para o Reator 02 

Pelos dados contidos na Tabela 1 O e Figuras 22 e 23 nota-se que os perfis de 

sacarose, glicose, frutose, ART e etano! sofreram variações que não podem ser explicadas 

em ambos os reatores. Neste experimento a altura do leito diminuiu consideravelmente, o 

que pode ter sido causado pela taxa de aplicação, a qual pode ter excedido o valor máximo 

possível para manter o leito estável. Contudo, a conversão de ART no Reator I foi de 78,3 

e no Reator 2 de 65,5, menor que no ensaio anterior (Experimento 7). 

A Tabela li mostra os resultados do Experimento 9, onde a vazão de alimentação 

foi alterada para 16,5 mL/min e a concentração de ART foi de 279,49g!L. 
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Tabela 11 - Experimento 09-Vazão de 16,5 mL/min (r- 1,41 horas) e hrix de 28% 

Sacarose Glieose Frutose Glieerol Etano! ART 
(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g!L) (g/L) 

Reator 1 

o 265,5121 o o o o 279,4864 
05 119,3948 36,8318 46,8294 2,2206 22,4003 209,3400 
lO 44,57!8 41,446! 64,5175 4,3935 62,8478 152,8814 
15 37,6475 39,1389 66,8247 5,4800 72,1819 135,0664 
20 29,6308 39,6008 66,8247 5,4800 78,4046 135,0896 
25 29,4290 41,4461 68,3628 5,4800 75,0705 130,7869 
30 19,6308 39,1389 69,1318 5,4800 75,2932 128,9348 
35 20,1938 39,6008 69,1318 5,4800 66,6251 131,1473 
40 13,3955 39,1389 70,6699 5,4800 62,8478 123,9095 
45 11,6140 38,3699 69,9009 5,4800 78,4046 120,4962 
50 12,5048 38,1389 69,4390 5,5664 78,4046 120,7409 
55 11,6140 38,3699 70,4390 5,4800 78,4046 122,0343 
60 11,6140 37,6008 67,5937 5,4800 72,1819 117,4200 

Reator2 

o 265,5121 o o o o 279,4864 
05 110,4873 31,4484 46,8294 2,2206 28,6230 194,5803 
10 62,3868 34,5246 56,8270 4,3935 53,5138 157,0221 
15 54,3700 40,6770 57,9771 5,4800 57,2911 150,8858 
20 34,7735 32,2175 59,1342 5,5664 57,2911 127,9555 
25 31,2105 31,4484 57,5961 5,4800 65,9592 121,8978 
30 29,4290 32,9865 61,4413 5,4800 62,8478 125,4059 
35 29,4290 32,9865 61,4413 5,4800 63,5138 125,4059 
40 27,6475 31,4484 57,5961 5,4800 65,9592 118,1473 
45 24,9753 29,9103 56,0580 4,3935 72,1819 112,5382 
50 23,1938 32,2175 57,5961 4,3935 78,!819 109,9512 
55 20,5215 30,6794 56,0580 4,3935 81,5159 110,3391 
60 20,5215 30,6794 56 0580 4 3935 78 7446 108 3391 

As Figuras 24 e 25 mostram os dados obtidos na Tabela ll de forma gráfica. 
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Figura 25 - Perfil das concentrações de Sacarose, Glicose, Frntose, ART e Etano! com vazão de 
16,5 mLimin e brix de 28% para o Reator 02 

O Experimento 9 CUJO tempo de residência foi de 1,41 horas e brix de 28%, 

apresentou uma baixa conversão de ART nos dois reatores (57,9 e 61,3). Neste 

experimento, houve um erro na diluição do substrato concentrado, o qual provocou um 

desvio na concentração de substrato na alimentação do reator. A concentração de deveria 

ser de 200 g!L, atingiu valores próximos de 280 g/L, aumentando excedendo a taxa de 

aplicação. Este futo provocou uma desestabilização do leito, comprometendo a conversão 

do substrato como pode ser vislo nas Figuras 24 e 25. Estes resultados mostram que o 

desempenho dos reatores depende da taxa de aplicação e que a estabilidade do Jeito fica 

comprometida quando os valores das taxas de aplicação se aproximam de 200 g!L. 
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Comparando-se os resultados obtidos para todos os experimentos, observou-se que 

as menores eoneentrações de substrato foram alcançadas para ensaios eom menor taxa de 

aplicação. Nota-se a partir da Figura 26 que existe relação entre a taxa de conversão e a 

taxa de aplicação, ou seja, os níveis de conversão dos biorreatores foram afetados 

negativamente pela taxa de aplicação. 
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Figura 26- Relação entre a Taxa de aplicação e a Taxa de conversão para os Reatores 01 (a) e 02 (b) 

4.2 Determinação dos parâmetros cinéticos 

De acordo com os ensaios realizados no item 4.1, todos os parâmetros cinéticos 

foram determinados por rotinas de ajuste desenvolvidas a partir do software DELPI-ll 5.0. 

para os quatro diferentes modelos, como descritos na Tabela 12. 
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Tabela 12- Modelos cinéticos utilizados para a determinação dos parâmetros 

Modelo cinético Autores 

s Kp ( p) 
f..t=f.lm· Ks +S. P+Kp. 1- Pm 

SEVELY etal. (1981) 

_ (-KJ·P}(-Kz-S) S 
JIN et al. (1981) f.l - /.lmáx · e · 

K 8 +S 

J.l=f.lmáx• S 2 {1--~-J 
TOSETTO & ANDRIETTA 

K SS pmáx (2002) que é o GHOSE 
+ +-· s K modificado com n * 1 I 

( J a) f.l = f.lmáx * 
G 

* 1-~ Modelo para três 
G2 P 

K +G+- máx,a substratos: equações a) SG 
KIG 

e b) são propostas por 

b)p=f.lmáx*(1-
0 )* F 2 *(1-~J TOSETTO& 

F K F F pmáx,F ANDRIETTA (2002), SF+ +--
KIF 

e o modelo c) proposto 
c) 

neste trabalho, 

v=v111ik * s 2 *(1-~ )*(1-~ ]*(~-~) descreve o consumo de 
K S S G_ F_ P_ 

sacarose, glicose e MS+ + 
KIS 

fruto se 

Os três primeiros modelos foram utilizados de forma que no meio fermentativo 

estivesse presente somente uma fonte de substrato (ART). O quarto modelo proposto leva 

em consideração a glicose e a frutose como dois diferentes substratos onde serão 

consumidos de forma distinta pela levedura. Este modelo ainda leva em consideração a 

hidrólise da sacarose, cuja velocidade de consumo foi definida como sendo uma função da 

concentração de etano!, glicose, frutose, sacarose e células. 

Com os resultados obtidos nas tabelas de 2 a 11 para os perfis de concentrações de 

frutose, glicose, sacarose, ART e etano! foi possível usar modelos matemáticos e cinéticos 

para descrever o comportamento do reator através da resolução de um conjunto de 
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equações diferenciais de primeira ordem. Os parâmetros cinéticos que melhor se ajustam 

aos dados experimentais foram obtidos através da rotina de ajuste. 

A Tabela 13 mostra o resultado da simulação dos três modelos: JIN et ai., (1981), 

SEVELY et a/., (1981) e TOSETTO & ANDRIETTA (2002), testados para um único 

substrato (ART) para um valor de porosidade onde se obteve o menor desvio. 

Tabela 13- Resultado da Simulação dos dados para os 3 modelos para um único substrato 

Experimentos Modelos Reatores Porosidade (e) Desvios 

Experimento 01 
Jin et al., (1981) RI 0,4 1342,79 

R2 0,6 429,32 
Sevely et al., ( 198I) RI 0,7 1287,45 

R2 0,7 405,74 
Tosetto & Andrietta RI 0,4 1500,92 

(2002) R2 0,4 489,56 

Experimento 02 
Jin et al., (1981) RI 0,4 1014,24 

R2 0,3 1272,81 
Seveiy et al., (198I) RI 0,7 982,8I 

R2 0,7 899,39 
Tosetto & Andrietta RI 0,4 1763,41 

(2002) R2 0,3 I546,26 

Experimento 03 
Jin et a!., (198I) RI 0,7 726,71 

R2 0,3 I436,46 
Sevely et al., (198I) RI 0,7 854,38 

R2 0,3 I562,65 
Tosetto & Andrietta RI 0,4 I161,I2 

(2002) R2 0,4 1329,78 

Experimento 04 
Jin et al., (198I) RI 0,3 378,56 

R2 0,4 527,I7 
Sevely et a!., (I98I) RI 0,4 378,66 

R2 0,7 511,IO 
T osetto & Andrietta RI 0,4 437,23 

(2002) R2 0,4 877,99 

Experimento 05 
Jin et al., (I98I) RI 0,3 810,9I 

R2 0,3 482,32 
Sevely et al., (198I) RI 0,7 72I,13 

R2 0,7 373,23 
Tosetto & Andrietta RI 0,4 1022,I4 

(2002) R2 0,4 813,23 

Experimento 06 
Jin et a!., (I98I) RI 0,7 2127,IO 

R2 0,7 966,65 
Sevely et al., (198I) RI 0,7 ll77,02 

R2 0,5 893,79 
Tosetto & Andrietta RI 0,7 I884,62 

(2002) R2 0,7 1397,09 
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Experimentos Modelos Reatores Porosidade (e) Desvios 

Experimento 07 
Jin et al., (198I) RI 0,3 I480,22 

R2 0,3 621,78 
Sevely et al., (1981) RI 0,3 1343,91 

R2 0,7 388,64 
Tosetto & Andrietta RI 0,4 966,37 

(2002) R2 0,4 963,32 

Experimento 08 
Jin et al., (I98I) RI 0,7 1327,23 

R2 0,3 801,69 
Sevely et al., (1981) RI 0,7 I470,39 

R2 0,5 258,82 
Tosetto & Andrietta RI 0,7 I723,72 

(2002) R2 0,3 325,03 

Experimento 09 
Jin eta/.,(1981) RI 0,7 2357,I8 

R2 0,7 1907,85 
Sevely et al., ( 1981) RI 0,7 512,99 

R2 0,4 257,83 
Tosetto & Andríetta RI 0,7 305,05 

(2002) R2 0,7 635,79 

Para um único substrato (ART), pode ser observado na Tabela 13 e nas Tabelas de 

1 a 6 contidas no Anexo 01, que o modelo de JIN et ai., (1981) apresentou valores de 

parâmetros mais constantes para todos os ensaios realizados quando comparados ao modelo 

de SEVELY et ai., (1981), ou seja, os valores encontrados para as constantes Ks, Kt e Kz 

tiveram variações menores de experimento para experimento e as porosidades encontradas 

foram próximas de 0,4 e 0,5 com exceção do Experimento 6 e 9 onde o menor desvio 

encontrado foi para porosidade de 0,7. Este fato pode ser devido à alta taxa de aplicação 

empregada nestes experimentos. Apesar da taxa de aplicação do Experimento 6 ter sido 

menor que a do Experimento 8, esta se deu com uma concentração de substrato na 

alimentação próxima a 240 g/L. Este fato mostra que a estabilidade do leito pode também 

estar associada a densidade e viscosidade do meio de alimentação, que podem causar 

aumento na porosidade do mesmo. Isto não pôde ser observado no modelo de SEVELY et 

ai., (1981), onde a variação dos parâmetros (Ks, Pmáx e Kp) foi grande e predominou a 

porosidade de 0,7 na maioria dos ensaios. Porém, os desvios de ambos os modelos se 

mantiveram na mesma ordem de grandeza para todas as porosidades. 
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O modelo de TOSETTO & ANDRIETTA (2002) apresentou desvios menores 

para porosidades próximas de 0,4 na maioria dos ensaios, observando uma maior 

estabilidade, tanto da porosidade quanto dos parâmetros cinéticos (Ks, Kr, P máx e Y N), com 

exceção de alguns experimentos, como ocorrido para os outros dois modelos. 

Os valores dos menores desvios obtidos nos 9 Experimentos para os três modelos 

utilizados podem ser observados nas Figuras 27 e 28 para os Reatores OI e 02 

respectivamente. 
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Pode-se observar através destas que os dois primeiros modelos apresentaram 

desvios menores na maioria dos experimentos com exceção do último, onde taxa de 

aplicação foi excedida; neste caso, o modelo de TOSETTO & ANDRIETTA (2002) 

obteve menores desvios em ambos os reatores. Além disto, este modelo apresentou grupos 

de parâmetros semelhantes para porosidades próximas a 0,4 para todos os ensaios. 

4.2.1 Ajuste do Modelo de JIN et. ai. (1981) 

As Figuras de 29 a 64 representadas de forma gráfica apresentam o melhor ajuste 

dos dados experimentais com os dados obtidos pelos três modelos propostos acima para os 

perfis de consumo de substrato (ART) e produção de etano!. 

A Figura 29 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 1. 
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Para o modelo de JIN et ai., (1981), os perfis de ART e etano! foram semelhantes 

nos dois reatores, onde apresentaram valores de parâmetros próxímos, isto é, os valores 

encontrados para as constantes Ks (constante de saturação), K1 (constante de inibição pelo 

produto) e Kz (constante de inibição pelo substrato) tiveram pequenas variações, sendo que 

o menor desvio encontrado para o Reator 01 foi de 1342,79, à porosidade de 0,4. Já o 

Reator 02, na porosidade de 0,6, o menor desvio foi de 429,32. Nota-se também que algffi!S 

pontos experimentais se distanciam do modelo, o que pode ser explicado por erro de 

amostragem ou analítica. 

A Figura 30 mostra os resultados obtidos para o modelo de JlN ajustados para os 

dados do Experimento 2. 
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Figura 30- Gráficos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e t) perfil do modelo de JIN 

Nota-se através da Figura 30 que o modelo utilizado se ajustou aos dados 

experimentais, ressaltando-se alguns desvios na concentração de etano! em ambos os 
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reatores. Após o término do leito, a queda da concentração de etano! foi observada, porém o 

modelo não acompanhou esta queda. O desvio encontrado para o Reator 01 foi de 1014,24 

a uma porosidade de 0,4 e para o Reator 02 um desvio de 1272,81 para uma porosidade de 

0,3. 

A Figura 31 mostra os resultados obtidos para o modelo de nN ajustados para os 

dados do Experimento 3. 
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Figura 31- Gráficos referentes ao Experimento 03 para os Reatores OI e 02: a) e c) perfil de ART; b) e 
d) perfil do etano!; c) e e) perfil do modelo de JIN 

No Experimento 03, o modelo testado descreve os perfis para ART e etano! para 

os Reatores 01 e 02. Até a altura de 20 em, as concentrações de substrato mantiveram-se 

constantes. Esse fenômeno pode ser explicado por erro experimental de análise ou 

amostragem. No entanto, antes da região de transição, observa-se uma tendência de queda 

dessas concentrações, depois, no final do leito se estabilizam e ficam constantes. Para a 

concentração de etano!, pode-se observar que no Reator 02, estas foram inferiores aos 

valores obtidos pelo modelo de JIN et aL (1981), mostrando que esta concentração obtida 
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experimentahnente foi menor que a esperada. Os menores desvios encontrados para ambos 

os reatores foram à porosidades de 0,3 e O, 7 respectivamente. 

A Figura 32 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 4. 
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Figura 32- Gráficos referentes ao Experimento 04 para os Reatores OI e 02: a) perfil de ART; b) perfil 
do etano! e c) perfil do modelo de JIN 

A Figura 32 mostra os perfis de ART e etano! para o Experimento 04, onde o 

modelo testado se ajustou bem aos dados experimentais. O Reator OI obteve um desvio de 

378,56 a uma porosidade de 0,3, valor este inferior aos demais experimentos testados. No 

entanto, no Reator 02, a queda na concentração de etano! experimental é evidenciada, 

observando-se um desvio em relação ao modelo. O reator 02, o menor desvio encontrado 

foi de 527,17 para uma porosidade de 0,4. 

A Figura 33 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 5. 
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Figura 33- Gráficos referentes ao Experimento 05 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; e) e f) perfil do modelo de JIN 

Para urna porosidade de 0,3, onde foi encontrado o menor desvio para os Reatores 

01 e 02, os parâmetros cinéticos testados no modelo foram iguais, com exceção da 

constante de saturação (Ks), como pode ser observado no Anexo Ol. A Figura 33 demonstra 

que os desvios obtidos para os dois reatores foram semelhantes para a concentração de 

ART, porém o desvio em ralação ao etano! foi superior para o Reator 02. 

A Figura 34 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 6. 
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Figura 34- Gráficos referentes ao Experimento 06 para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e t) perfil do modelo de JIN 

Pela Figura 34 observa-se que o modelo de JIN ajustou-se aos dados experimentais 

de fonna semelliante para o Reator OI e 02. Apesar do perfil de ART ter se ajustado bem, o 

de etano! se mostrou muito inferior ao do modelo utilizado, como nos experimentos 03 e 

05, sendo que os desvios obtidos neste ensaio foram superiores (2127,1 para o Reator OI e 

996,65 para o Reator 02). Este fato pode ser explicado pela alta taxa de aplicação 

empregada, onde a concentração utilizada foi de 242,7 g!L. Os melliores desvios foram 

obtidos numa porosidade de O, 7. 

A Figura 35 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 7. 
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Figura 35- Gráfieos referentes ao Experimento 07 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e I) perfil do modelo de JIN 

Na Figura 35, pode-se observar que houve discordância de alguns pontos, 

principalmente para o perfil de etano! ern ambos os reatores, que pode ser explicado como 

erro de análise (algumas não variações ao longo da altura) ou não idealidade do reator, 

devido à alta taxa de aplicação empregada. No final do leito, o perfil da concentração de 

etano! no Reator 02 apresentou urna queda. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores 

de porosidade de 0,3 com desvios de 1480,22 para o Reator 01 e 621,78 para o Reator 01, 

sendo que de todos os experimentos apresentados anteriormente, este foi o que obteve 

parâmetros iguais para os dois reatores, sendo Ks 55, K1 0,001 e Kz 0,05. 

A Figura 36 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os 

dados do Experimento 8. 
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Figura 36- Gráficos referentes ao Experimento 08 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de JIN 

Neste experimento pode-se observar através da Figura 36 que o comportamento 

obtido para os reatores foi diferente, onde o Reator 02 se ajustou melhor ao modelo testado. 

No caso do Reator 02, o perfil de ART apresentou alguns pontos experimentais que estão 

distantes da curva descrita pelo modelo. Esta discrepância pode estar ligada à alta taxa de 

aplicação empregada acarretando um desvio da idealidade do reator. Para os perfis de 

etanol, pode-se concluir que a concentração obtida experimentalmente foi maior que a 

esperada pelo modelo. Já no Reator 02, os perfis de ART e etano! se ajustaram bem ao 

modelo. O melhor ajuste se deu a 1327,23 e 801,69 para os Reatores 01 e 02 

respectivamente nas porosidades de 0,7 e 0,3. 

A Figura 37 mostra os resultados obtidos para o modelo de JlN ajustados para os 

dados do Experimento 9. 
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Figura 37- Gráficos referentes ao Experimento 09 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e I) perm do modelo de JIN 

Como descrito anteriormente no item 4.1, neste experimento um desvio da 

concentração de substrato na alimentação provocado por um erro na diluição, excedeu a 

taxa de alimentação, provocando assim, uma desestabilização do leito. Como pode ser visto 

na Figura 37, o modelo se ajustou aos dados experimentais, apresentando desvios na ordem 

de 2357,18 para o Reator 01 e 1907,85 para o Reator 02, ambos à porosidade de 0,7. 

4.2.2 Ajuste do Modelo de SEVELY et ai. (1981) 

Os mesmos estudos foram realizados empregando-se o Modelo de SEVEL Y et ai. 

(1981) para os dois reatores em paralelo. As Figuras de 38 a 46, correspondem aos estudos 

realizados com os dados obtidos experimentalmente para o modelo em questão. 

A Figura 38 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 1. 
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Figura 38- Gráficos referentes ao Experimento OI para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de SEVEL Y 

A Figura 38, mostra os perfis de substrato e etano! experimentais e o descrito pelo 

modelo estudado. O comportamento de ART foi semelhante em ambos os reatores, 

observando-se urna queda acentuada da concentração para valores dez entre 25 a 40 em no 

Reator 02 que pode ter sido causado por erro de amostragem ou análise cromatográfica. A 

concentração de etano! obtida experimentalmente no Reator OI foi superior a esperada pelo 

modelo. O maior desvio de comportamento ocorreu no perfil de etano! do Reator 02. Para 

este reator observa-se ainda, que alguns pontos experimentais estão distantes da curva 

descrita pelo modelo, como por exemplo, nas alturas de lO a 30 em, com urna tendência de 

elevação até o final do leito e posterior estabilização. A não variação da concentração 

destes substratos após o término do leito é devido à baixa concentração de células em 

suspensão nesta região. Os menores desvios encontrados para os Reatores 01 e 02 foram de 

1284,45 e 405,74 respectivamente, a urna porosidade de 0,7. 
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A Figura 39 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 2. 
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Figura 39- Gráficos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de SEVEL Y 

Pela Figura 39, observa-se que o comportamento de substrato e etano! foram 

semelhantes no Reator 01 e 02. Após o termino do leito, na região de transição, as 

concentrações experimentais de ART e etano! se mantiveram constantes após urna queda 

acentuada, porém o perfil encontrado pelo modelo de SEVELY et al (1981) uão se 

observou este comportamento, ou seja, uão houve estabilização após o termino do leito. 

Ainda no perfil de etano!, pode-se notar que em algumas alturas as concentrações ficaram 

constantes e depois voltaram a subir, isso pode estar relacionado a erros de análise 

crornatográfica ou amostragem. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de 

porosidade O, 7 para o Reator 01 e 0,3 para o Reator 02. 
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A Figura 40 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 3. 
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Figura 40- Gráficos referentes ao Experimento 03 para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de SEVEL Y 

Através dos perfis de ART e etano! obtidos experimentalmente e o perfil descrito 

pelo modelo mostrado pela Figura 40 é possível notar que o modelo de SEVEL Y et a/. 

(1981) se ajustou aos dados experimentais de forma semelhOante para o Reator 01 e 02. 

Apesar do perfil de ART ter se ajustado bem, o perfil de etano! se mostrou muito inferior ao 

do modelo testado. Este futo indica que o rendimento em etano! (YPis) utilizado no modelo 

é maior que o obtido experimentalmente. Os melhores desvios foram obtidos numa 

porosidade de O, 7 para o Reator 01 e 0,3 para o Reator 02. 

A Figura 41 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 4. 
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Figura 41- Gráficos referentes ao Experimento 04 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e f) perlil do modelo de SEVEL Y 

Neste experimento, de uma forma geral, o modelo estudado se ajustou bem aos 

dados obtidos experimentalmente. Pela Figura 41, verificou-se que as concentrações de 

etano! no Reator 02 se desviram do modelo em alguns pontos, isto deve estar relacionado a 

erros experimentais de coleta ou de análise. Nota-se ainda que o perfil encontrado pelo 

modelo é semelhante nos dois reatores, ressaltando-se que o consumo de ART no primeiro 

reator foi menos acentuado. Os menores desvios encontrados foram: para o Reator 01 de 

378,66 a uma porosidade de 0,4 e no Reator 02 de 511,1 à porosidade de 0,7. 

A Figura 42 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do experimento 5. 
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Figura 42- Gráficos referentes ao Experimento 05 para os Reatores 01 e 02 a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de SEVELY 

Alguns pontos na Figura 42 estão distantes da curva descrita pelo modelo, como 

por exemplo, a queda na concentração de etano! no Reator 01 na altura de 40 e 45 em e 

volta a se observar uma tendência de elevação até o final do leito (50 em) sem uma 

posterior estabilização. Esta queda anormal pode estar relacionada a erros de análises 

cromatográficas ou de amostragem, ou ainda, devido a não idealidade do reator. No perfil 

de concentração de etano! no Reator 02, alguns pontos também se encontram distantes da 

curva do modelo, apresentando assim uma tendência de queda que se prolonga até a altura 

de 50 em do reator, observando-se mais uma vez que as concentrações de etano! foram 

inferiores à esperada pelo modelo estudado De uma forma geral, este modelo se ajustou 

bem aos dados experimentais, onde a variação dos parâmetros Ks, Pmáx e Kp contidos no 

Anexo 01 foi muito pequena e a porosidade para ambos os reatores foi de 0,7. 

A Figura 43 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados para 

os dados do Experimento 6. 
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Figura 43- Gráficos referentes ao Experimento 06 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e t) perfil do modelo de SEVELY 

Neste experimento, o perfil de etano! se mostrou bastante semelhante nos Reatores 

01 e 02, conforme observado na Figura 43. Assim as concentrações obtidas 

experimentalmente forma inferiores às esperadas. Como em ensaios anteriores o valor do 

rendimento em etano! (Yp1s) utilizado no modelo não corresponde àquele obtido 

experimentalmente. O melhor ajuste para este experimento foi de 1177,02 para o Reator 01 

e 893,79 para o Reator 02, a uma porosidade de O, 7 e 0,5 respectivamente. 

A Figura 44 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 7. 
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Figura 44- Gráficos referentes ao Experimento 07 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de SEVEL Y 

No Experimento 07, a Figura 44 mostra o mesmo perfil para o Reator OI e 02, das 

concentrações de ART e etano!. Esta figura mostra um bom ajuste do modelo aos dados 

experimentais. Alguns pontos experimentais se desviaram dos obtidos pelo modelo, porém, 

este fenômeno pode se explicado por erro experimental ou devido a não idealidade do 

reator. A estabilização das concentrações de substrato e etano I após o término do leito não 

foi observada para o modelo testado. Os melhores desvios foram encontrados para 

porosidade de 0,3 e 0,7 para o Reator OI e 02 respectivamente com grandezas de 1343,91 e 

388,64. 

A Figura 45 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 8. 
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Figura 45- Gráficos referentes ao Experimento 08 para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de SEVEL Y 

No Experimento 08, a taxa de aplicação adotada foi elevada, acarretando um maior 

desvio para a concentração de etano! em relação ao modelo testado. Pode-se notar através 

da Figura 45 que a concentração de etano! obtida experimentalmente foi superior a 

encontrada pelo modelo, comportamento este oposto aos obtidos em ensaios anteriores. O 

perfil de ART para ambos os reatores foi bem descrito pelo modelo de SEVEL Y et aL 

(1981). Apesar da alta taxa de aplicação empregada, este modelo se ajustou bem aos dados 

experimentais enquanto que no Reator 02 numa porosidade de 0,5, obteve-se um desvio de 

285,82, distante do Reator O 1 o desvio foi de 14 70,39 a uma porosidade de O, 7. 

A Figura 46 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVEL Y ajustados 

para os dados do Experimento 9. 
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Figura 46- Gráficos referentes ao Experimento 09 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e I) perfil do modelo de SEVEL Y 

No último experimento realizado, foi possível um ajuste adequado do modelo de 

SEVELY et aL (1981) aos dados experimentais tanto para o Reator 01 quanto para o 

Reator 02, como mostrado na Figura 46. Apesar da altíssima taxa de alimentação e a 

consequente desestabilização do leito de células, este modelo obteve um perfil de 

concentração de ARTe etano! muito próximo do obtido experimentalmente. No Reator 01, 

como no Experimento 08, a concentração de etano! foi superior à esperada pelo modelo. 

Porém, neste experimento pode-se notar que para o modelo utilizado, houve estabilização 

para as concentrações de ART e etano! no término do leito, estabilização esta que não foi 

observada nos demais experimentos citados acima. O menor desvio encontrado para o 

Reator O 1 foi de 512,99 a urna porosidade de O, 7 e para o Reator 02 de 257,83 e porosidade 

de 0,4. 
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4.2.3 Ajuste do Modelo de TOSETTO & ANDRIETTA (2002) 

Depois de testados os modelos de JIN et aL (1981) e SEVELY et aL (1981), o 

mesmo estudo foi realizado aplicando-se o modelo de TOSETIO & ANDRIETIA 

(2002). As Figuras de 47 a 55 mostram os ajustes do modelo aos dados obtidos 

experimentalmente. 

A Figura 47 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 1. 
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Figura 47- Gráficos referentes ao Experimento 01 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETT A 

Observa-se pela Figura 47 que o modelo utilizado se ajustou bem aos dados 

experimentais, obtendo-se melhores desvios com valores de porosidade de 0,4 para os 

Reatores 01 e 02 na ordem de grandeza de 1500,92 e 489,56 respectivamente. O menor 
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desvio de comportamento ocorreu no perfil de ART. Nota-se ainda neste experimento, que 

alguns pontos experimentais estão distantes da curva descrita pelo modelo, como por 

exemplo, no Reator 02, a concentração experimental de etano! nas alturas de 1 O a 30 em, 

foi inferior a prevista pelo modelo; porém, no término do leito (altura do leito 45 em), 

observa-se uma estabilização tanto no Reator 01 quanto no Reator 02. A não variação da 

concentração de substrato após o término do leito é devido à baixa concentração de células 

em suspensão nesta região. 

A Figura 48 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETT A ajustados para os dados do Experimento 2 . 
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Figura 48- Gráficos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e I) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETT A 

Pela Figura 48, os perfis de ART e etano! se ajustaram ao modelo de TOSETTO 

& ANDRIETTA (2002) observando-se desvios de comportamento em alguns pontos que 

se encontram distantes da curva. Isso pode estar relacionado a erros de análise 
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cromatográfica ou amostragem Como exemplo, pode-se citar a queda na concentração de 

etano! após o término do leito tanto no Reator 01 quanto no Reator 02. Este fenômeno pode 

estar vinculado a grande turbulência que está sujeita esta região devido a grande quantidade 

de dióxido de carbono desprendido durante o processo de fermentação. O melhor ajuste 

para o Reator 01 foi à porosidade de 0,4 com desvio de 1763,41 e para o Reator 02, 

porosidade de 0,3 e 1546,26. 

A Figura 49 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRlETT A ajustados para os dados do Experimento 3. 
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Figura 49- Gráficos referentes ao Experimento 03 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e t) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRlETTA 

Através da Figura 49 pode-se observar que o modelo utilizado teve um melhor 

ajuste aos dados experimentais para urna porosidade de 0,4 para ambos os reatores. No 

Reator 01, as concentrações de etano! se mantêm constantes nas alturaS de 15 a 35 em e 

voltam a ficar inalteráveis nas alturas de 40 e 55 em após urna elevação; isto pode ser 
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explicado por um erro de análise ou de amostragem ou devido a uma não idealidade do 

reator. No Reator 02 a produção de etano! foi inferior a esperada pelo modelo. Nota-se 

ainda que no Reator 01 que não houve estabilização do consumo de substrato, nem de 

produção de etano! no final do leito; já no Reator 02 esta estabilização é evidente. 

A Figura 50 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 4. 
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Figura 50- Gráficos referentes ao Experimento 04 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETT A 

De acordo com a Figura 50, os perfis de ART e etano! se ajustaram bem ao 

modelo testado, observando desvios de comportamento, como nos experimentos citados 

anteriormente. No entanto, o melhor ajuste foi obtido neste ensaio para o Reator 01, quando 

comparado aos demais, ou seja, 437,23 a uma porosidade de 0,4 e 877,99 para o Reator 02 

à mesma porosidade. Esta Figura ainda mostra a semelhança entre os perfis de ART e 

etano! de ambos os reatores. Os parâmetros cinéticos (Ks, Y N• K1 e P mãx) encontrados pelo 
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modelo são bem próximos para ambos os reatores, como pode ser observado nas Tabelas 5 

e 6 do Anexo OI. 

A Figura 51 mostra os resuhados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 5. 
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Figura 51- Gráficos referentes ao Experimento 05 para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETT A 

Nota-se através da Figura 51 que o modelo TOSETTO & ANDRIETTA (2002) 

se ajustou aos dados experimentais com exceção de alguns pontos experimentais como, por 

exemplo, a queda anormal da concentração de etano! no Reator OI a partir da altura de 35 

em, apresentando assim uma tendência de queda que se prolonga até a altura de 45 em do 

reator e volta a se observar uma tendência de elevação até o final do leito (50 em) sem uma 

posterior estabilização. No perfil de etano! do Reator 02, pode-se notar que o modelo não 

acompanhou os dados experimentais observando uma queda no final do leito para os dados 

experimentais e uma estabilização para dos dados obtidos a partir do modelo. Ainda neste 
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experimento, observa-se a semelhança entre os perfis de ART e etano! de ambos os 

reatores, como no experimento anterior e os parâmetros cinéticos (Ks,YN, K, e Pm"") 

encontrados pelo modelo também são bem próximos para ambos os reatores, como pode ser 

observado nas Tabelas 5 e 6 do Anexo 01. Os melhores ajustes foram encontrados para 

porosidade de 0,4 em ambos os reatores: 1022,14 e 813,23 para o Reator 01 e 02 

respectivamente. 

A Figura 52 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETT A ajustados para os dados do Experimento 6. 
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Figura 52- Gráficos referentes ao Experimento 06 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e t) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRlETT A 

De acordo com a Figura 52, observa-se que o perfil de concentração de etano! 

ficou abaixo do obtido experimentalmente. Este fato é devido ao valor do rendimento em 

etano! (YPts) utilizado no modelo ser maior que aquele apresentado experimentalmente. 

Para o Reator 01 e 02, o comportamento de ART foi semelhante, podendo-se notar que 

alguns pontos se encontram distante dos do modelo, isto pode ser explicado por erro de 

89 



amostragem ou devido a não idealidade do reator, pois esta irregularidade é observada em 

ambos os reatores na mesma altura. Mais urna vez a concentração de etano! obtida 

experimentalmente foi inferior a prevista pelo modelo de TOSETTO & ANDRIETTA 

(2002). O melhor ajuste se deu a urna porosidade de 0,7 e com desvios de 1884,62 para o 

Reator 01 e 1397,09 para o Reator 02. Observando a Tabela 5 e 6 do Anexo 01, pode-se 

notar que os parâmetros YN, e Pmâx encontrados pelo modelo são bem próximos para ambos 

os reatores. 

A Figura 53 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRlETTA ajustados para os dados do Experimento 7. 
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Figura 53- Gráficos referentes ao Experimento 07 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e t) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA 

Conforme demonstrados na Figura 53, os perfis de ARTe etano! se ajustaram bem 

ao modelo testado, observando desvios de comportamento, como nos experimentos citados 

anteriormente. O melhor ajuste obtido neste ensaio para o Reator 01 foi de 966,37 a urna 

porosidade de 0,4 e 963,32 para o Reator 02 à mesma porosidade. Observa-se por esta 
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figura, a semelhança entre os perfis de ART e etano! de ambos os reatores. Não houve 

estabilização da concentração de etano! após o término do leito em ambos os reatores. Já 

para o perfil de ART, esta estabilização foi observada. Ainda neste experimento, observa­

se a semelhança entre os perfis de ART e etano! de ambos os reatores, mostrando 

claramente a estabilização das concentrações no final do leito. 

A Figura 54 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRIETT A ajustados para os dados do Experimento 8. 
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Figura 54- Gráfi~os referentes ao Experimento 08 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; ~) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETT A 

No Experimento 08, apesar da alta taxa de aplicação adotada, o modelo se ajustou 

bem aos dados experimentais, acarretando um maior desvio para as concentrações de ART 

e etano! em relação ao modelo testado. Pode-se notar através da Figura 54 do Reator 01, 

que a concentração de etano! obtida experimentahnente foi superior a esperada pelo 

modelo, este fato pode estar ligado ao valor de rendimentos em etano! utilizado no modelo 

ser menor que o obtido experimentalmente. O perfil de ART para ambos os reatores foi 
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como o esperado pelo modelo utilizado, apresentando alguns pontos que se desviaram. 

Apesar da alta taxa de aplicação empregada, este modelo se ajustou bem aos dados 

experimentais para o Reator 02. 

A Figura 55 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO & 

ANDRlETTA ajustados para os dados do Experimento 9. 
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Figura 55- Gráficos referentes ao Experimento 09 para os Reatores OI e 02: a) e d) perfil de ART; b) e 
e) perfil do etano!; c) e t) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA 

No Experimento 09, o modelo de TOSETIO & ANDRIETTA (2002) se ajustou 

bem aos dados experimentais tanto para o Reator 01 quanto para o Reator 02, como 

mostrado na Figura 55. Apesar da altíssima taxa de alimentação e a consequente 

desestabilização do leito de células, este modelo obteve um perfil de concentração de ART 

e etano! próximo do obtido experimentalmente, como para o modelo de SEVELY et ai. 

(1981). No Reator 01, a concentração de etano! foi superior à esperada pelo modelo, sem 

uma estabilização desta concentração no término do leito. Porém, neste experimento pode-
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se notar que para o modelo utilizado, houve estabilização tanto para as concentrações de 

ART e etano! . No Reator 02, uma queda brusca da concentração de etano! nas alturas de 30 

a 40 em, seguida de uma posterior inclinação até o final do leito. O melhor ajuste 

encontrado para o Reator OI foi de 305,05 e para o Reator 02 de 635,79, ambos a 

porosidade de O, 7. 

Após a realização da simulação dos dados experimentais utilizando os modelos de 

JIN et aL (1981), SEVELY et aL (1981) e TOSETTO & ANDRIETTA (2002) foi 

possível concluír que o melhor ajuste a .estes dados foi encontrado para o modelo de 

TOSETTO & ANDRIETTA (2002), devido a maior estabilidade da porosidade 

(próximas de 0,4) na maioria dos ensaios e dos parâmetros cinéticos (Ks, K~, Pmáx e YN)· 

Como nos demais modelos testados alguns experimentos não obtiveram bons ajustes, como 

por exemplo, os Experimentos 2 e 6. Além do que, dos três modelos testados, este modelo 

foi o úníco que obteve ajuste aos dados experimentais acompanhando a estabilização das 

concentrações no término do leito. Portanto, este foi o modelo que mais se aproximou do 

comportamento de um biorreator de leito pseudo-expandido. 
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4.2.4 Ajuste do Modelo Proposto 

Para descrever o consumo dos substratos de forma distinta, foi proposto um modelo 

que leva em consideração a hidrólise de sacarose e consumo preferencial da glicose em 

redução a frutose. O mesmo modelo foi utilizado para três fontes de substrato ( sacarose, 

glicose e frutose) acrescido do termo de diauxia para a Frutose como no modelo proposto 

por TOSETTO & ANDRIETTA (2002) e para a sacarose um modelo foi desenvolvido. A 

Tabela 14 mostra o resultado da simulação para os nove experimentos realizados. 

Tabela 14- Resultado da Simulação dos dados dos Reatores I e 2 para o modelo proposto para mais 
de um substrato. 

Frutose (F) Glicose (G) Sacarose (S) 

Experimentos Reator E Desvio de F Desvio deG Desvio de S 

Experimento 01 RI 0,5 203,77 79,54 11I7,3 

R2 0,5 I76,78 50,65 I227 

Experimento 02 RI 0,6 358,38 32I,43 853,98 

R2 0,4 74,68 I98,7I 4I02,4 

Experimento 03 RI 0,6 3I9,89 I23,68 1169,7 

R2 0,4 123,I4 I96,13 746,63 

Experimento 04 RI 0,5 I66,9 3I6,99 4I9,I8 

R2 0,4 14,19 34,77 I933,6 

Experimento 05 RI 0,5 90,6I 76,I3 456,I9 

R2 0,5 I25,25 220,I8 1339,8 

Experimento 06 RI 0,7 I71,23 5I6,18 5890,2 

R2 0,7 I66,98 479,II 457I,7 

Experimento 07 RI 0,5 248,56 267,77 54I,89 

R2 0,4 34,49 52,26 1158,6 

Experimento 08 RI 0,7 I03,87 II8,92 4095,2 

R2 0,5 35,02 I26,I7 885,I5 

Experimento 09 RI 0,7 62I,62 34,29 54243 

R2 0,7 235,33 55,25 36484 
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Para maior compreensão dos resultados, as Figuras de 56 a 91, descrevem os perfis 

de consumo dos substratos para os nove experimentos realizados, representando através de 

gráficos o melhor ajuste dos dados experimentais com os dados obtidos pelo modelo 

proposto neste trabalho para a conversão de glicose, sacar o se, fruto se e produção de etano 1. 

A Fignra 56 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajnstados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 1. 
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Figura 56 -Gráficos referentes ao Experimento 01 para o Reator 01 com porosidade 0,5: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Observa-se pela Figura 56 a, b, c e d que de urna forma geral o modelo utilizado se 

ajustou bem aos dados experimentais. O maior desvio de comportamento ocorreu no perfil 

de sacarose. Neste experimento, observa-se que algnns pontos experimentais estão distantes 

da curva descrita pelo modelo, como por exemplo, a concentração de frutose na altura de 

20 em. No entanto, na região de transição, que compreende a parte final do leito (altura do 

leito 45 em), observa-se uma variação da concentração de glicose e frutose anormal, saindo 

de uma tendência de queda até a altura do reator de 35 em para urna tendência de elevação 
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até o final do leito e posterior estabilização. A não variação da concentração destes 

substratos após o término do leito é devido a baixa concentração de células em suspensão 

nesta região. Já as variações de concentração destes substratos na parte final do leito podem 

estar vinculadas a grande turbulência que está sujeita esta região devido a grande 

quantidade de dióxido de carbono desprendido durante o processo de fermentação. Esta 

turbulência pode proporcionar a formação de canais preferências que acabam carreando 

estes substratos para a parte superior do leito, mostrando à provável existência de desvios 

da idealidade no reator. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de porosidade de 

0,5, sendo que o determinado experimentalmente em ensaios (VIEGAS, 2003) ficou em 

torno de 0,3. 

A Figura 57 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 1. 
~------------------------------------, 

~ 120 

~100 
"<! = = 80 

I 
,;; 

I 
'" 60 

'"' 00 40 

i 20 
' 

I o 

~I -

o 10 20 30 40 

H(cm) 

50 60 

1-sCak I 
\~GCalc I 
j-FCak \1 

~I 
' 

Figura 57- Perfil do Modelo Proposto -Experimento 01, Reator 01, & = O,S, vazão= 9,6 miJmin e 
brix=15% 

A Figura 57 mostra os perfis de conversão da sacarose, glicose e frutose e de 

produção de etano! em função da altura do reator, descritos pelo modelo proposto para três 

substratos e porosidade de 0,5. Nota-se pelos perfis que a glicose é consumida 

preferencialmente, mostrando que o fenômeno da diauxia se fuz presente e é capaz de ser 

descrito pelo modelo utilizado. 
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A Figura 58 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 1. 
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Figura 58 - Gráfico referente ao Experimento 01 para o Reator 02 com porosidade 0,5: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Na Figura 58 para os perfis a, b, c e d, o modelo utilizado se ajustou melhor aos 

dados experimentais se comparado ao reator 01 do mesmo experimeuto. O maior desvio de 

comportamento ocorreu no perfil de sacarose, como no reator Ol. Na região de transição, 

no final do leito (altura do leito 48 em), observa-se uma variação da conceutração de 

glicose e frutose anormal, saindo de uma tendência de queda até a altura do reator de 35 em 

para uma tendência de elevação até o final do leito e posterior estabilização. No perfil da 

produção de etano~ o modelo obteve valores mais elevados que os dados experimentais 

testados, podendo-se concluir que a concentração de etano! obtida experimentaltnente foi 

menor que a esperada, mostrando assim, que o valor de Yptspode ser menor que 0,46 glg 

utilizado para o ajuste dos parâmetros. O mellior ajuste do modelo deu-se para valores de 

porosidade de 0,5 como no reator OI. 

97 



A Figura 59 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 1. 
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Figara 59 - Perfil do Modelo Proposto -Experimento OI, Reator 02, & = 0,5; vazão = 9,6 mUmio e 
brix = 15% 

A Figura 59 mostra os perfis de conversão da sacarose, glicose e frutose e de 

produção de etano! obtidos a partir do modelo proposto em função da altura do reator, para 

três substratos e porosidade de 0,5. Nota-se que a sacarose é totalmente hidrolisada e que a 

glicose é consumida preferencialmente, como no reator 01 do mesmo experimento. 

A Figura 60 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 2. 
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Figura 60 -Gráfico referente ao Experimento 02 para o Reator 01 com porosidade 0,6: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

Da mesma fol'Illll, a Figura 60 descreve os perfis para sacarose, glicose, frutose e 

etano! em relação ao modelo utilizado, sendo que este se ajustou aos dados experimentais. 

No perfil de sacarose, o desvio de comportamento ocorreu a partir da altura de 20 em em 

relação ao modelo. Neste experimento, alguns pontos experimentais estão distantes da 

curva descrita pelo modelo, tanto para a concentração de frutose e glicose, mostrando 

desvios de comportamento. Esse fato deve estar ligado a não idealidade do reator. Após o 

termino do leito, na região de transição, as concentrações de glicose e frutose, se 

mantiveram constantes após uma queda acentuada A não variação da concentração destes 

substratos após o término do leito é devido à baixa concentração de células em suspensão 

nesta região. No perfil de etano! pode-se observar que em algumas alturas as concentrações 

ficaram constantes e depois voltaram a subir, isso pode estar relacionado a erros de análise 

cromatográfica ou amostragem. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de 
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porosidade de 0,6; distanciando do valor determinado experimentalmente em ensaios 

realizados por VIEGAS (2003), que ficou em tomo de 0,3. 

A Figura 61 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 2. 
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Figura 61 -Perfil do Modelo Proposto -Experimento 02, Reator 01, & = 0,6; vazão = 9, 7 mL/min e 
brix= 18% 

A Figura 61 demonstra os perfis de conversão de sacarose, glicose e frutose e de 

produção de etano! em função da altura do reator, descritos pelo modelo proposto para três 

substratos e porosidade de 0,6. Mais uma vez o efeito de diauxia pode ser observado, onde 

o modelo foi capaz de descrever esses perfis. 

A Figura 62 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 2. 
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Figura 62 - Gráfico referente ao Experimento 02 para o Reator 02 com porosidade 0,4: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

A Figura 62 descreve os perfis para sacarose, glicose, frutose e etano! para o 

modelo testado. Até a altura de 20 em, as concentrações de glicose e frutose mantiveram-se 

constantes. Esse fenômeno pode ser explicado por erro experimental de análise ou 

amostragem. No entanto, antes da região de transição, observa-se uma tendência de queda 

dessas concentrações, depois, no final do leito se estabilizam e ficam constantes. Para o 

perfil de produção de etano~ nota-se uma queda brusca da concentração após o término do 

leito e não é seguido de estabilização. Este fenômeno pode estar vinculado a grande 

turbulência que está sujeita esta região devido a grande quantidade de dióxido de carbono 

desprendido durante o processo de fermentação. O maior desvio de comportamento em 

relação ao modelo, foi observado no perfil de sacarose ( 41 02,4). O melhor ajuste do 

modelo se deu para valores de porosidade de 0,4. 

A Figura 63 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 2. 
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Figura 63 - Perfil do Modelo Proposto -Experimento 02, Reator 02, & = 0,4; vazão = 9,7 mL!min e 
brix= 18% 

O modelo proposto para três substratos, descreve os perfis de conversão de 

sacarose, glicose e frutose e de produção de etano] através da Figura 63 em função da 

altura. Nota-se que a produção de etano! foi elevada em relação aos outros experimentos. O 

fenômeno da diauxia é observado para a glicose. 

A Figura 64 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 3. 
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Figura 64 - Gráfico referente ao Experimento 03 para o Reator 01 com porosidade 0,6: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

No experimento 03, através da Figura 64 a, b, c e d pode-se observar que o modelo 

utilizado teve um melhor ajuste aos dados experimentais para uma porosidade de 0,6. O 

maior desvio de comportamento, como nos demais reatores, ocorreu no perfil de sacarose. 

Neste experimento observa-se também que um ponto experimental está muito abaixo da 

curva descrita pelo modelo no perfil de glicose na altura de 15 em. Outros desvios podem 

ser observados tanto para o perfil de glicose quaoto para o de frutose, onde as 

concentrações de ambos se mantém constaotes nas alturas de 30 a 40 em; isto pode ser 

explicado pelo fenômeno de histerese que causa a formação de patamares de concentração 

ao longo da altura do reator ou ainda devido a uma não idealidade do reator. No final do 

leito (altura do leito 45 em), houve uma estabilização. A não variação da concentração 

destes substratos após o ténnino do leito é devido à baixa concentração de células em 

suspensão nesta região. 
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A Figura 65 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

Oi no Experimento 3. 
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Figura 65 -Perfil do Modelo Proposto-Reator 01, experimento 03, E = O,ó; vazão = 10,0 mUmin e 
brix=20% 

A Figura 65 mostra os perfis de conversão da sacarose, glicose e frutose e de 

produção de etano] em função da altura do reator para a porosidade de 0,6, onde o 

comportamento dos perfis de glicose e frutose foram semelhantes, com urna estabilização 

no final do leito; sendo a glicose consumida preferencialmente mostrando a presença do 

fenômeno de diauxia. 

A Figura 66 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 3. 
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Para uma porosidade de 0,4, observa-se pela Figura 66 a, b, c e d que o modelo 

utilizado se ajustou bem aos dados experimentais, principalmente para os perfis de glicose e 

frutose, com exceção de alguns pontos que estão distantes da curva descrita pelo modelo, 

como por exemplo as concentrações de glicose e frutose na altura de 5 em. O maior desvio 

de comportamento ocorreu no perfil de sacarose, porém foi o reator que mais se ajustou 

comparado aos demais citados acima. Observa-se também na região de transição, uma 

estabilização da concentração destes substratos que pode ser devido a baixa concentração 

de células em suspensão nesta região. Quanto ao perfil de produção de etano!, as 

concentrações experimentais ao longo da altura se mantiveram abaixo da curva descrita 

pelo modelo, apresentando uma elevação após o término do leito. Isto pode estar vinculado 

a grande turbulência nesta região provocada pela grande qnantidade de dióxido de carbono 

desprendido durante o processo de fermentação. Além disto, a obtenção de dados 
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experimentais abaixo dos valores esperados da concentração de etano!, pode indicar que o 

valor de Yr1s é menor que 0,46 g!g, o qual foi utilizado no ajuste dos parâmetros. 

A Figura 67 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 3. 
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Figura 67 -Perfil do Modelo Proposto -Experimento 03, Reator 02, & = 0,4; vazão = 10 mL/min e 
brix=20% 

A Figura 67 mostra os perfis de conversão da sacarose, glicose e frutose e de 

produção de etano! em função da altura do reator, descritos pelo modelo proposto para dois 

substratos e porosidade de 0,4. Nota-se pelos perfis que a glicose é consumida 

preferencialmente mostra.'ldo que o fenômeno da diauxia, o consumo de glicose e frutose 

foram superiores ao do reator O 1. 

A Figura 68 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator OI do Experimento 4. 
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Figura 68 -Gráfico referente ao Experimento 04 para o Reator OI com porosidade 0,5: a) perlil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

A Figura 68 a, b, c e d mostra o comportamento dos perfis de sacarose, glicose, 

frutose e etano! para uma porosidade de 0,5. O melhor ajusJe do modelo aos dados 

experimentais para o perfil de sacarose, foi obtido neste experimento, quando comparado 

aos demais, mas continua sendo o maior desvio de comportamento. Uma queda brusca na 

concentração de glicose a partir da altura de 10 em até a de 25 em foi observada, alguns 

pontos se distanciaram da curva descrita pelo modelo proposto e no final do leito (altura do 

leito 50 em), houve uma estabilização. Um maior consumo em relação a concentração de 

frutose foi constatado. Ainda neste experimento pode-se observar que o perfil de frutose se 

distanciou do modelo, formando algumas zonas de estabilização ao longo do leito, cujos 

desvios podem estar relacionados a erros experimentais de amostragem ou mostrando a não 

idealidade do sistema. 

A Figura 69 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 4. 
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Figura 69 -Perfil do Modelo Proposto -Experimento 04, Reator 01, & = 0,5; vazão=l2,9 mL!min e 
brix= 16% 

Na Figura 69 pode-se observar o mesmo comportamento dos demais experimentos 

citados acima para os perfis de conversão da sacarose, glicose e frutose e de produção de 

etano! em função da altura do reator e a U.'Illl porosidade de 0,5. 

A Figura 70 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 4. 
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Figura 711 - Gráfico referente ao Experimento 04 para o Reator 112 com porosidade 11,4: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

A Figura 70 descreve os perfis de sacarose, glicose, frutose e etano! numa 

porosidade de 0,4, pode-se notar que o melhor ajuste dos dados experimentais em relação 

ao modelo foram encontrados para a frutose e glicose; contudo, o maior desvio de 

comportamento ocorreu no perfil de sacarose. O perfil de concentração do etanol 

apresentou alguns pontos que se desviaram do modelo proposto, sofrendo mna queda 

brusca a partir da altura de 40 em até a região de traosição onde há presença de mna grande 

quaotidade de dióxido de carbono desprendido durante o processo de fermentação. Em 

seguida ocorre a estabilização da concentração do mesmo. O modelo que descreve o 

comportamento do perfil de etano! pode estar sendo mais influenciado pelo perfil da 

concentração de sacarose, pois se pode observar neste e em outros experimentos anteriores 

que o desvio do perfil de etano! é diretamente proporcional ao desvio da sacarose, ou seja, 

quanto maior o desvio de comportamento da sacarose maior o desvio para etano!, isto para 

o este modelo. 
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A Figura 71 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 4. 
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Figura 71 - Perfil do Modelo Proposto -Experimento 04, Reator 02, & = 0,4; vazão = 12,9 mLfmin e 
brix=l6% 

Pode-se observar pela Figura 71 que o comportamento dos perfis de sacarosc, 

glicose, frutose c etano! em função da altura, é semelhante aos demais experimentos citados 

acima, porém para porosidade de 0,4. 

A Figura 72 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 5. 
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Figura 72 - Gráfico referente ao Experimento 05 para o Reator 01 com porosidade 0,5: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da gfu:ose; c) perfil da frntose e d) perfil do elanol 

Alguns pontos na Figura 72 a, b, c e d estão distantes da curva descrita pelo 

modelo, como por exemplo, a concentração de frutose na altura de 35 e 45 em e a 

concentração de glicose na altura de 30 em. Este discrepância está relacionada a erros de 

analíticos ou de amostragem, ou ainda, devido a não idealidade do reator. No perfil de 

concentração de etano! alguns pontos também se encontram distantes da curva do modelo, 

no entanto o que se destaca é a queda anormal da concentração a partir da altura de 35 em, 

apresentando assim urna tendência de queda que se prolonga até a altura de 45 em do reator 

e volta a se observar uma tendência de elevação até o final do leito (50 em) sem uma 

posterior estabilização. De uma forma geral, este modelo proposto se ajustou bem aos 

dados experimentais deste experimento, considerando uma porosidade de 0,5. 

A Figura 73 mostra os resultados calcuiados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 5. 
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Figura 73- Perfil do Modelo Proposto -Experimento 05, Reator 01, & = 0,5; vazão=l2,7 mL/min e 
brix= 18% 

Pode-se observar pela Figura 73 que o comportamento dos perfis de sacarose, 

glicose, frutose e etano! em função da altura, é semelhante ao do experimento citado 

anteriormente, onde se pode observar que as concentrações de glicose e frutose são mais 

elevadas devido ao aumento de açucares no meio. A porosidade que melhor se ajustou para 

este experimento foi de 0,5. 

A Figura 74 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 5. 
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Figura 74 - Gráfico referente ao Experimento 05 para o Reator 02 com porosidade 0,5: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Nota-se através da Figura 74 que o modelo proposto se ajustou aos dados 

experimentais com exceção de alguns pontos experimentais como, por exemplo, a queda da 

concentração de glicose nas alturas de I O a 20 em e alguns pontos do perfil da frutose. Isto 

se deve a erro de amostragem experimental ou cromatográfica. No perfil de etano! pode-se 

notar que o modelo não acompanhou os dados experimentais observando uma queda no 

final do leito para os dados experimentais e uma estabilização para dos dados obtidos a 

partir do modelo. Pode-se concluir então, que a concentração de etano! obtida foi menor 

que a esperada. O melhor ajuste para este experimento foi na porosidade de 0,5. 

A Figura 75 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 5. 
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brix = 18% 

A Figura 75 mostra os perfis de conversão de sacarose, frutose e glicose e 

produção de etano! em função da altura do reator. 

A Figura 76 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 6. 
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Figura 76 -Gráfico referente ao Experimento 06 para o Reator lll com porosidade 0,7: a) penú da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Neste experimento a concentração de açucares foi de 242,7 g/L. A Figura 76 

descreve o comportamento do perfil de glicose, sacarose, frutose e etano! em relação ao 

modelo proposto. Nota-se que o desvio de comportamento do perfil da sacarose foi o maior, 

segundo a Tabela 15. Conseqüentemente, isto pode ter afetado diretamente o perfil da 

concentração de etano! que se mostmu muito superior se comparado aos dados 

experimentais. As concentrações de glicose e frutose foram altas, porém o modelo se 

ajustou bem aos dados obtidos experimentalmente. Houve discordância de alguns pontos, 

principalmente para o perfil de glicose, que podem ser explicados como erro de análise 

(algumas não variações ao longo da altura) ou não idealidade do reator. Os melhores 

desvios foram obtidos numa porosidade de O, 7. 

A Figura 77 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 6. 
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Figura 77- Perfil do Modelo Proposto -Experimento 06, Reator 01, E = 0,7; vazão= t3 mL!min e 
brix=24% 

A Figura 77 descreve o comportamento dos perfis de sacarose, glicose, frutose e 

etano! em função da altura, onde as concentrações de glicose e frutose são mais elevadas 

devido ao acúmulo de açucares no meio. A porosidade que melhor se ajustou para este 

experimento foi de 0,7. 

A Figura 78 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 6. 
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Figura 78 - Gráfico referente ao Experimento 06 para o Reator 02 com porosidade O, 7: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Observa-se pelas Figuras 78 a, b, c e d que o modelo utilizado se afàsta da relação 

com dados experimentais. Os maiores desvios de comportamento ocorreram nos perfis de 

sacarose, glícose e etano!, sendo que o comportamento de frutose apresentou alguns pontos 

experimentais que estão distantes da curva descrita pelo modelo; é o caso da concentração 

de frutose na altura de 15 a 30 em. Este discrepância pode estar ligada a um erro de análise 

ou de amostragem ou ainda, devido a alta taxa de aplicação empregada acarretando um 

desvio da não idealidade do reator. No final do leito (altura do leito 50 em), observa-se uma 

estabilização para os perfis de sacarose, glicose e frutose. O perfil da concentração de 

etano! apresentou urna queda no fmal do leito. O melhor ajuste do modelo deu-se para 

valores de porosidade de 0,7. 
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A Figura 79 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 6. 
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Figura 79- Perfil do Modelo Proposto -Experimento 06, Reator 02, s = 0,7; vazão= 13 mL/min c 
brix=24% 

A Figura 79 é semelhante à Figura 77 descrita acima para o mesmo experimento. 

A Figura 80 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator OI do Experimento 7. 
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Figura 80 - Gráfico referente ao Experimento 07 para o Reator 01 com porosidade 0,5: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

No Experimento 07, os desvios de comportamento ocorreram em maior freqüência 

que nos demais experimentos apresentados acima. Inicialmente isso pode estar ligado a 

urna grande contaminação no diluidor, onde houve a hidrólise rápida de sacarose, 

ocasionando a presença de glicose e frutose na entrada do realor (altura zero em) A Figura 

80, através dos perfis em a, b, c e d, mostra os perfis de sacarose, glicose, frutose e etano!. 

O comportamento de frutose apresentou alguns pontos experimentais que estão distantes da 

curva descrita pelo modelo; é o caso da concentração de frutose na altura de 15 a 30 em. 

Este discrepância pode estar ligada a um erro de análise ou de amostragem ou ainda, devido 

à alta taxa de aplicação empregada acarretando um desvio da idealidade do realor. No final 

do leito (altura do leito 50 em), observa-se urna estabilização para os perfis de sacarose, 

glicose e frutose. O perfil da concentração de etano! apresentou urna queda no final do 

leito. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de porosidade de 0,5. 
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A Figura 81 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

O 1 no Experimento 7. 
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Figura 81 - Perfil do Modelo Proposto -Experimento 07, Reator 01, & = 0,5; vazão =16 mL/min e 
brix= 159/o 

Através da Figura 81 é possível observar que o perfil de glicose e frutose não 

iniciaram da concentração zero, como observado na Figura XL VIII onde os dados 

experimentais se apresentaram da mesma forma. A concentração de glicose e frutose na 

saída do reator foram elevadas. A porosidade que melbor se ajustou para este experimento 

foi de 0,5. 

A Figura 82 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 7. 
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Figura 82 - Gráfico referente ao Experimento 07 para o Reator 02 com porosidade 0,4: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frntose e d) perfil do etano! 

Alguns pontos na Figura 82 a, b, c e estão distantes da curva descrita pelo modelo, 

como a concentração de glicose na altura de 10 em e frutose na altura 20 e 30 em. Este 

discrepância está relacionada a erros de análises cromatográficas ou de amostragem. ou 

ainda, devido a não idealidade do reator. Isto, a cada experimento que se aumenta a taxa de 

aplicação, observa-se mais claramente que o reator se comporta como não ideal. No perfil 

de concentração de etano! alguns pontos também se encontram distantes da curva do 

modelo, no entanto o que se destaca é uma estabilização no final do leito e uma queda da 

concentração no ultimo ponto (60 em). No entanto, este modelo proposto se ajustou bem 

aos dados experimentais deste experimento, considerando uma porosidade de 0,4, próxima 

da proposta por VIEGAS (2003). 

A Figura 83 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 7. 
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Figura 83- Perfil do Modelo Proposto -Experimento 07, Reator 02, & = 0,4; vazão= 16 mL/min e 
brix= 15% 

Através da Figura 83 é possível observar a semelhança com a Figura 81 do mesmo 

experimento. A porosidade que melhor se ajustou para este experimento foi de 0,4. 

A Figura 84 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 01 do Experimento 8. 
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Figura 84 -Gráfico referente ao Experimento 08 para o Reator 01 com porosidade O, 7: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

Alguns pontos na Figura 84 a, b, c e estão distantes da curva descrita pelo modelo, 

como por exemplo, a concentração de glicose e frutose na altura de 05 em e a concentração 

de glicose na altura de 30 em. Este discrepância está relacionada a erros de análises 

cromatográficas ou de amostragem No perfil de concentração de etano! alguns pontos 

também se encontram distantes da curva do modelo, no entanto o que se destaca é a 

estabilização da concentração em dois pontos ao longo da altura de 10 a 25 em, voltando a 

estabilizar na altura de 35 a 50 em e por fim, uma alta seguida de uma queda a partir da 

altura de 55 em até o final do leito, onde não pôde se observar uma estabilização. Isto pode 

estar relacionado à turbulência gerada pela grande movimentação das partículas de gás 

carbônico no meio. De uma forma geral, este modelo proposto se ajustou bem aos dados 

experimentais deste experimento, considerando uma porosidade de 0,7. 
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A Figura 85 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator 

01 no Experimento 8. 
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Figura 85 -Perfil do Modelo Proposto -Experimento 08, Reator 01, s = 0,7; vazão=l6,5 mL/min e 
brix= 18% 

Para a porosidade de 0,7, nota-se através da Figura 85 que o consumo de todos os 

substratos foi menor se comparado aos demais experimentos e este consumo se tornou 

constante a partir da altura de 30 em para a sacarose e para a frutose e glicose a partir do 

final do leito ( 40 em). A produção de etano! também se tornou constante a partir do final do 

leito. 

A Figura 86 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os 

dados para o Reator 02 do Experimento 8. 
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Figura 86 - Gráfico referente ao Experimento 08 para o Reator 02 com porosidade 0,5: a) perfil da 

sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etanol 

Comparando os dois reatores do Experimento 08, através das Figuras 84 e 86 nota­

se uma semelhança muito grande entre o comportamento dos perfis de concentração de 

sacarose, glicose, frutose e etano!. Sendo que o melhor ajuste obtidos tanto para sacarose 

como glicose e frutose, foram para o Reator 02 apresentado na figura acima, só que este a 

uma porosidade de 0,5. 

A Figura 87 mostra os resuhados calculados para o modelo proposto para o Reator 

02 no Experimento 8. 
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brix ~ 18% 

A Figura 87 mostra o perfil de concentração do modelo proposto que é semeJP.ante 

ao da Figura 85. Para a porosidade de 0,5, nota-se que a concentração de etano! produzida 

foi menor que no Reator 01. 

As Figuras de 88 a 91 mostram os resultados obtidos para o modelo proposto 

ajustados para os Reatores 01 e 02 do Experimento 9. 

126 



I 
I 

28:0 . ~·"·· . -- . . . ------·· 

240 

200-

~160 

~ 120 J • 
80 

40 ~ •••• 

oi ••••••• 

80 

70 

6D 

o 

~ 50 

:§40 
;.. 

30 

20 
!0, 

15 30 45 60 

a) 

75 

ok--~-~--~----, 

o 15 30 45 60 75 

H(on) 

,-------------1 
I + SExp I 
i i 
!--SCalcj 

i 
1 

' 1 

~Explll 
! !i i 
!-FCalc!i I 

li . i 
i 

----·····-··--------- L 
c) 

o l5 30 45 60 75 

H(cm) 

b) 

i 11 ETExp ~~ 
' ], L--ET Cale j j 

o 15 30 45 60 75 

H (CDt) 

_j 

d) 

Figura 88- Gráficos referentes ao Experimento 09 para o Reator 01 com porosidade 0,7: a) perfil da 
sacarose; b) perfil da glicose; c) perfil da frutose e d) perfil do etano! 

270 

240 
~ 

.,;< 210 .. 
~ 

180 J <l 
" 150 -.. 
~ ... 120 
~ 

r.S 90 

"' 60 

30 

o 
o 

L_ __ 
--------

10 20 30 40 50 60 

H(cm) 

! -s Cale-···]~ 

1-GCalc 11 

'-FCalc I I ,-, 
1-ETCalcil 

I 

----

Figura 89 -Perfil do Modelo Proposto -Experimento 09, Reator OI, s = 0,7; vazão= 16,5 mL/min e 
brix= 28% 

127 



240 

210 ·1 
180 { 

~ 150 1 
~ 1~]. 

60 ~ •• 

' ~1 ••••••••• 

70 

60 

50 

~40 
"' 30 

20 

o 

a) 

15 30 45 60 75 

10· 

OA---~--~--~----~r-~ 

o !5 30 45 

H(~:m) 

50 

40 

~30 

c 20 

10 

o 15 

b) 

o 20 

d) 

30 45 

H(cm) 

40 

li {em) 

• 

60 

60 75 

80 

i 
[aalliPl' 
j-GCatoll 

' 

I 
J 

i 
I r-ETfup]l 

\--ETCak 1 _______ , 

Figura 90- Gráficos referentes ao Experimento 09 para o Reator 02 com porosidade 0,7: a) perfil da 
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Para o Experimento 09, devido a altíssima taxa de alimentação e a consequente 

desestabilização do leito de células, não foi possível um ajuste adequado do modelo aos 

dados experimentaís tanto para o Reator 01 quanto para o Reator 02, como mostrado nas 

Figuras 88, 89, 90 e 91 para os perfis de sacarose, glicose, frutose e etano!. 
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5. CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

5.1 Conclusões Finais 

• A taxa de conversão de substrato variou linearmente de forma inversa com a taxa de 

aplicação de substrato para os dois reatores, ou seja, as menores concentrações de 

substrato na saída do reator foram alcançadas para ensaíos com menor taxa de 

aplicação de substrato (g de substrato I hora). 

• Os níveis de conversão foram próximos a 80% para ambos os reatores, com exceção 

do ultimo experimento. 

• Altas taxas de aplicação vinculadas a altas concentrações de substrato, levam à 

desestabilização do leito de células que pode estar relacionada à densidade e 

viscosidade do meio de alimentação. 

• Os modelos cinéticos estudados neste trabalho mostraram-se capazes de descrever o 

comportamento dos biorreatores de leito pseudo-expandido. 

• O modelo de JIN et. al. (1981) foi o que apresentou melhores ajustes aos dados 

experimentais quando uma única fonte de substrato foi assrnnída. No entanto, estes 

modelos mostraram uma grande variabilidade nos valores de seus parâmetros e 

porosidade para os diferentes ensaíos. 

• Para ensaíos com uma única fonte de substrato, dentre os modelos testados, o de 

TOSETTO & ANDRIETT A (2002) apresentou desvios menores para porosidades 

próximas de 0,4 na maioria dos ensaios e maíor estabilidade dos parâmetros 

cinéticos. 

• O modelo proposto que leva em consideração o consumo diferenciado dos diversos 

substratos presentes no meio de fermentação se ajustou satisfatoriamente aos dados 

experimentais. 

• A velocidade de hidrolise da sacarose se mostrou dependente das concentrações de 

glicose, frutose, sacarose e etano! presentes no meio. 

• Foi observada a existência do fenômeno de diauxia no processo fermentativo, sendo 

que a glicose é consumida preferenciahnente a frutose. O modelo proposto foi capaz 

de descrever este fenômeno. 
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5.2 Sugestões para trabalhos futuros 

Visando a continuidade deste trabalho, seria interessante: 

• Desenvolver modelos que levem em consideração as não idealidades do biorreator; 

• Desenvolver modelos que descrevam o reator de forma 'heterogênea; e 

• Desenvolver modelos onde a hidrodinâmica -do biorreator está associada à cinética 

da reação. 
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Tabela 01- Parâmetros cinéticos para o modelo de JIN et a/.(1981) para reator 01 

Modelo de Jin 

Rl 
Porosidade 

Ks K2 K1 Desvio 
(6) 

E- 0,3 47 0,001 0,05 1383,21 
E= 0,4 37 0,001 0,06 1342,79 

Experimento 01 o= 0,5 62 0,001 0,06 1374,43 
o=0,6 88 0,001 0,06 1403,10 

o=0,7 55 0,001 0,07 1475,62 

o=0,3 30 0,001 0,05 1069,07 
o= 0,4 15 0,001 0,06 1014,24 

Experimento 02 o=0,5 41 0,001 0,06 1084,35 
o= 0,6 12 0,001 0,07 1138,84 
e= 0,7 29 0,001 0,07 1222,07 

g= 0,3 68 0,001 0,04 1397,18 
o=0,4 47 0,001 0,05 937,02 

Experimento 03 E =0,5 81 0,001 0,05 857,29 
s= 0,6 42 0,001 0,06 730,98 
8 = (};7 63 0,001 0,06 726,71 

s= 0,3 4lr , (J,OUI 0,05 378,56 
s=0,4 41 0,001 0,06 406,75 

Experimento 04 s= 0,5 70 0,001 0,06 449,48 
o= 0,6 47 0,001 0,07 574,85 

o= 0,7 68 0,001 0,07 624,95 

e=0,3 57 0,001 0,04 810,91 
o=0,4 33 0,001 0,05 956,70 

Experimento 05 e =0,5 12 0,001 0,06 1192,26 
o= 0,6 31 0,001 0,06 1370,71 

o= 0,7 40 0,001 0,06 1587,59 

o=0,3 0,1 0,001 0,03 6798,86 
o=0,4 22 0,001 0,03 4741,44 

Experimento 06 o= 0,5 0,1 0,001 0,03 3744,69 
o= 0,6 4 0,001 0,04 2551,21 
s = 0,7 21 0,001 0,04 2127,10 

o-0,3 55 0,001 0,05 1480,22 
o=0,4 54 0,001 0,06 1908,60 

Experimento 07 o=0,5 43 0,001 0,07 2327,59 
o= 0,6 60 0,001 0,07 2490,76 
E= 0,7 46 0,001 0,08 2846,63 

o-0,3 18 0,001 0,04 3007,2 
o=0,4 6 0,001 0,05 2110,77 

Experimento 08 o= 0,5 27 0,001 0,05 1822,69 
o= 0,6 4 0,001 0,06 1436,11 
o=0,7 17 0,001 0,06 1327,23 

E- 0,3 0,1 0,001 0,03 6329,69 
o= 0,4 18,1 0,001 0,04 4278,22 

Experimento 09 E= 0,5 19,1 0,001 0,04 3364,06 
E= 0,6 53,1 0,001 0,04 2995,24 
o=0,7 0,1 0,001 0,05 2357,18 

141 



Tabela 02- Parâmetros cinéticos para o modelo de JlN et a/.(1981) para reator 02 

Modelo de Jin 

R2 
Porosidade 

Ks Kz K, Desvio 
(s) 

s=0,3 41 0,001 0,04 662,59 
s=0,4 31 0,001 0,05 481,32 

Experimento 01 E= 0~5 51 0,001 0,05 437,06 
s= 0,6 29 0,001 0,06 429,32 

s=0,7 42 0,001 0,06 446,13 

s=0,3 40 0,001 0,04 1272,81 
s = 0,4 22 0,001 0,04 1463,23 

Experimento 02 s=0,5 47 0,001 0,05 1704,37 
s=0,6 15 0,001 0,06 1899,76 

s = 0,7 31 0,001 0,06 2119,93 

s = 0,3 84 0,001 0,03 1436,46 
s=0,4 58 0,001 0,04 1658,80 

Experimento 03 s= 0,5 90 0,001 0,04 1801,97 
s= 0,6 49 0,001 0,05 2239,25 

"=0,7 71 0,001 0,05 2395,89 

"= 0,3 32 0,001 0,05 650,19 
s=0,4 24 0,001 0,06 527,17 

Experimento 04 E =0,5 47 0,001 0,06 536,85 
s= 0,6 27 0,001 0,07 543,92 

s=0,7 43 0,001 0,07 581,96 

"- 0,3 29 0,001 0,04 482,32 
s= 0,4 57 0,001 0,04 507,18 

Experimento 05 s=0,5 31 0,001 0,05 586,72 
s=0,6 53 0,001 0,05 698,80 

s=0,7 20 0,001 0,06 849,80 

"=0,3 44 0,001 0,02 3526,78 
s= 0,4 12 0,001 0,03 1815,09 

Experimento 06 "=0,5 38 0,001 0,03 1306,79 
"= 0,6 67 0,001 0,03 1080,65 
s= 0,7 96 0,001 0,03 966,65 

s=0,3 55 0,001 0,05 621,78 
s = 0,4 55 0,001 0,06 774,17 

Experimento 07 E.= 0,5 43 0,001 0,07 968,49 
s= 0,6 68 0,001 0,07 1050,56 
s= 0,7 46 0,001 0,08 1245,97 

8 = 0,3 23 0,001 0,06 801,69 
s= 0,4 20 0,001 0,07 1235,31 

Experimento 08 s=0,5 55 0,001 0,07 1383,42 
s= 0,6 80 0,001 0,07 1506,88 
s= 0,7 59 0,001 0,08 1881,55 

s= 0,3 3,1 0,001 0,03 5075,08 
s= 0,4 0,1 0,001 0,04 4138,45 

Experimento 09 s = 0,5 1,1 0,001 0,04 2241,40 
s= 0,6 30,1 0,001 0,04 1853,97 
s =0,7 0,1 0,001 0,05 1907,85 
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Tabela 03- Parâmetros cinéticos para o modelo de SEVELY et a/.(1981) para reator 01 

Modelo de SEVEL Y (1981) 
R1 Porosidade (s) Ks Pmásx Kp Desvio 

s=0,3 2 69 
9 1348,03 E= 0,4 23 73 

Experimento 01 E=05 5 70 
8 1331,21 
5 1302,14 

s= 0,6 6 71 4 1291,82 
E=0,7 1 72 3 1287,45 
E =0,3 0,1 80 9 1130,50 
E= 0,4 0,1 82 6 1062,53 

Experimento 02 E= 0,5 11,1 86 5 1032,30 
E =0,6 11,1 87 4 1007,37 

E= 0,7 0,1 86 3 982,81 

E= 0,3 10 77 15 1069,74 
E=0,4 27 73 14 943,53 

Experimento 03 E= 0,5 35 74 11 898,81 
E= 0,6 31 75 8 870,77 

E=0,7 35 75 7 854,38 

E=0,3 16 70 11 381,93 
E= 0,4 13 71 7 378,66 

Experimento 04 E =0,5 10 72 5 379,57 
E= 0,6 12 74 4 380,71 

E= 0,7 5 74 3 386,04 

E= 0,3 0,1 94 9 748,50 
s= 0,4 0,1 99 6 733,83 

Experimento 05 s =0,5 6,1 100 5 732,36 
s= 0,6 6,1 102 4 730,15 

s= 0,7 0,1 105 3 721,13 

E-0,3 0,1 86 150 2408,19 
E= 0,4 0,1 83 104 1666,90 

Experimento 06 E=0,5 9,1 84 60 1420,39 
s=0,6 24,1 85 7 1273,46 
s= 0,7 33,1 85 39 1177,02 

E=0,3 35 140 8 1343,91 
s= 0,4 29 140 5 1435,42 

Experimento 07 E= 0,5 10 140 3 1485,00 
E=0,6 26 140 3 1521,22 
E= 0,7 10 140 2 1546,59 

s =0,3 30 22 39 3034,46 
s=OA 27 22 22 1887,57 

Experimento 08 E= 0,5 18 21 18 1628,92 
E= 0,6 18 18 15 1535,07 
E= 0,7 16 14 13 1470,39 

s=0,3 0,1 75 200 659,67 
E=0,4 20,1 73 200 438,85 

Experimento 09 E= 0,5 84,1 74 200 465,25 
E =0,6 125,1 74 160 492,29 
E= 0,7 170,1 74 140 512,99 
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Tabela 04- Parâmetros cinéticos para o modelo de SEVELY et a/.(1981) para reator 02 

Modelo de SEVEL Y (1981 
R2 Porosidade (s) Ks Prnâsx Kp Desvio 

e- 0,3 2 68 19 446,91 
e=0,4 6 69 13 427,76 

Experimento 01 s=0,5 3 69 9 413,16 
e= 0,6 1 69 7 406,19 

e= 0,7 5 70 6 405,74 

e=0,3 1,1 116 8 1007,40 
s=0,4 0,1 109 6 947,58 

Experimento 02 e= 0,5 0,1 128 4 954,79 
e= 0,6 4,1 11 4 930,68 

s=0,7 2,1 122 3 899,39 

e=0,3 12 97 15 1562,65 
e= 0,4 14 100 10 1627,81 

Experimento 03 e= 0,5 8 100 7 16,79,98 
e=0,6 12 100 6 1711,83 
s = 0,7 12 100 5 1740,43 

e= 0,3 6 68 12 636,25 
s=0,4 6 69 8 575,86 

Experimento 04 e=0,5 12 72 5 526,00 
e= 0,6 7 70 6 544,03 

s= 0,7 8 71 4 511,10 

e=0,3 0,5 89 14 456,68 
s= 0,4 0,5 92 9 405,79 

Experimento 05 s=0,5 0,5 91 7 383,03 
s=0,6 7,5 95 6 382,73 
e=0,7 0,5 96 4 373,23 

s= 0,3 1 97 40 976,21 
s=0,4 2 97 40 975,15 

Experimento 06 e= 0,5 2 99 26 893,79 
s=0,6 10 93 30 1154,11 
s=0,7 10 91 30 1697,02 

8 = 0,3 5 96 6 413,84 
s= 0,4 7 112 40 395,69 

Experimento 07 s=0,5 9 129 3 386,06 
s=0,6 29 149 3 402,90 
s=0,7 8 150 2 388,64 

s=0,3 29,1 177 6 296,39 
s=0,4 24,1 180 4 333,67 

Experimento 08 e= 0,5 20,1 180 3 258,82 
s=0,6 0,1 180 2 365,47 
e= 0,7 16,1 180 2 390,04 

e- 0,3 0,1 79 150 512,76 
s=0,4 0,1 78 80 257,83 

Experimento 09 s=0,5 19,1 77 70 250,56 
e= 0,6 19,1 76 65 502,93 
s=0,7 19,1 75 65 959,33 
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Tabela 05- Parâmetros cinéticos para o modelo de TOSETO & ANDRIETTA (2002) para reator 01 

Modelo de TOSETTO & ANDRIETT A(2002) 
para um único substrato (ART) 

Rl 
Porosidade 

Ks 
YN K, Pmáx Desvio 

(s) 

s=0,3 83 2,5 200 89 1528,50 
s=0,4 176 2,5 200 95 1500,92 

Experimento 01 s = 0,5 129 2,5 130 82 1595,28 
s= 0,6 90 2,5 90 75 1734,54 

s=0,7 90 2,5 90 72 1891,20 

s=0,3 80 2,3 200 95 1829,39 
s=0,4 129 2,5 200 92 1763,41 

Experimento 02 s = 0,5 130 2,5 190 85 1846,31 
s= 0,6 130 2,5 190 81 2011,15 

s= 0,7 130 2,5 190 80 2286,15 

s=0,3 0,1 2,4 200 83 1362,08 
s= 0,4 2,1 2,6 200 81 1161,12 

Experimento 03 8 = 0,5 6,1 2,5 142 78 1190,90 
s= 0,6 6,1 2,5 96 78 1210,63 

s=0,7 6,1 2,5 78 77 1221,60 

s= 0,3 1,5 2,2 85 71 575,17 
E:= 0,4 1,5 2,6 77 72 437,23 

Experimento 04 s=0,5 5,5 2,5 75 67 575,07 
s= 0,6 5,5 2,5 75 65 790,35 

s= 0,7 5,5 2,5 75 65 1231,79 

8 = 0,3 0,1 2,3 100 88 Jl07,12 
e= t1A o,i 2,6 íl6 8\1 iozz,i4 

Experimento 05 s=0,5 20,1 2,3 55 85 1110,85 
s=0,6 38,1 2,3 46 85 119,51 

s= 0,7 50,1 2,3 38 85 1128,59 

s=0,3 0,1 0,9 200 82 4687,36 
s = 0,4 0,1 1,2 200 84 2826,19 

Experimento 06 s= 0,5 0,1 1,4 200 84 1980,34 
s= 0,6 0,1 1,3 200 84 2320,85 

s=0,7 0,1 1,4 200 83 1884,62 

s- 0,3 40 2 73 75 973,37 
8 = 0,4 69 1,7 50 68 966,90 

Experimento 07 s=0,5 41 2,5 70 75 1940,47 
s=0,6 40 2,5 70 70 2387,96 

s= 0,7 40 2,5 71 70 3540,04 

s= 0,3 0,1 1) 200 68 3326,62 
s=0,4 0,1 1,8 200 72 2516,71 

Experimento 08 s=0,5 0,1 2,2 200 75 2109,42 
s= 0,6 0,1 2,5 200 77 1886,95 

s=0,7 0,1 2,7 200 77 1773,72 

s-0,3 0,1 0,9 200 80 5945,98 
s= 0,4 0,1 0,9 200 75 2291,07 

Experimento 09 s= 0,5 0,1 0,9 200 73 790,84 
s=0,6 0,1 0,9 200 72 358,89 

s= 0,7 0,1 LO 178 72 305,05 

145 



Tabela 06- Parâmetros cinéticos para o modelo de TOSETO & ANDRIETTA (2002) para reator 02 

Modelo de TOSETTO & ANDRIETTA(2002) 

R2 
Porosidade 

Ks 
YN 

K1 Pmâx Desvio 
(e) 

e-0,3 I 2,0 150 74 614,08 
e~0,4 I 2,6 149 78 489,56 

Experimento 01 e~0,5 2 2,4 88 75 527,69 
e~0,6 I 2,5 68 75 522,06 
e~0,7 I 2,5 55 74 532,71 

e-0,3 O, I 2,7 71 98 1546,26 
e~0,4 0,1 2,7 116 100 1571,16 

Experimento 02 e~0,5 0,1 2,7 53 96 1584,65 
e~0,6 0,1 2,7 42 95 1592,87 
e~0,7 0,1 2,7 33 95 1597,94 

e- 0,3 2 1,8 95 90 1555,06 
e~0,4 2 2,3 91 94 1329,78 

Experimento 03 e~0,5 lO 2,5 85 95 1438,78 
e~0,6 10 2,5 85 90 1817,41 
e~ 0,7 10 2,5 91 90 1986,35 

e- 0,3 2 2,4 120 74 1031,65 
E~ 0,4 I 2,5 120 70 877,99 

Experimento 04 e~ 0,5 5 2,5 100 68 946,24 
e~ 0,6 5 2,4 72 65 1013,09 
e~0,7 5 2,5 65 65 1028,13 

e-0,3 0,1 1,8 100 85 1318,89 
e~0,4 0,1 2,5 101 93 813,23 

Experimento 05 e~0,5 0,1 2,5 80 89 836,2 
e~0,6 36,1 2,3 60 88 942,11 
E~ 0,7 25,1 2,4 50 87 929,11 

E- 0,3 0,1 0,8 150 94 6132,18 
e~0,4 0,1 1,3 150 93 3178,96 

Experimento 06 e ~o,5 0,1 1,3 150 93 2016,14 
e~0,6 3,0 1,5 145 94 1453,44 
e~ 0,7 70 1,5 150 98 1397,09 

e- 0,3 36,1 2,5 77 90 990,23 
E~ 0,4 ,OI 2,5 45 79 963,32 

Experimento 07 E~ 0,5 1,1 2,5 35 77 968,13 
e~0,6 4,1 2,5 35 71 1043,13 
e~0,7 6,1 2,5 35 70 1346,0 

e -0,3 9 2,5 65 102 325,03 
e~0,4 17 2,5 45 100 326,91 

Experimento 08 E~0,5 25 2,5 40 91 371,44 
E~ 0,6 25 2,5 40 90 1230,05 
e~ 0,7 30 2,5 30 90 715,54 

E- 0,3 0,1 0,9 150 96 8079,82 
E~ 0,4 0,1 0,9 150 82 3835,01 

Experimento 09 e~0,5 0,1 0,9 150 78 1755,72 
e~0,6 0,1 0,9 150 76 896,94 
E~ 0,7 0,1 1 150 77 635,79 
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Tabela 07 Parâmetros cinéticos para o modelo proposto para a frutose- Reator 01 

Modelo Proposto 
para mais de um substrato (frutose, 1 licose e sacarose) 

Rl Porosidade KsF KIF YNF PmáxF Desvio 
para Frutose (s) 

s- 0,3 24 16 1,4 71 310,52 
s= 0,4 24 16 1,5 70 193,30 

Experimento 01 s= 0,5 25 15 1,5 70 203,77 
s=0,6 25 15 1,5 70 299,50 

s=0,7 25 15 1,5 70 466,81 

s- 0,3 28 12 1,3 74 514,18 
s=0,4 29 11 1,3 74 191,47 

Experimento 02 s=0,5 29 11 1,3 73 245,75 
s= 0,6 29 11 1,3 73 358,38 

s= 0,7 29 11 1,3 73 1005,0 

s-0,3 27 22 1,2 77 160,06 
s= 0,4 28 22 1,3 76 90,88 

Experimento 03 s=0,5 28 21 1,3 76 126,06 
s=0,6 28 21 1,3 76 319,89 
s= 0,7 28 21 1,3 76 587,63 

s-0,3 20 28 1,5 79 230,59 
s =0,4 21 28 1,6 78 245,06 

Experimento 04 s= 0,5 21 28 1,6 78 316,99 
s=0,6 21 28 1,6 78 637,02 

s = 0,7 21 28 1,6 78 1091,7 

E.= 0~3 18 26 1,1 37 130,34 
s=0,4 18 25 1,1 37 63,71 

Experimento 05 s =0,5 17 26 1,3 37 90,61 
s = 0,6 18 26 1,3 36 185,18 
s=0,7 18 26 1,4 36 261,77 

s = 0,3 42 33 0,8 89 974,54 
s= 0,4 43 33 0,8 89 362,91 

Experimento 06 s=0,5 43 33 0,9 88 284,71 
s = 0,6 42 33 1,0 88 269,55 
s= 0,7 42 33 1,1 88 276,88 

s = 0,3 18 26 1,0 59 261,53 
s= 0,4 19 25 1,0 59 210,58 

Experimento 07 s=0,5 19 25 1,1 58 267,77 
s=0,6 19 25 1,1 58 412,68 

s= 0,7 19 25 1,1 58 549,38 

s- 0,3 28 12 0,8 75 1216,9 
E-=0,4 28 12 0,8 75 317,02 

Experimento 08 s=0,5 29 10 0,8 74 147,64 
s=0,6 29 12 1,0 74 120,34 
s =0,7 28 12 0,9 74 118,92 

s = 0,3 67 2 0,4 84 768,01 
s=0,4 67 2 0,3 84 277,88 

Experimento 09 s= 0,5 67 2 0,3 84 80,94 
s= 0,6 67 2 0,4 85 27,57 
s= 0,7 60 4 0,4 85 34,29 
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Tabela 08- Parâmetros cinéticos para o modelo proposto para a frutose - Reator 02 

Modelo Proposto 
para mais de um substrato (frutose,! licose e sacarose) 

R2 Porosidade 
KsF KIF YNF pmáxF Desvio para Frutose (e) 

e- 0,3 17 24 1,2 72 356,34 
e=0,4 17 24 1,2 71 176,76 

Experimento 01 e=0,5 18 24 1,3 71 176,78 
e =0,6 18 24 1,3 71 239,25 
e=0,7 18 24 1,3 71 286,29 

e-0,3 24 20 1,3 75 904,21 
e= 0,4 25 20 1,3 75 147,18 

Experimento 02 e= 0,5 24 20 1,3 75 101,02 
e= 0,6 24 20 1,3 75 118,76 
e= 0,7 24 20 1,3 74 213,94 

e- 0,3 21 28 1,2 84 235,56 
e= 0,4 21 27 1,3 83 196,13 

Experimento 03 e=0,5 21 27 1,3 83 294,75 
e= 0,6 21 27 1,5 83 196,37 
e=0,7 21 28 1,6 83 195,11 

e- 0,3 20 30 1,3 65 94,26 
e=0,4 20 30 1,3 64 34,77 

Experimento 04 e= 0,5 21 30 1,3 64 80,81 
e= 0,6 21 29 1,3 64 169,10 
e=0,7 21 30 1,3 64 265,57 

e- 0,3 11 31 I ,I 77 149,64 
e=0,4 li 31 1,1 77 139,76 

Experimento 05 e=0,5 10 32 1,1 77 125,25 
e=0,6 10 32 1,1 76 1029,6 
e= 0,7 lO 32 1,1 76 1574,2 

e- 0,3 40 45 0,8 97 927,65 
e= 0,4 41 45 0,8 95 473,36 

Experimento 06 e= 0,5 41 45 1,0 95 439,67 
e= 0,6 41 45 1,1 95 427,91 
e=0,7 41 45 1,1 95 479,11 

e- 0,3 18 24 0,8 57 98,37 
e=0,4 18 23 1,0 57 52,26 

Experimento 07 e=0,5 19 23 I, I 57 51,16 
e=0,6 19 23 1,2 57 78,91 
e=0,7 19 23 1,3 57 105,13 

e= 0,3 33 10 0,9 79 602,33 
e=0,4 33 8 0,9 78 249,33 

Experimento 08 e= 0,5 33 8 1,1 79 126,17 
e=0,6 33 8 1,1 78 73,72 
e= 0,7 33 8 1,1 78 416,67 

e=0,3 61 5 0,2 73 713,70 
e=0,4 60 4 0,4 73 282,30 

Experimento 09 e=0,5 61 5 0,2 73 103,20 
e= 0,6 61 4 0,2 73 53,92 
e=0,7 61 5 0,5 73 55,25 
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Tabela 09- Parâmetros cinéticos para o modelo proposto para a glicose - Reator 01 

Modelo Proposto 
para mais de um substrato (frutose, glicose e sacarose) 

Rl Porosidade 
KSG KIG YNG PmãxG Desvio Para Glicose (8) 

8-0,3 24 4 1,5 70 156,15 
s=0,4 24 3 1,4 70 76,32 

Experimento 01 s= 0,5 24 3 1,5 70 79,54 
s=0,6 24 3 1,5 70 191,33 
s=0,7 24 3 1,5 70 345,15 

s= 0,3 28 72 1,3 72 204,70 
s= 0,4 28 73 1,3 73 107,72 

Experimento 02 8=0,5 28 72 1,3 72 160,49 
s=0,6 28 72 1,3 72 321,43 

8=0,7 28 72 1,3 72 902,73 

8-0,3 34 5 1,2 75 187,51 
s= 0,4 34 4 1,2 75 107,17 

Experimento 03 8=0,5 34 4 1,3 75 102,45 
8=0,6 34 4 1,3 74 123,68 
s =0,7 34 4 1,3 74 181,05 

8= 0,3 30 4 1,5 72 388,22 
8= 0,4 30 4 1,5 71 181,13 

Experimento 04 s=0,5 30 4 1,6 71 166,90 
E =0,6 31 4 1,6 71 207,89 
s= 0,7 30 3 1,6 71 292,41 

s-0,3 37 6 1,1 72 160,68 
s=0,4 37 5 1,1 72 79,82 

Experimento 05 s =0,5 37 5 1,3 72 76,13 
8= 0,6 36 4 1,3 72 134,40 
s= 0,7 36 4 1,4 72 177,94 

s-0,3 48 8 0,9 92 370,59 
8 =0,4 49 7 0,9 91 222,05 

Experimento 06 s= 0,5 49 8 1,1 91 209,18 
s=0,6 49 7 1,1 91 238,33 
8=0,7 49 6 1,1 91 327,69 

8-0,3 77 7 I 64 323,29 
s = 0,4 78 6 1 62 263,60 

Experimento 07 s=0,5 78 5 1 62 248,56 
s=0,6 78 5 1,1 62 247,52 
s= 0,7 78 5 1,1 62 300,24 

8-0,3 85 5 I 77 316,55 
s= 0,4 85 4 I 77 195,60 

Experimento 08 8 =0,5 86 4 1 76 129,68 
s=0,6 86 3 I 76 103,62 
s= 0,7 86 3 1,1 76 103,87 

8-0,3 84 2 0,5 86 293,10 
8 =0,4 84 2 0,5 86 166,48 

Experimento 09 8=0,5 84 2 0,6 85 162,51 
8 =0,6 85 2 0,6 85 277,48 
8=07 85 2 0,6 85 621,62 
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Tabela 1 O - Parâmetros cinéticos para o modelo proposto para a glicose - Reator 02 

Modelo Proposto 
~para mais de um substrato (frutose, glicose e sacarose 

R2 Porosidade 
Ksc Km YNG PmáxG Desvio Para Glicose (s) 

s- 0,3 25 4 1,2 72 40,60 
s =0,4 25 4 1,2 71 34,98 

Experimento 01 s=0,5 25 4 1,3 71 50,65 
8= 0,6 26 4 1,3 71 119,88 

s=0,7 26 3 1,3 71 163,25 

8= 0,3 28 4 1,3 73 401,53 
8= 0,4 28 4 1,3 73 77,78 

Experimento 02 8= 0,5 29 4 1,3 72 73,79 
s=0,6 29 4 1,3 72 l15,03 

s= 0,7 29 4 1,3 72 169,25 

s=0,3 34 8 1,2 79 146,26 
s=0,4 34 9 1,3 79 123,14 

Experimento 03 s= 0,5 34 8 1,3 78 128,98 
s= 0,6 33 8 1,5 79 %,44 

s=0,7 34 9 1,6 79 88,49 

s= 0,3 27 7 1,4 65 21,83 
8=0,4 27 6 1,4 64 14,19 

Experimento 04 8=0,5 27 6 1,5 64 24,62 
s= 0,6 28 6 1,5 64 41,17 

8=0,7 28 6 1,5 64 66,29 

8-0,3 29 5 1,1 71 145,16 
s = 0~4 29 4 1,1 71 131,93 

Experimento 05 s=0,5 29 3 1,1 71 220,18 
8 =0,6 27 3 1,1 71 331,63 

s= 0,7 29 3 1,1 71 454,23 

s-0,3 48 11 0,9 92 373,54 
s=0,4 49 10 0,9 92 181,17 

Experimento 06 s= 0,5 49 10 1,0 91 174,26 
s=0,6 49 10 1,1 91 175,81 

s= 0,7 49 li 1,3 92 166,98 

8-0,3 71 7 1,1 69 122,91 
8=0,4 72 6 1,1 68 34,49 

Experimento 07 s= 0,5 72 6 1,3 68 53,35 
s=0,6 72 6 1,3 68 215,22 
s=0,7 72 6 1,3 68 442,58 

s- 0,3 86 4 0,8 81 150,68 
8=0,4 86 4 0,8 81 62,09 

Experimento 08 s=0,5 86 4 1,0 80 35,02 
s= 0,6 86 3 1,0 80 190,13 

8 =0,7 86 3 1,0 80 1220,1 

s- 0,3 85 3 0,6 85 176,06 
8=0,4 85 3 0,7 85 174,26 

Experimento 09 s=0,5 84 2 0,7 85 218,31 
s=0,6 84 2 0,7 86 232,95 

s=0,7 84 2 0,6 85 235,33 
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Tabela 11 -Parâmetros cinéticos para o modelo proposto para a sacarose- Reator 01 

Modelo Proposto 
para mais de nm substrato (fruto se, !!li cose e sacarose) 

Rl Porosidade 
K1s KMs Gmxs FMÁXs p~IÁXS Desvio 

para Sacarose (s) 
s- 0,3 66 18 51 50 64 2829,0 
s=0,4 66 18 51 50 64 1517,5 

Experimento 01 s=0,5 65 18 51 50 64 1117,3 
s=0,6 65 18 51 50 65 967,20 
s=0,7 65 17 51 50 65 987,50 
s-0,3 69 9 55 55 64 6038,0 
s=0,4 69 8 55 55 64 2846,4 

Experimento 02 s=0,5 69 8 55 55 65 1544,1 
s= 0,6 69 9 55 55 65 853,98 
s= 0,7 70 8 56 56 65 2327,9 
s- 0,3 80 12 63 63 78 6303,8 
s= 0,4 80 12 63 63 78 2992,9 

Experimento 03 s= 0,5 80 12 63 63 78 1818,5 
s= 0,6 80 12 63 63 78 1169,7 
s= 0,7 80 12 63 63 78 984,16 
s- 0,3 83 20 60 60 73 1795,0 
s=0,4 83 20 60 60 73 685,53 

Experimento 04 s=0,5 83 20 60 60 73 419,18 
s=0,6 83 20 60 60 73 485,73 
s=0,7 83 20 60 60 73 708,34 
s-0,3 93 18 62 62 74 2106,1 
8=0,4 93 18 62 62 74 694,12 

Experimento 05 s=0,5 92 18 61 62 74 456,19 
s=0,6 93 18 62 62 74 690,46 
s=0,7 93 18 62 62 74 1161,3 
8-0,3 127 11 88 73 114 25558 
s=0,4 127 11 88 73 114 13633 

Experimento 06 s=0,5 127 11 88 73 114 8688 
s=0,6 127 11 88 73 114 5983 
s= 0,7 126 11 88 73 114 4464 
8-0,3 35 14 80 54 70 1032,6 
5= 0,4 35 14 80 54 70 575,80 

Experimento 07 s= 0,5 35 14 81 54 70 541,89 
s= 0,6 35 14 81 55 70 787,13 
s= 0,7 35 14 81 55 70 1143,20 
8-0,3 98 14 89 52 58 17075 
s= 0,4 99 15 89 52 58 10070 

Experimento 08 s= 0,5 99 14 90 52 59 6844,9 
s= 0,6 99 14 90 52 59 4967,8 
s= 0,7 98 14 89 52 59 4095,2 
s- 0,3 141 7 131 75 75 1,44*105 

5= 0,4 141 7 131 75 75 1,00*105 

Experimento 09 5= 0,5 141 7 131 75 75 86466 
8 =0,6 141 7 131 74 75 76085 
8 =0,7 140 8 130 75 75 54243 
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Tabela 12- Parâmetros cinétíeos para o modelo proposto para a sacarose- Reator 02 

Modelo Proposto 
para mais de um substrato (frutose, glleose e saearose) 

R2 Porosidad 
KJS KMS GMAxs FMAxs PMAxs Desvio para Sacarose e (e) 

E- 0,3 63 20 50 48 65 2092,8 
E~0,4 63 20 50 48 66 1310,0 

Experimento 01 E~0,5 63 20 50 48 65 1227,0 
E~0,6 63 19 50 48 65 1391,6 
E~ 0,7 63 20 50 48 65 1452,2 
E- 0,3 65 16 53 53 65 3350,8 
s~0,4 65 16 53 53 65 2553,7 

Experimento 02 s ~ 0,5 66 16 53 53 66 2565,0 
s~0,6 65 16 53 53 66 2498,0 
s~ 0,7 66 15 54 54 66 3771,5 

E-0,3 86 20 62 62 73 1815,4 
E~0,4 86 20 62 61 73 746,63 

Experimento 03 E~ 0,5 86 19 62 62 74 I 149,1 
E=0,6 86 20 61 61 73 1737,0 
E=0,7 86 20 61 61 73 2627,2 

E- 0,3 80 24 52 50 67 2459 
s=0,4 80 24 52 50 67 1933,6 

Experimento 04 E~0,5 80 24 52 50 67 1928,2 
s~0,6 80 24 52 50 67 2214,0 
E~0,7 80 24 52 50 67 2563,4 
E~ 0,3 89 15 55 51 63 2614,3 
E~0,4 88 16 56 50 63 1362,8 

Experimento 05 s~ 0,5 88 14 55 50 64 1339,8 
s~0,6 88 15 56 51 64 4654,7 
s~0,7 89 15 56 51 64 8392,6 

E~0,3 126 11 88 73 IIO 19232 
E~0,4 126 11 88 73 IIO II175 

Experimento 06 s=0,5 126 11 88 73 110 7370,2 
E~0,6 126 li 88 73 IIO 5502,0 
s~0,7 125 11 88 73 IlO 4571,7 

E- 0,3 30 14 71 43 66 1208,9 
s~0,4 30 14 71 43 66 1158,6 

Experimento 07 E~0,5 30 14 71 43 66 1437,3 
s=0,6 30 14 71 43 66 1850,7 
E=0,7 30 15 71 43 66 2218,0 

&-0,3 104 14 91 58 56 3536,2 
s~0,4 104 12 91 59 58 II89,6 

Experimento 08 s~0,5 104 12 91 59 59 885,15 
s~0,6 104 13 91 59 58 1099,4 
s= 0,7 104 12 91 59 58 1523,0 

E- 0,3 136 7 126 70 72 1,07*105 

E= 0,4 136 7 126 70 72 75529 
Experimento 09 s=0,5 136 7 126 70 72 59480 

s~0,6 136 7 126 70 73 42358 
s~0,7 135 8 125 70 73 36484 
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