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Quase...

Ainda pior que a convicgdo do ndo, a incerteza do talvez é a desilusdo de um "quase”.
% 0 quase que me incomoda, que me entristece, que me mata trazendo tudo que poderia ter sido e nio foi.
Quem quase ganhou ainda joga, quem quase passou ainda estuda, quem quase morreu estd vivo, quem
quase amou ndo amou.
Basta pensar nas oportunidades que escaparam pelos dedos, nas chances que se perdem por medo, nas
idéias que nunca sairio do papel por essa maldita mania de viver no outone.
@Pergunto-me, ds vezes, o que nos leva a escolher uma vida morna; ou melhor, ndo me pergunto, contesto.
A resposta eu sei de cor, estd estampada na distincia e frieza dos sorrisos, na frouxidio dos abragos, na
indiferenca dos "Bom dia’, quase que sussurrados.
Sobra covardia ¢ falta coragem até pra ser feliz.
A paixdo queima, o amor enlouguece, o desejo trai.
Talvez esses fossem bons motivos para decidir entre a alegria e a dor, sentir o nada, mas nio sdo.
Se a virtude estivesse mesmo no meio termo, o mar nio teria ondas, os dias seriam nublados e o arco-iris
em tons de cinza.
O nada ndo ifumina, ndo inspira, nio aflige nem acalma, apenas amplia 0 vazio que cada um traz dentro
de si.
Nio é que f¢é mova montanhas, nem que todas as estrelas estejam ao alcance, para as coisas que nio
podem ser mudadas resta-nos somente paciéncia, porém, preferir a derrota prévia & dirvida da vitéria é
desperdicar a oportunidade de merecer.
Pros erros hd perddo; pros fracassos, chance; pros amores impossiveis, tempo.
De nada adianta cercar um coragdo vazio ou economizar alma.
Um romance cujo fim é instantdneo ou indolor ndo é romance.
Nido deixe que a saudade sufoque, que a rotina acomode, que o medo impega de tentar.
Desconfie do destino e acredite em vocé.
Gaste mais horas realizando que sonkando, fazendo que planejando, vivendo que esperando porque,

embora quem quase morre esteja vivo, quem qudse vive jd morreu!!

Luts Fernando Verissimo
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NOMENCLATURA
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F - Vazio volumétrica na Alimentagio (mL/ hora)
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Ks x = constante de Monod
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Kp = constante empirica
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K, = constante de inibi¢do empirica
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n = valor exponencial empirico
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Smin = concentragfio onde se inicia o efeito de inibigHo.
S smax= concentragéio limite do substrato inibidor
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xi = dados calculados pelo modelo

xe = dados experimentais
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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 0 comportamento deste biorreator em diferentes condicBes de operacio. A cepa
utilizada nos experimentos foi selecionada em fung8o de sua capacidade de floculagio,
principal requisito para manutengdo da linhagem imobilizada no biorreator. Os
experimentos foram realizados em dois biorreatores tipo torre operando em paralelo,
alimentados de forma independente com mesma vazio e concentragdo de substrato. Os
ensaios consistiram em nove diferentes condi¢Bes de operacdo e para cada condigiio foram
coletadas doze amostras de cada reator ao longo de sua altura. A concentragio de substrato
fo1 variada de 155 a 279 g/L. e a vazdo de alimentagio de 9,7 a 16,5 mL/min. Os resultados
mostraram que as menores concentragdes de substrato na saida do reator foram obtidas para
ensaios com menores taxas de aplicagio de subsirato (g de substrato/hora) utilizada. Os
niveis de conversdo nos biorreatores foram préximos de 80% para a maioria dos
experimentos. Para a determinacio dos parimetros cinéticos, foi utilizado um programa
computacional desenvolvido em DELPHI 5.0. Os modelos estudados foram: JIN et al.
{1981), SEVELY et al. (1981), TOSETTO & ANDRIETTA (2002) que levam em
considera¢do um tnico substrato (ART). Outro modelo proposto neste trabalho que leva em
considerac@o a presenca de duas fontes de substrato e a hidrélise da sacarose foi estudado.
O modelo proposto por JIN et al. (1981) mostrou o melhor ajuste para os dados
experimentais; porém, os valores dos parimetros cinéticos apresentaram grandes variagdes
entre os experimentos. O modelo. proposto por TOSETTO & ANDRIETTA (2002) foi o
que apresentou menor oscilagdo nos valores dos pardmetros cinéticos. O modelo proposto
neste trabaltho foi capaz de descrever satisfatoriamente o consumo de sacarose, glicose e

frutose, mostrando a existéncia do fendmeno de diauxia entre a glicose e frutose.

Palavras-chave: Modelagem matematica, Cinética, Fermentacio alcodlica, Reator torre,

Leveduras floculantes, Imobilizagio sem suporte.
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ABSTRACT

This work had as objective to model a reactor type tower of pseudo-expanded bed
mathematically. Different kinetic models were tested to describe the behavior of the reactor
in different operation conditions. The yeast strain used in the experiments was selected in
function of its flocculation capacity, 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 g/L 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 of the reactor were obtained when smaller substrate
application rate (g substrate per hour) was used. The conversion levels in the reactors were
close 80% for all the experiments. For the determination of the kinetic parameters, a
software developed in DELPHI 5.0 was used. The studied kinetics models were: JIN et al.
(1981), SEVELY et al. (1981), TOSETTO & ANDRIETTA (2002) that take
consideration an only substrate (ART). Another model proposed in this work that takes in
consideration the presence of the two substrate source and the hydrolyze of the sucrose was
studied. The model proposed by JIN et al. (1981) showed the best adjust to the
experimental date, but the values of the model parameters presented great variations among
the experiments. The model proposed by TOSETTO & ANDRIETTA (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.

XXIX



i.  INTRODUCAO

O aumento do consumo de petrdleo nas décadas de 60 e 70 se deu principalmente
pela ampliacio da industria petroquimica nos parques industriais dos paises em
desenvolvimento (ATALA, 2000). Porém, o peirdleo, apesar de abundante na natureza, ¢
uma matéria-prima de fonte esgotdvel, nfo renovavel e que emite poluentes provocando

varios danos ambientais.

Na década de 70, em virtude da guerra do Oriente Médio, o preco do barril de
petrdleo elevou acarretando uma crise energética mundial. Como alternativa, o governo
brasileiro criou o Programa Nacional do Alcool (PROALCOOL) em 1975 com o objetivo

de substituir a gasolina pelo alcool em veiculos automotivos.

Com ¢ fim dos subsidios no final da década de 80 e os baixos pregos do barril de
petréleo, o setor sucroalcooleiro passou por uma crise, inviabilizando assim a produgfio de
etanol. A produgio de alcool combustivel apresentou consideravel aumento, acompanhado
de importantes ganhos de produtividade, desde a implantagiio do PROALCOOL. Estudos
realizados por FERREIRA (2002) mostra que o Setor tem respondido positivamente aos
estimulos externos, tanto os governamentais, agora escassos, como os provenientes do
mercado de combustiveis. O custo de producio tem diminuido sistematicamente, fato
marcante no mercado de energia, no qual quase todos os custos sio crescentes. Os estudos
mostram haver ainda espago para o aumento da produtividade da lavoura e da inddstria que

podera fazer baixar ainda mais o custo.

Acredita-se que a definicio de uma politica energética clara ¢ permanente, que
leve em consideragio os efeitos do uso do alcool sobre a geragfo de empregos, o balango
de comércio exterior, o desenvolvimento tecnoldgico, o abatimento do carbono atmosférico
¢ a possibilidade da co-geragio, seja suficiente para firmar a posi¢iio do alcool na matriz

energética brasileira.

A evolugiio dos processos de fermentagdo alcodlica nas Gltimas décadas caminhou
para o desenvolvimento da fermentagio continua (ZARPELON & ANDRIETTA, 1992).
Atualmente, novas tecnologias estdo sendo estudadas com o objetivo de otimizar os
processos industriais existentes ¢ ainda desenvolver novos que permitam a minimizacdo de

custos e consumo de energia.



VIEGAS (1999) desenvolveu um processo de producéo continua de etanol através
da utilizagdo de reatores tipe torre com leveduras floculantes. Em seu trabalho foram
obtidos rendimentos na ordem de 93%, alta concentragfo de etanol no vinho (9,5 GL) e
altas produtividades (15,40 g de Etanol/L. h).

A modelagem matematica e simulagdo por computador sfo ferramentas de
extrema importincia para se entender o funcionamento dos biorreatores. Essas também sfo

bastante Gteis no estudo de aumento de escala dos mesmos.

A modelagem dos biorreatores tipo torre gue operam com células auto-
imobilizdveis ¢ bastante complexa, porém necesséria; pois, a condi¢io de compactagio do
leito ¢ uma fungfio da taxa de liberacio de didxido de carbono no meio. Para que essa
tecnologia de producgio de etanol possa ser utilizada industrialmente, varios fatores devem
ser analisados j& que uma desestabilizagio do leito em um biorreator industrial é

inaceitavel, devido ao custo que esse fendmeno pode causar.

O estudo de todos os fatores que podem interferir na estabilidade do biorreator
pode ser facilitado através da modelagem do mesmo, o que permite, através de simulagdes
por computador, verificar o comportamento desses em diferentes condigdes de operagdo

sem que novos ensaios em escala de bancada sejam realizados.

Tende em vista esses fatos, este trabalho tem por objetivo, modelar
matematicamente esse biorreator ¢ encontrar os modelos cinéticos que melhor descrevem o
comportamento da cepa de levedura utilizada nos ensaios. Pretende-se ainda encontrar a
relagBo existente entre as taxas de aplicagdo de substrato e a compactagio do leito e
conseqiientemente, determinar o perfil de conversdo de substrato e produgio de etanol ao

longo do biorreator para diferentes condig@es de operagdo.




2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Historico
2.1.1 Producio Mundial de Etanol

Atualmente a producfio de etanol no continente americano representa cerca de dois
tercos da produgio total mundial. Essa producdo atingiu em 1998 um valor de 31,2 bilhdes
de litros. Este valor corresponde a uma produgio total do continente americano de 20,3
bilhdes de litros, de 5,5 na Asiag de 4,7 na Europa, de 0,5 em Africa e de 0,2 na Oceania
(BERG, 1999). A Figura 1 mostra os indices da produgiio mundial de etanol em todos o3

continentes.

Produgido Mundial per Continente

Producio total de Etanol em 1998 (31,2 bi de litres)

Chetrog

" Europa
P 2%

15%

65%

Figura 1 -Valeres relativos & producis mundia! de etanos! por Continente.

2.1.2 Produciio de Etanol no Brasil

Produzia-se etanol desde o micio do século passado, porém com a crise do
petrdieo ocorrida no inicio dos anos setenta, o Brasil viu-se obrigado a procurar eventuais
substitutos para os combustiveis derivados de petréleo. Ento, optou-se pelo alcool

origindrio da cana-de-aglicar que era uma alternativa jA conhecida.

O Programa Nacional do Alcool (PROALCOOL) foi criado em 1975 com o

objetivo de substituir combustiveis derivados de petroleo e também modernizar e valorizar
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a produgdo de agucar no mercado internacional que nfo era tdo competitivo. Assim, o
Brasil tornou-se o primeiro pais do mundo a desenvolver um programa alternativo de

combustivel renovével para a substituigio a gasolina.
Em relagfo ao Proélcool, os seguintes fatores sdo destacados (SIQUEIRA, 1993):

- Trata-se de energia renovavel;

- Combustivel com maior grau de octanagem, ou seja, menos poluenie;

- Emprega méo-de-obra direta, com fixaclo do homem no meio rural;

- F um programa de contetido estratégico pelo seu carater nacionalista e pela
sua dispersdo territorial.

S#o Paulo foi o estade que mais recebeu incentivos fiscais e subsidios financeiros
para aumentar sua producfo de dlcool. A instalacfo de destilarias anexas as usinas de
agucar ja existentes teve como objetivo a produgfio de alcool anidro, utilizado como aditivo
a gasolina. (SINICIO, 1992). Com o sucesso do programa, novas usinas auténomas
passaram a produzir alcool hidratado (ANDRADE, 2000).

BERTELLI (1992) destaca que o alcool carburente, em espécies anidro e
hidratado, participa aproximadamente com 12%.4 do’ 'gi{;}nsumo de derivados de petrdleo.
Notou-se entdio, um crescimento progréssivo na'prodﬁcéio de dlcool de 1975 a 1992 de 500
milhdes para 12,7 bilhdes de litros respectivamente. Pelas perspectivas de CONCEICAO
(2002), para a safra de 2002/2003, essa produgdo deve ficar em 11,2 bilhdes de litros, com
exportacles de 450 milhdes de litros.

Atualmente o governo brasileiro estd se preparando para o relangamento do
Prodlcool, onde nfio havera subsidios para os usineiros € montadoras e nem a méo forte do
governo controlando o mercado de combustivel que desde o inicio de 2002 esta aberto &
concorréncia. Além do que, o Protocolo de Kiote determinou a diminuigfo gradativa das
emissdes de gases poluentes. Assim como ja € feito no Brasil, onde a gasolina é misturada
com até 24% de alcool, 0 mundo caminha para a formula mista (STEFANO, 2002).
atualmente a proporggo de alcool anidro adicionado a gasolina é de 20-24% (v/v) (ZANIN
et al., 2000),



2.2 Processos Fermentativos para Producéio de Etanol

A obtengiio de etanol por via fermentativa se d4 por processos descontinuos ou

processos continuos.

Na década de frinta surgiu na Franga o processo Melle-Boinot (Batelada
Alimentada) que proporcionou um grande avango na producfo industrial de etanol
{ALMEIDA, 1960).

Os processos de corte e cldssicos (pé-de-cuba) eram muito utilizados até a década
de sessenta no Brasil. Apos essa época, os processos de batelada alimentada comecaram a
ser implantados. Segundo ZAPERLLON & ANDRIETTA (1992), todas as destilarias

mstaladas com a criagdo do Prodlcool em 1975, foram equipadas com esse processo.

O processo continuo surgiu como forma de aperfeigoamento do processo Melle-
Boinot apesar de ndo ser um desenvolvimento recente (FINGUERUT et al., 1992). Entéo,
a utilizagfio do processo continuo industrial iniciou-se nos anos setenta. Atualmente, de
acordo com ZAPERLLON & ANDRIETTA (1992), cerca de 40% das unidades

industriais brasileiras utilizam processos de fermentagio continua.

Uma inovacio para os processos fermentativos se deu pela utilizag8o de leveduras
floculantes, permitindo eliminar as separadoras centrifugas que tém finalidade de separar as
células do vinho fermentado (BU’-LUCK, 1983).

221 Processos Cldssicos

Trata-se de processos de fermentagfio alcoolica descontinua, também chamados de
Batelada Simples, que utilizam um inéculo novo a cada batelada. Sdo processos muito
lentos, isto €, perde-se muito tempo nas etapas de limpeza e preparagdo do reator, seguida
pela purificagfio do etanol através de sucessivas destilagbes (MAIORELLA ef al., 1981).

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

- Sistema de cortes: consiste em realizar a primeira fermentagio,
entdo o volume de mosto é dividido em dois, sendo a metade
enviada para a destilagiio ¢ o restante € utilizado como pé para a
proxima fermentagdo;
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- Sistema de cultura pura ou pé-de-cuba: para cada fermentagfo,
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 classico ainda estava sendo usado no final da década de

cinquenta. Apos este periodo este processo passou a ser rapidamente substituido pelo
processo Melle-Boinot (DREWS, 1964).

O processo baseia-se na alimentagdio por pulsos ou continua do substrato ao
fermentador até a capacidade méaxima do mesmo, ocorrendo o crescimento da massa celular
seguido da taxa de consumo de substrato de maneira que as concentragles de aclcares
totais permanecam constantes (em torno de 1,5 — 3,0 g/l) no reator. Na prética, essas
concentracdes reduzidas e constantes de aglicares nfo sdo observadas, operando-se em

concentragdes maiores e crescentes no decorrer do enchimento,

Uma inovagio do processo, em relagio aos convencionais, foi a utilizagdo de um
tratamento 4cido, com pH entre 2,5 e 4,5 do creme de leveduras para a eliminagdo de
possiveis contaminantes para posterior utilizacio do inbculo para a proxima batelada
(DREWS, 1964).

Entretanto, o processo de fermentagfio continua tornou-se mais atrativo por

apresentar grande potencial para redugfo dos custos de produgio entre outras vantagens em

relac¢do ao batelada alimentada.

2.2.3  Processos Continuos

Com o esgotamento tecnolégico do processo Melle-Boinot, os processos continuos

se firmaram rapidamente como uma alternativa industrialmente vidvel.

O interesse pelo processo de fermentagio alcodlica continua foi retomado no
Brasil a partir da dltima década, principalmente pela razfio dos processos mais recentes
serem mais confidveis e levarem a uma redugfio de custo de operagio (ZAPERLLON &
ANDRIETTA, 1992).



O processo de fermentagio alcodlica continua pode ser dividido em trés etapas,
segundo ANDRIETTA (1994):

- Unidade de Tratamento 4cido;
- Unidade de separagfio de células de levedura;
- Fermentadores.

De acordo com ANDRIETTA (1994) as células de leveduras, apés terem sido
submetidas ao tratamento acido (fermento tratado), deixam as unidades de tratamento e sfio
misturadas com o meio de alimentagio (mosto). Esta mistura é entfio enviada aos
fermentadores. A frag8o entre a vazio de fermento tratado e a vazfo total de alimentacéo
dos fermentadores ¢ chamada taxa de reciclo. Depois de ocorrida a transformagio dos
acucares em ¢tanol, o vinho fermentado contendo células de leveduras (vinho bruto) ¢
enviado para a unidade de separagfio. Esta unidade € constituida de separadoras centrifugas
de prato que trabalham a uma velocidade angular de 8000 rpm (rotagSes por minuto). Estas
separadoras recebem o vinho bruto contendo de 30 a 45 g de células por litro de vinho ¢
fornecem dois produtos: uma fase leve e outra pesada. A fase pesada contendo entre 160 a
200 g de células por litro ¢ enviada para a unidade de tratamento icido. A leve,
praticamente isenta de células de levedura (concentragfio maxima permitida 3 g de células
por litro) é chamado de vinho delevedurado e é enviado ao tanque pulmio da unidade de
destilacdo, também chamado de dorna volante. |

O mimero total de dornas de fermentacfio e o volume relativo de cada uma delas
tem sido objeto de estudo para diversos pesquisadores. GHOSE & TYAGI (1979)
concluiram que na operagdio utilizando-se duas dornas iguais em série, o volume total de
reatores é 58% menor que se usando um reator. Mais recentemente, em trabatho de
simulagiio, ANDRIETTA (1994) concluiu que o sistema 6timo € constituido por quatro
reatores de mistura perfeita ligados em série com 1,5; 1,9; 2,2 e 1,45 horas de tempo de

residéncia.

BORZANI (1960) ¢ GUERREIRO (1995) destacaram os beneficios da
fermentacfio continua. Segundo o ultimo autor, o emprego da fermentacfio continua
associada a adogfio de técnicas como cinética microbiana, otimizacfo, simulagio de

processos € projetos especificos pode trazer vantagens como: modernizacio da usina;
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aumento na produgéo; redugdo dos gastos de mio-de-obra; reducio de gastos em andlises;
aumento da produtividade; condugfio da fermentagio em estado estaciondrio; redugfo
consumo de insumos; uniformidade do produto; maior controle operacional do processo.
ANDRADE (2000) também cita outras vantagens como: reduco de tempos nfio produtivos
(carga, descarga, limpeza) em cada ciclo do processo conduzindo a um aumento da
produgdo total; n&0 necessita de unidades de armazenamento intermediario; a automacio é

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

Estudos comparativos e avaliagbes econdmicas de diversos processos utilizados na
produciio de etanol por fermentacBo concluiram pelas vantagens do processo de
fermentagdo continua em relagiio i batelada tradicional (CYSEWSKI & WILKE, 1978;
MAIORELLA et al., 1984). CYSEWSKI & WILKE (1978) demonstraram uma redugio
de 57% no investimento de capital fixo em destilarias com fermentag¢do continua quando
comparado ao daquelas que utilizam processo batelada. Redugdes ainda maiores, da ordem
de 68 e 71%, sdo obtidas para os processos que utilizam reciclo de células e operacfio a

Vacuo, respectivamente.

PAIVA et al. (1996) demonstraram que ¢ possivel diminuir os custos de produgio
deste combustivel operando com um reator de forma continua, tipo torre, com altas
concentragdes de células utilizando decantadores como unidade de separagéo quando a
cepa de levedura iltilizada possui caracteristicas floculantes e ainda obter produtividade de
14,4 g de etanol/L. Em relagfio i batelada alimentada, esse processo tem apresentado uma
maior produtividade, com aumento que pode atingir até 100% (RODRIGUES ef al., 1992).

ANDRIETTA (1997) acredita que a re-centrifugacdo do fermento e processos que
nfio utilizam separadoras céntrifugas sdo as duas alteracOes mais promissoras a0s Processos

atuais de fermentacfio continua.

2.2.3.1 Tipos de Reatores e Arranjos

ZAPERLON & ANDRIETTA (1992) descreveram a utilizagdo de vérios
processos para fermenta¢fio continua. Os principais processos podem ser divididos em dois

grupos: Fermenta¢do em dorna tinica onde todo o processo ¢ realizado numa unica dorna,
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de mistura completa,-onde o teor de aguicares e-de ilcool é constante ¢ Fermentagdo em
cascata onde as dornas individuais sfio conectadas em série, passando-se consecutivamente

de uma para outra, assemelhando-se a uma “cascata”.

GHOSE & TYAGI (1979a) concluiram que sistemas de fermentagfio alcodlica
com dois reatores operando em série sfio mais produtivos que os sistemas constituidos de

um unico reator.

De acordo com GOMA et al., (1990), na fermentacio alcodlica, a maxima
produtividade foi alcangada fazendo uma combinacfo de reatores, sendo o primeiro reator

de mistura perfeita, seguido de um reator tubular.

ANDRIETTA & STUPIELLO (1990) ¢ ANDRIETTA (1991) provaram que a
produtividade passa de 1,084 g/L.h para 10,092 ¢/L.h quando se utiliza um sistema
constituido de quatro reatores de mistura perfeita com volumes diferenciados ligados em
séric ao invés de um fnico. Enquanto que PAIVA ef al, (1996) utilizaram sistemas de
reatores de leito fluidizado para produgfio de etanol, obteve produtividades de 14,4 g de
Etanol/L. h e rendimentos de 88,3%.

NAGASHIMA et al., (1983) propuseram dois tipos de arranjos para sistemas de
fermentagfo alcodlica continua. O primeiro arranjo foi a utilizag8o de dois reatores torre de
leito fluidizado em série e o segundo arranjo utilizou-se trés reatores torre em série todos
com relacio diimetro/altura diferentes. A produtividade obtida foi 20 vezes maior que os
processos tradicionais com uma conversdo 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 mdxima de 15,40 g de

Fianol/L.h mantendo o rendimento na faixa de 93%.

VIEGAS et al, (2002 b) propuseram um processo de fermentagfio alcodlica
utilizando um sistema constituido de trés reatores em série obtendo altos rendimentos (92
%), alta concentragdo de etanol no vinho (9.5 GL) e altas produtividades (21,68 g de
Etanol/L. h).



2.3 Caracteristicas Bioquimicas da Fermentacio Alcodlica

As leveduras s3o organismos eucaridticos e formam uma das classes mais
irnportantes dos fungos. As do tipo Saccharomyces s3o as mais utilizadas na produgfo de
etanol e apresentam-se normalmente na forma unicelular e com 2 a 8 micrémetros de
didmetro. Estas se reproduzem basicamente por gemacgdo (brotamento), onde a célula mie,
apés um periodo de unifio entre os citoplasmas, d4 origem a uma nova célula
(STECKELBERG, 2001).

A primeira descricio das leveduras data de 1680 e foi realizada por Antonie van
Leeuwenhoek, observando cerveja em fermentagfo. Pasteur, em estudos divulgados a partir
de 1866, provou que a fermentacio é fruto da atividade de células vivas, as leveduras, na
auséncia de oxigénio (MILLER, 1983).

A levedura como entidade viva independente, realiza a fermentacfo dos aglicares
com o objetivo de conseguir a energia quimica necessaria 4 sua sobrevivéncia, sendo o
etanol apenas e tio somente um subproduto desse processo. A células de levedura possui
compartimentos para adequacio de sua atividade metabdlica. A fermentagdo alcodlica
(glicolise anaerobia) ocorre no citoplasma, enquanto que a oxidagfio total do agtcar
(respiragfio), se da na mitoc6ndria (AMORIM ef al, 1996).

O rendimento tedrico (Yps) para a produgio de etanol € de 0,511 g/g. Na praética,
segundo OURA (1974), este valor ndo ¢ observado devido a utilizag8io de parte da glicose
para produgfio de glicerol e 4lcoois superiores, substincias necessrias para sintese de

material celular e manutencio da levedura.

Além da presenca ou auséncia de oxigénio, a disponibilidade de agticar pode afetar
o metabolismo das leveduras (OKADA, 1981). O efeito Crabree, que € o incremento na
producio de etanol em concentragdes de glicose superiores a 0,5-1.0 g/L
(independeniemente da concentracio de oxigénio) como prejudicial ao processo de
produgdo de leveduras de panificacdio, pois parte do agucar disponivel é convertida a etanol

e dioxido de carbono em detrimento & biomassa, reduzindo o rendimento.

Assim, frente ao nimero elevado de reagdes catalisadas enzimaticamente no

metabolismo celular, fatores como pH, temperatura, pressdo, concentragdo de reagentes,
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concentragdo de nutrientes, etc., afetam os parimetros cinéticos que definem as taxas de

reprodugdo celular, consumo de substrato e produgio de etanol.

As leveduras sfio hoje o mais importante grupo de microrganismos explorados
comerciaimente (RUSSELL e al., 1987). Esses microrganismos tém sido wutilizados na
produgio de produtos quimicos, combustiveis ¢ proteinas microbianas para uso alimentar
(ROSE & HARRISON, 1987).

2.4 O Fenomeno de Floculacio das Leveduras

A floculagfio ¢ descrita como um fendmeno reversivel em que células de levedura
aderem-se uma as outras formando aglomerados (flocos) que se sedimentam rapidamente
no meio em que estdio suspensos (STEWART, 1976) citado por YU-LAI JIM & SPEERS
(1999).

A floculagdio pode ser considerada como uma estratégia de sobrevivéncia
{STRATFORD, 1992), sendo que as células localizadas na periferia do floco protegem as
que estlio no centro contra as condigBes desfavoraveis do meio (ISERENTANT, 1996). |

ALCARDE (2001) cita varios autores que descrevem mecanismos responsaveis
por provocarem a agregacfo de células de levedura, entre eles a formagio de cadeias
(EDDY, 1955), agregacio sexual (CALLEJA, 1987), a floculagio (STEWART &
RUSSEL, 1986), além da adigfio de lectinas (STRATFORD & BOND, 1992) ¢ a presenga
de substancias floculantes de diversas composigdes podém também acarretar a agregagio
de células de levedura (NAKAMURA et al, 1976). Componentes genéticés
(ZARATTINE et al., 1993), proteinas, agitagio e tensdes (stress), produtos da
fermentaciio como etanol, pH e ions metalicos também sio fatores que exercem influéncia

na floculagfo de leveduras.

No trabatho desenvolvido por JIN & SPEERS (1999), foi constatado que a
floculagio € um processo controlado geneticamente e cujo mecanismo € muito complexo, o
qual € constituido por caracteristicas genéticas cromossOmicas ¢ extracromossomicas.

FREDERICK (1994) acredita que a caracteristica floculante em Saccharomyces cerevisiae
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pode ser controlada por genes dominantes do tipo FLO1, FLO2, FLO4, alelos formando o
Locus FLO1, FLOS, FLOS e tupl.

Em relaclio aos aspectos fisico-quimicos da floculagfio, muitos estudos tém sido
realizados. STRATFORD (1989) verificou que a agitacio mecénica é requerida para
superar a repulsdo eletrostatica enmtre as células. KAMADA & MURATA (1984)
verificaram a intensificagio da taxa de floculagdo de cepas de Saccharomyces com o
aumento da temperatura de 0°C para 30°C e que entre 50°C a 62°C ocorria uma drastica
inibicio do processo, porém, apés retornar a uma temperatura inferior, a floculacio era
restabelecida. A mudanga de pH segundo CALLEJA (1987) acarreta um efeito profundo
na floculagiio, sendo que o pH dtimo ¢ dependente da cepa do microrganismo. O efeito dos
sais na floculagiio ¢ dependente do tipo de cation presente como manganés, magnésio e
calcio (SOUZA et al., 1992).

Quanto aos mecanismos da floculagfio, varios sfo propostos, porém,
STRATFORD (1996) destaca a importincia da hidrofobicidade celular durante a
fermentagdo ou em uma ligagfo tipo-lectina. STRAVER e al., (1993) sustentam que o
aumento da hidrofobicidade coincide com a floculagio e ¢ causado pela sintese de uma
glicoproteina que pode ser a maior causa da floculagfio de leveduras. Esse aumento se da
pela mudanga nas caracteristicas fisico-quimicas da parede celular da levedura, bem como a

limitagfio de nutrientes.

ALCARBDE (2001) explica que lectinas sdo proteinas hibeis em ligar residuos de
aciicar. Segundo o mesmo autor, por um mecanismo stmilar, algumas proteinas da parede
celular das leveduras podem se ligar a residuos de agucar das glicoproteinas da parede

celular de outras células de levedura. Essa ligacio induziria a floculacdo.

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

deveriam ser consideradas como dois aspectos do mesmo mecanismo.,

ACARDE (2001) verificou a ocorréncia da floculagdo de leveduras causada por
algumas espécies de bactérias contaminantes do processo de producfo de alcool nas
seguintes condigdes: reacfio A presenca de alcool no meio, tratamento térmico, tratamento

enzimatico e tratamento com modificadores quimicos de carboidratos.
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.- Para industrias produtoras de bebidas fermentadas como cerveja e vinho, o
fenbmeno de floculagdo das leveduras é benéfico ao processamento, sendo que esse
fenbmeno facilita a separagfo das células de levedura do liquido fermentado
(SHINOHARA ef al., 1996). Em industrias de 4lcool, ocorre o contrario, uma vez que este
fendmeno leva a uma maior perda de células. de levedura no fundo da dorna ou nas
centrifugas (YOKOYA & OLIVA-NETO, 1991). Porém VIEGAS (1999) desenvolveu
um processo de fermentagdio continua para produgfio de etanol, onde as células de levedura
formaram aglomerados e se mantiveram em suspensdo, devido a liberagdo de gases (COy)

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 propositos:
- Medir a velocidade de transformagio que ocorre durante uma fermentagdo;

- Estudar a influéncia dos fatores nestas velocidades (pH, temperatura,

ete...);

- Correlacionar por meio de equagbes empiricas, ou de modelos

matematicos, as velocidades com os fatores que nelas influem;
- Aplicar as equagdes na otimizagdo e controle do processo.

E possivel, através dos estudos cinéticos, quantificar véarios pardmetros como: taxa
de consumo de substrato, taxa de formacfo de produto, taxa de crescimento celular, entre
outros; e ainda permite compreender a influéncia de fatores externos como pH,

temperatura, inibidores, etc.

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

fermentagdo alcodlica foram divididos em:

- Nio-estruturados e ndo segregados: as células dos microrganismos sfo

consideradas como um soluto;
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- Estruturados e ndo segregados: as células de microrganismos sfio tratadas
como individuos de mltiplos componentes; porém, com composi¢io

média semelhante;

- Nao-estruturados e segregados: as células de microrganismos sfo tratadas
como seres individuais distintos; porém, descritos por um Unico

componente; €

- Estruturados e segregados, onde as células de microrganismos séo
consideradas como individuos distintos e formados por multiplos

componentes.
251 Modelos Cinéticos

O estude cinético de processos de fermentagdo alcodlica ndo é recente. MONOD
(1949) relacionou a velocidade especifica de crescimento de microrganismo com a
concentragio de substrato Segundo MOULIN ef al (1980) a cinética da fermentacio
alcodlica ¢ complexa. A taxa de fermentacio muda contimamente com o desaparecimento

do substrato e formag#o do produto.

O tipo de modelo mais encontrado na literatura para descrever a fermentagdo
alcodlica é o tipo nfo-estruturado e nfo-segregado. E pouco aconselhdvel a utilizagfio de
modelos mais complexos que consideram as células como individuos distintos constituidos
de varios componentes. Utilizando modelos mais simples, a imprecisdo que possa ocorrer é
compensada pela facilidade de obtengéio e diminui¢dio do niimero de pardmetros cinéticos
necessarios (ANDRIETTA, 1994).

Segundo este mesmo autor, os modelos ndo-estruturados e nfo-segregados, em sua
maioria, baseiam-s¢ na determinagdo da velocidade especifica de crescimento do
microrganismo (z) ou da produgfo de etanol pelo decréscimo da velocidade especifica

MAXIMA (g ) através de alguns termos de inibigdo.

A equac¢fio mais simples para se determinar 4 velocidade especifica de crescimento

dos microrganismos () ¢ a de Monod, apresentada na equagio (1) abaixo:

S

#ﬂﬂméx‘m

(D
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Onde:

1= velocidade especifica de crescimento

Hmax = valor da velocidade especifica maxima de crescimento
S = concentragdo do substrato limitante

Ks = constante de Monod que depende do microrganismo ¢ das condi¢cdes de
cultura
Esta equagBo € valida somente para sistemas onde ndo ha interferéncias
significativas de inibidores, tais como, baixas concentragdes de etanol no meiwo de

fermentagfo.

Diferentes modelos para descrever o comportamento da fermentacio alcodlica
estdo disponiveis na literatura. ANDRIETTA (1994) faz as seguintes citagdes:
DAUGULIS & SWAINE (1987) ¢ THATIPAMAILA (1992), consideram como fatores
relevantes a inibigdo pelo substrato e pelo etanol, desprezando o efeito do substrato
limitante. HOPPE & HANSFORD (1982) ¢ MOMBOUQUETTE (1986), assumem a
inibic8o pelo produto e o substrato limitante como fatores de interferéncia. CHATTAWAY
et al. (1988), consideraram esses fatores como sendo a mibigio pelo produto e pela
concentragio de células. Modelos complexos foram estudados por LEE ¢f al (1989),
JARZEBSKI ef al. (1989) ¢ MONBOUQUETTE (1992), levam em consideragiio as

inibi¢des pelo produto ¢ pela concentracfo celular e ainda o efeito do substrato limitante.

KELLER & DUNN (1978), DAUGULIS & SWAINE (1987) e DOURADADO
et al. (1987), propuseram o modelo descrito na equagfio (2) para representar o termo de

mibigfo pelo substrato:

ﬂzﬂmdx*”"—“——s‘i‘ (2)
J!f(’s+.5’—i~»~1€w '

Onde K4 ¢ a constante de inibi¢3o pelo substrato.
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Os modelos citados por BIROL ef al. (1998) levando em consideracéio a inibicdo

pelo substrato sfio observados nas equagdes (3, 4 e 5):

Modelo proposto por:
- ANDREWS ¢ NOACK:
= e * 1+.’_<sz - ©
s
- AIBA:

Y S
=t ®| ——— |exp| — 4
& [KS,XJFS] '{ K}J

M= g * 2 -5 (5)
"\ Kgx +S S's i

Onde:
K sx= constante de Monod

K 15 = constante de inibicdo pelo substrato

S smix™ concentragio limite do substrato inibidor

THATHIPAMALA (1992) utiliza 0 modelo da equacio (6):
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Onde:
Smax = maxima concentracio de substrato onde nfio ha crescimento celular

Smin = concentraciio onde se inicia o efeito de inibigdo.

Para altas concentragbes de produto ocorre a inibigdo da velocidade especifica de
crescimento pelo etanol, anulando-se o crescimento celular a partir de uma determinada
concentragio. GHOSE & TYAGI (1979b) e BAZUA & WILKE (1977) concluiram que a
mnibigdo pelo etanol afetava s € ndo Kg, logo a velocidade de crescimento pode ser

representada pela equagio (7).

S
N TI. 7
Onde fona; € a velocidade especifica maxima de crescimento na presenga de

etanol.

Uma relagfio exponencial foi proposta por AIBA ef al. (1968), MOULIN et al.
(1980) e BONOMI ef al. (1981) observada na equacéo (8);

~K,F

= Py &

Onde K, € a constante empirica e y .ax possui uma dependéncia exponencial com

DOMIANO ef al. (1985) ¢ LUONG (1985) através da equagdo (9):

H= fhg Y e ©)

K, € a constante de inibi¢fo empirica.

Os modelos citados por BIROL er al. (1998) que levam em consideracio a

inibigdo pelo produto sdo observados nas equagdes (10, 11 e 12):
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Os modelos citados por BIROL ef al. (1998) que levam em consideragdo a

inibi¢dio pelo produto sfo observados nas equagdes (10, 11 e 12):

~ JERUSALIMSKY:
i)

- HINSHELWOOD:
M= iy *[E&TS:S‘}(I_KPJ;P) (11)

Onde K s x ¢ a constante de Monod e K | p, ¢ a constante de inibico pelo produto.

- GHOSE & THYAGI:

P
ﬂ~ﬂm(1-—P ) (12)

X mdx

Onde Px max = concentragiio limite do produto mibidor.

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

equacio (13 e 14) respectivamente, demonstrando a inibic8io péio produto:

P
ﬂx#m*{(l_l)méx} :' (13)
IR A
H= Mo, [1 (PMJ} a4
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H :um(i - PP’ J [K S+ SJ (15)

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

que o valor de Py, a equagiio (15) se reduz & equagio (1), que ¢ a cinética de Monod.

CHATTAWAY et al, (1988) decreveram um modelo para o termo de inibi¢o

pela concentragfio celular observado na equagéo (16):

X
#—#mx[i“Xm) (16)

LEE et al. (1983), JARZEBSKI ef al. (1989) ¢ MONBOUQUETTE (1992)

utilizaram a equagfo (17) para demonstrar o termo de mibigio pela concentragio celular:

ﬂ=#m{1“iJ (17)
X i

DOURADO et al (1987) apresentaram um resumo dos modelos cinéticos para
fermentagdo alcoolica, levando em conta tanto o termo de inibigdo pelo produto quanto de

inibigdo pelo substrato. Os modelos sdo propostos por varios autores a seguir:

- GHOSE & THYAGI (1979a):
ﬂwm.mmgmm.(i—ﬁ] (18)
2 P.!
S ”
Ks+ 84—
K
- SEVELY et al (1981):
hY K P
. R A SR (19)
K.+8 P+K, P,
- JIN, CHIANG ¢ WANG (1981):
3 (EePMoK2S) O
= Lhpay € ¢ e 20)
s s K, +8§ (
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ptkkes) S

= Hmax 20
H= K.+§ (20)

O modelo desenvolvido por TOSETTQO & ANDRIETTA (2002), leva em
consideragfo a presenca de 2 (duas) fontes de substrato (Glicose e Frutose). Para glicose,
este modelo é baseado no proposto por GHOSE & TYAGI (19793) onde o valor do

expoente do termo de inibicdo pelo produto pode assumir valores diferentes de 1 (equagio
21).

G P Y
ﬂxﬂmdx' Gz {}_“P ] (2;.)
Ko +G+— max
K

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

G F p Y
H= #M{I"—)- 1- } (22)
F Fl { Pméx,F

na equagdo 22.

Onde:
G) . L
[I _}‘_) ¢ o termo de diauxia,

G € a concentracdo de glicose ¢ F € a concentragio de frutose

SCHLEGEL (1990) observou a aparigio de duas fases de crescimentio ou duplo
ciclo de crescimento em meios contendo misturas de substratos. Na mistura de glicose ¢
sorbitol, a E.coli consome a glicose em primeiro lugar. A glicose induz a sintese das
enzimas, bloqueando a0 mesmo tempo o consumo de sorbitol. O sorbitol s6 serd consumido

quando toda a glicose for consumida. Este fendmeno € chamado de diauxia.

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

um modelo (equagdo 23), que levou em congsidera¢io o termo de inibicdo pelo produto,
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p= e —5— 1= L) [ A (23)
K;+8§ P X, .
Onde m=1, n=1,

JARZEBSKI & MALINOWSKI (1989) apresentaram um modelo (equagio 24),
considerando a perda da viabilidade celular. O modelo ¢ utilizado quando se tem alta

concentracio celular:

Al A2
P Xt 5%
r= g 1= ——| ||1- o @49
P X i Ks+ 8
Onde:
Xt=Xv+Xd Xv - células viaveis

Xd ~ células inativas (mortas)

2.6 Biorreatores de Leito Fixo

Um reator de leito fixo consiste em um tubo cilindrico preenchido de forma
compacta por células de microrgamismos e o reagente (substrato) escoa através do leito, que

¢ poroso. A Figura 2 esquematiza o reator.
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Figura 2— Sistema de Bancada com diluidor em linha e fermentador tipo torre (VIEGAS e al., 2002¢)
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Os biorreatores de leito fixo possuem muitas vantagens em relagfio as outras
configuragBes como: simplicidade no seu design e controle operacional (TYAGI et. al,
1992); altas taxas de reagfio e concentragdes de células (DOCHAIN et al., 1997);
facilidade de recuperagio dos produtos (FUKUDA, 1994); pouca necessidade de
equipamentos auxiliares como centrifugas; fixacdo das particulas no leito; escoamento
tubular; equipamentos de grande capacidade (FROMENNT & BISCHOFF, 1990); entre

outras.

As desvantagens relacionadas ao emprego desses biorreatores sdo principalmente &
transferéncia de calor (baixa condutividade). Nestes reatores, onde a taxa de reacfo pode
ser relativamente maior na entrada, devido a maior concentragio de substrato, em reagdes
exotérmicas a taxa de liberagdo de energia ao longo da altura do reator nfo é uniforme
(TOLEDO, 1999). Outro fator que afeta a transferéncia de calor é o tamanho das particulas
(flocos de células) que nfio podem ser muite pequenas por causarem entupimentos e alta

queda de pressdo.

Os reatores de leito- fixo sfio equipamentos largamente utilizados na indGstria
quimica, principalmente em reagdes cataliticas. Porém, atualmente pesquisadores tém se
preocupado com a aplicaglio deste tipo de reator em processos biotecnolégicos, onde o
microrganismo atua como agente de transformagio principalmente pela simplicidade no seu
design e controle operacional (TYAGI et al 1992). Esses autores trabalharam com

levedura Saccharomyces cerevisiae imobilizadas em gel para produgio de etanol.

Segundo FUKUDA (1994), biorreatores com células imobilizadas para produgéio
industrial de etanol vém sendo aplicados deste 1982. LINKO, et al, (1981)
NAGASHIMA et al., (1983) usaram leveduras Saccharomyces cerevisiae imobilizadas em
alginato de célcio como suporte para produgio de etanol. NAGASHIMA et al., (1983)
obtiveram de uma planta piloto, uma produtividade de etanol 20 vezes mais alta que em um

processo sem imobilizacdo. A planta pode ser operada mais de 4 meses sem esterilizagao.

GODIA et al, (1985) fizeram a imobilizagio da Saccharomyces cerevisiae para
produgdo continua de etanol em reator tubular exibindo uma boa performance e alta
produtividade (15,8 g /L.h de etanol). BRAVO & GONZALEZ (1991) trabalharam com
um reator encamisado tipo torre de leito fluidizado com imobilizagdo de células de
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Saccharomyces cerevisiae em esferas de alginato e obtiveram uma concentrag@o de etanol

de 41 g/L.num tempo de residéncia de 6.64 horas..

Outro método de imobilizagio utilizado por BLACH ef al. (1984) foi a
imobilizag@o passiva tipo colonizagio, utilizando um suporte poroso, que foi desenvolvido
por ALKINSON et al. (1979) para imobilizar a levedura Saccharomyces cerevisiae para
produgio continua de etanol. WIECZIREK & MICHALSKI (1994) estudaram um
processo de fermentacdo continua com células altamente floculantes do tipo
Saccharomyces cerevisiae. Através dos dados obtidos de rendimento e produtividade, pode-
se afirmar que o processo é muito superior aos obtidos quando usados métodos

convencionais.

VIEGAS (1999) estudou um sistema de fermentacio continua operando com dois
reatores tipo torre ligados em série, utilizando linhagens de leveduras floculantes isoladas
de um processo industrial de producfo de etanol. As linhagens de leveduras floculantes do
tipo Saccharomyces sp foram escolhidas em fungfo da sua capacidade de floculagfio, que é
responsdvel pela permanéncia destas no reator. Os valores de produtividade foram.
satisfatorios atingindo até 19,44 mL etanol/L.h (15,40 g etanol/L.h)} com rendimentos
elevados de 93%.

2.7 Modelos matematicos para Reatores de Leito Fixo

2.7.1  Descriciio dos Principais Modelos Matemdticos

Atualmente, em funcdo do desenvolvimento da informdtica e da existéncia e
disponibilidade de simuladores industriais ou da possibitidade de serem desenvolvidos, é
inconcebivel ampliar a escala de reatores sem ao menos um certo grau de modelagem
(TOLEDO, 1999).

O modelo pode ser fundamental e baseado em informacgdes separadas de vérios
aspectos do processo, amarradas e fundidas num conjunto de equagdes simulando o reator,
ou pode ser semi-empirico, baseando-se em experimentagio piloto para ajuste dos
chamados “pardmetros efetivos do modelo” (FROMENT & HOFMANN, 1987).

23



Os modelos matemdticos sfo necessarios para a descrigio do comportamento
estaciondrio e dindmico dos biorreatores de leito fixo. De acordo com (KHANNA &
SEINFELD, 1987) o tipo de modelo e nivel de complexidade na representacio do sistema
depende do uso para o qual o modelo serd desenvolvido. Recentemente, interesses na
modelagem de operagdes em estado estaciondrio aumentaram significantemente devido a
sua importincia no design do reator de leito fixo e controle de processos (ZHENG & GU,
1996). Pesquisadores como SMITH (1981), HILL (1977) ¢ BAILEY & OLLIS (1986),

estudaram o comportamento dos reatores no estado estaciondrio.

A principal deficiéncia na modelagem matematica dos bioprocessos estd na
cinética microbiana incorreta e imprecisa. Por isso ¢ necessario um modelo que descreva o
comportamento da melhor maneira possivel, sendo capaz de prever inclusive o
comportamento dindmico. No entanto, TOLEDO (1999) ressalta que um modelo dinimico

requer um grande esfor¢o computacional aumentando o tempo de processamento.

DORAISWAMY & SHARMA (1984) propuseram categorias de modelos usados
para descrever o comportamento de reator de leito fixo, que sfo as seguintes: Continuos
Célula de Mistura, Canal ¢ Fluxo Cruzado. Os modelos continuos sfio modelos do tipo
“Fickianos” com cardter deterministico, os. quais. sfo classificados entre medelos pseudo-
homogéneos ¢ heterogéneos. Os demais modelos sfio propostos como alternativa aos

modelos continuos.

Para estabelecer uma methor nogo entre os modelos, estes sfio classificados em
pseudo-homogéneos e heterogéneos, onde os modelos pseudo-homogéneos ndo consideram
explicitamente a presenca de células no sistema, ou seja, nfio fazem distingio entre a fase
fluida e a fase solida e os modelos heterogéneos, em contraste, apresentam equagdes de
conservagdo para o fluido ¢ célula, estes estabelecem equagles distintas para ambas as
fases. Existem ainda, abordagens pseudo-homogéneas modificadas, as quais incluem

implicitamente a presenga de células TOLEDO (1999).

A Figura 3 proposta por (FROMENT & HOFMANN, 1987) citada por
TOLEDO (1999} classifica em ordem de complexidade, os modelos pseudo-homogéneos e

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

O modelo basico Al descreve um escoamento “plug-flow” através do leito; €
unidimensional por assumir uniformidade na segio perpendicular ao fluxo, exceto a uma
camada fina préxima i parede, onde calor é trocado com a vizinhanga. Os modelos
unidimensionais consideram entfio apenas as variagdes ao longo da dire¢do predominante
de escoamento (pardmetros agrupados). O modelo AIl se desvia do “plug-ﬂow"’ pela
superimposigdo da dispersio na diregdo axial. No modelo AIll, além da dispersio na
dire¢fio axial, considera-se ainda a dispersdo na diregfio radial, por causa da ocorréncia de
gradientes de concentra¢do e temperatura, tornando-se um modelo bidimensional. Todos os

modelos acima citados sfo pseudo-homogéneos.

Dentro da categoria de modelos heterogéneos so citados os seguintes modelos: 0
modelo Bl ¢ derivado do modelo bésico pseudo-homogéneo, Al, considerando gradientes
de concentragio e temperatura sobre o filme ao redor das particulas. O segundo modelo Bl
unidimehsional, ¢ acrescido de gradientes intraparticulares. O modelo Bl considera

gradientes axial e radial no reator, além de gradientes locais entre ¢ intraparticulares.
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Segundo FROMENT & HOFMANN (1987) citado por TOLEDO (1999), os
parametros de dispersiio méssica utilizados sfio efetivos, o que possibilita a simplificacio
do modelo e facilita relativamente a determina¢io de correlagBes para os pardmetros
envolvidos. Para situagdes nfo isotérmicas, a transferéncia de calor ¢ inchuida no modelo.
No modelo basico pseudo-homogéneo (Al), o calor é considerado ser somente transferido
por convecgdo global. Quando dispersdio axial e/ou radial é acrescentada, como nos
modelos All e AIll, calor é também transferido por condugfio efetiva. Nos modelos
heterogéneos, ¢ descrita em termos de mecanismos convectivos, Mecanismos de transporte
dentro das particulas sio expressos em termos de difusdo e conduglo efetiva, com
apropriada difusividade e condutividade efetivas. No modelo BIII a dispersio no leito é
considerada por um caminho analogo ao usado no modele pseudo-homogéneo Alll, porém

0s mecanismos sfo separados, ocorrendo na fase fluida e solida respectivamente.

2.7.2  Modelos Matemdticos aplicados & Fermentagdo Continua utilizando

Leveduras Floculantes

Muitos pesquisadores estudaram o comportamento de um biorreator continuo
utilizado leveduras floculantes com o objetivo de melhor compreender a dindmica do
processo. ADMASSU et. al., (1985) desenvolveu um sistema continuo operando com
reator tipo torre com altas concentragdes de leveduras floculantes e altas produtividades de
etanol, obtendo um modelo cinético que leva em consideracio a inibicio pelo etanol ¢

limitagdo pelo substrato.

OLIVEIRA et al., (1998) desenvolveu um modelo matematico para se estimar a
performance de uma fermentacfio continna num reator tipo torre com reciclo de células
floculantes testando diversos modelos incluindo lineares, paraboélicos, hiperbdlicos,
exponenciais ¢ nio-lineares. Parfmetros cinéticos foram estimados no estado estacionario
para diferentes concentragdes de aglcar na alimentagfo (160, 170, 180, 190, 200 g/L) a
temperatura de 30°C e uma taxa de dilui¢8o constante de 0,2/h .

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

(1984) desenvolveun um modelo matematico utilizando as seguintes equacgdes (25) a (27):
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Onde:
Ysus - Produgfio de Células: Massa celular produzida/ substrato consumido;

Ypis - Rendimento da Reag#o: Produto formado/ substrato consumido;
e 2
A - Area transversal de escoamento (cm );

1 - Velocidade de crescimento especifica (h'I);

F - Vazdo de Alimentagfio (mL/ hora);
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3. MATERIAL E METODOS

3.1 Materiais

3.1.1  Microrganismos

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

isolada da Unidade de Fermentagdo Industrial da Usina Junqueira.

3.1.2 Indculo

O inéculo utilizado na partida do sistema foi preparado da seguinte maneira:
erlenmeyers de 250 ml contende 100 mL de meio estéril (15 minutos/121°C), foram
inoculados com suspensdo 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 seguida, o material fermentado contendo as células crescidas foi alimentado aos

biorreatores.

3.1.3  Meio utilizado para obtencao do inéculo

O meio utilizado para a obtengfio do indculo foi preparado da seguinte maneira:
erlenmeyers de 250 mL contendo 100 mL de meio estéril (15 minutos/121°C), sendo esse
meio composto de 150 g/L. de Sacarose, 5,0 g/I. de Fosfato diacido de potassio, 5,0 g/l de
Cloreto de amonio; 1,0 g/I. de Sulfato de magnésio heptaidrato, 1,0 g/L de Cloreto de
potassio e 6,0 g/l. de Extrato de levedo.

3.1.4  Meio utilizado na fermentacio

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

levedura e sais com a composigio basica 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 construidos a partir de um projeto baseado em
experiéncias industriais e principios basicos de engenharia. Os mesmos foram construidos
em vidro na forma de torre (5,8 cm didmetro e 78 cm de altura), contendo uma camisa para
controle da temperatura, sendo esta mantida constante a 32 °C por meio de circulagdo de
agua.

A fim de tornar o processo o mais proéximo possivel de uma planta industrial,
desenvolveu-se um sistema de preparo do substrato de alimentag8o, através de dilui¢do em
linha do meio concentrado que consiste do meio descrito no item 3.1.3 s6 que 4 vezes mais
concentrado. Este sistema ¢ constituido por duas bombas peristélticas ligadas diretamente a
frascos contendo agua e solugdo concentrada de substrato. A concentragdo desejada de
substrato na alimentacdo dos reatores foi obtida através do ajuste da dilui¢do do meio
concentrado através da manipulacdo da vazdo de agua em funcdo da vazdo de meio
concentrado. A mistura destas duas linhas eram realizadas em um frasco agitado
denominado diluidor. Ajustou-se o nivel de trabalho deste diluidor para que 0 mesmo néo
alcangasse tempos de retencdo superiores a 10 minutos evitando assim altos niveis de
contaminagdo. A Figura 4 mostra esquematicamente o sistema de fermentagdo utilizado nos

ensaios.

Ap6s a diluigdo do substrato, este com vaz@o e brix ajustados foi alimentada pelo
fundo dos dois reatores de forma independente, através de uma bomba peristaltica. Os
efluentes dos dois reatores foram enviados para o tanque de descarte. A utilizagdo de dois
reatores em paralelo teve como objetivo obter resultados em duplicata para as diferentes

condig¢des de ensaio realizadas.
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Figura 5 - Esquema dos Biorreatores de bancada ligados em paralelo
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3.1.6  Operacdo do Reator

O sistema proposto foi constituido por dois biorreatores tipo torre (Figura 4),
sendo que ambos foram alimentados de forma independente com a mesma vazfio e mesma
concentragiio de substrato. O vinho fermentado proveniente destes fermentadores foram

enviados para o tanque de descarte.

3.1.7  Condugio dos Ensaios

ApoOs a inoculagfio das cepas de levedura e preparo do substrato de alimentag@o, os
ensaios foram conduzidos da seguinte maneira: o inoculo foi adicionado ao sistema pelo
topo dos reatores. Iniciou-se a alimentag&o 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 vazio de alimentac;éo' até que os leitos formados pela levedura
atingissem cerca de 45 cm de altura. Neste ponto, iniciaram-se os ensaios visando a
determinacgfio do perfil de concentragfio de substrato ¢ produto ao longo do reator. Estes
ensaios consistiram em 9 diferentes condi¢Ges de operagio, onde foi variada a concentragfio

de substrato no meio de alimentaco e a vazdo do mesmo.

A Tabela I mostra as condi¢fes nas quais foram realizados os ensaios.

Tabela 1 — Arranjo dos ensaios condazidos ne biorreator.

Ensaios Vazio (mL/min) Brix (% de sdlidos Tempo de
solliveis em solugdo) | Residéncia (horas)
01 9,6 15 2,43
02 9.7 18 2,40
03 : 10 71 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 condi¢io ensaiada, foram coletadas 12 amostras de cada reator de cima
para baixo, correspondente as alturas de 5, 10, 15, 20, 25, 30, 35, 40, 45, 50, 55, ¢ 60 cm,
das quais foram analisadas as concentracdes de: etanol, sacarose, glicose, frutose ¢ ART .
Para garantir que os biorreatores estavam operando em estado estaciondrio, esperava-se no

minimo 24 horas (minimo de 5 tempos de residéncia) de uma coleta para outra.
3.2 Métodos Analiticos

3.2.1  Determinacio de solidos soliveis

A determinacfo da quantidade de sélidos soliiveis (%) no meio de alimentago foi
realizado em refratdmetro 6tico (Marca: American Optical ABBE Refractometer).

3.2.2  Preparacio das Amostras

Apés o reator ter atingido o estado estaciondrio, 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 1ym e congeladas.

3.2.3  Determinacdo de Sacarose, Glicose, Frutose, Glicerol e Etanol

As anélises de Sacarose, Glicose, Frutose, Glicerol e Etanol no vinho fermentado e
no mosto foram feitas utilizando-se Cromatdgrafo Liquido de Alta Eficiéncia (HPLC) nas

seguintes condigdes:
- Eluente — H>80, 0,IN a vazio de 0,5 mL/min.
- Volume de injeclio — 75 plL.
- Temperatura da Coluna — 35°C,
- Detector — Indice de refragio (Waters Modelo 401)
- Padrfio utilizado — Sigma.
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- Coluna utilizada — Metacarb 87H (300 x 7.8 mm)

3.3 Modelagem do biorreator

3.3.1 Modelos cinéticos

Expressdes matematicas que descrevam a cinética microbiana sio de extrema
importincia para um melhor entendimento do comportamento dos biorreatores, Foram
testados entfo pela simplicidade, modelos cinéticos do tipo nfio estruturados e nio
segregados levando em consideracdo a limitag@io pelo substrato, a inibigio pelo substrato,

produto e massa celular.

Foram avahados os segumntes modelos para um Winico substrato JIN ef al. (1981),
SEVELY ef al (1981) e TOSETTO & ANDRIETTA (2002).

A equacdo (19), (20) e (21) descreve o modelo de SEVELY ef al., (1981), JIN, et
al., (1981) e TOSETTO & ANDRIETTA (2002) respectivamente.

S K P
S KPP (19)

K;+§ P+K, P,
ﬂ — Mnéx‘e(“K]'P)'(“KZ‘S) . S (20)

Ky +S
S pPY
Ko+S+52 N fnes
K

I
Estes modelos levam em consideragfio uma Unica fonte de substrato.

Um novo modelo foi proposto considerando a hidrolise da sacarose ¢ o consumo
de glicose e frutose como fontes independentes de substrato. As equagbes (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 equagdo (30) representa a cinética de
hidroélise da sacarose proposta neste trabalho.

G P Y
ﬂ=y,,,éx*-----—~——65—*(1—P ) (28)
K3G+G+— max.F
e
p=ym*(z—%]* <l = *[sz“’J (29
Ky +F mix.F

G C .
onde (i -—E) ¢ o termo de diauxia para a frutose, G € a concentragfio de glicose e F

¢ a concentracio de frutose.

S G F P
— 2 {1_ J*(I— Hl_m] 60
KM%S%-S— s Foas P

is

onde v = velocidade especifica da mdrblise da sacarose

Vmar = velocidade especifica méxima da hidrélise da sacarose

3.3.2 Modelagem e Simulacio Matemdtica do Biorreator

A modelagem matemitica de reatores tem sido utilizada por diversos autores com
diferentes objetivos. Neste trabalho, modelos matematicos foram desenvolvidos para
reatores de leito fixo tipo torre com o objetivo de descrever o comportamento estaciondrio

para fins de estudos de aumento de escala do mesmo.

A modelagem matematica ¢ simulagfo de dados experimentais através de métodos
computacionais sdo ferramentas de extrema importincia para se entender o comportamento
dos biorreatores. Procurou-se entdo desenvolver um modelo capaz de representar a resposta

dos biorreatores &s mudangas nas varidveis de operagdo.

A modelagem de biorreatores tipo torre que operam com células de levedura auto-
imobilizaveis € bastante complexa ¢ de extrema importncia para o estudo de aumento de

escala, principalmente pelo efeito de desestabilizagdo do leito que pode ocorrer pela
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velocidade de geraclio de dioxido de carbono durante o processo fermentativo. O
desenvolvimento de um modelo que possibilite a representagdio real do comportamento
deste reator ¢ fundamental para que se possa determinar as condi¢bes de operagfio dos
reatores industrialmente para que este efeito ndo ocorra, pois seria uma situagfo inaceitdvel
em um biorreator industrial, devido aos custos que esse fendmeno causaria. Através da
modelagem do biorreator ¢ possivel desenvolver ferramentas computacionais para verificar
o comportamento de todos os fatores que possam interferir na estabilidade do biorreator em
diferentes condicBes de operac¢do, sem que novos ensaios em escala de bancada sejam
realizados.

Nesta fase do trabalho, através de uma andlise detalhada do sistema de
biorreatores, foi desenvolvido um modelo matematico de acordo com as seguintes

consideragfes:

- Modelo pseudo-homogéneo, ou seja, nfo foi considerada explicitamente a

presenca de células no sistema;
- Estado estacionario em fungio de z;
- Escoamento “plug-flow” através do leito;

- Comportamento tubular ideal, desprezando os efeitos de dispersio axial e
radial.

Antes de realizar a modelagem algumas varidveis e pardmetros foram classificados

COIMo:
a) Variaveis de estado: definem o estado do processo:
X, S, F, G, ART, P

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

operador do processo:
F, Sz-0, P70, Xz-0
¢) Varidveis intermediarias: taxas que podem ser expressas em funcio das
varidveis citadas acima:
Vs, Ho, M s Hp, € HX

UNICAMP

BIBLIOTECA CENTRAL
SECAN CIRCHLANTF
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d) Parametros cinéticos:

Kse, Ksr, Kis, Kir, Kig, Km, fmix, Vmax, Pmax, Ximix, Smax, Fmix, Gmax, m,

¢) Parmetros estequiométricos:

Y Yup Ypis, Yo Yus Yup, Y Ypi Yeos Yos

As equagdes do modelo podem ser obtidas através dos balangos em um elemento

de volume do reator:

e Balanco de Massa:

Actomulo = entrada — saida + geragfio ¢/ou consumo

V .
d(%‘") =Fpr —Fp2P2
Sendo p = constante = P=p:
Obs: N#o ha geraciio
dav
“d”t" =F, —Frz

Considerando estado estacionario V = constante

iti =0 entio:
dt
Assim: Fz=F 1A

o Balanco de Substrato:
Actmule = entrada — saida -+ geracfio e/ou consumo

asv

(7)=S2F'MSZ+AZ “""rSAV
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Considerando estado estacionario: (%;:) =0 e AV=A.Az

F(S, —8,,, =rsAAz

as  rg.A
&z F
¥ L 1724
y YX i8
A = Area total, onde:
A=g.Ac : (32)

g = Porosidade do leto de células
Ac = Area transversal de escoamento

das _ Adc*e

dz Yy F

Desenvolvendo-se, tem-se:

* X (33)

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

ds WAc*g*

a) Para a sacarose o Balango fica: %= "TF v.X (34)
¥
b) Para a glicose o Balango fica: 9 =0.526(8,., - 8,)— -5 % X (35)
dz ' Yeg ¥ F
*
¢) Para a frutose o Balango fica: ar _ 0.526.(S,, ~S,)- AcTe *u..X  (36)
dZ [ i YX,S *F

s Balanco de Produte:

Actmulo = entrada — saida + geragdo

(-é;—rf) =P, F. - P, +Az.F +r,AV

Considerando estado estacionario: (d;‘_V) =0 e AV=AAz
t

F(Py =Py ) =-1p ANz
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7y = Yoss « 79,4
Yyis
Assio P _ _Yos ,Acs, ¢

dz Yy F

e Balang¢o de Células:
Actmulo = entrada — saida + geragio

[L‘d i‘:} =FX, -FX,,,, +ryAV

Considerando estado estacionario: (7} =0 e AV=AAz

F(X; - X7 ) =Ty AdAz

dX r..Ad

dz F

Assim: —— =% X

(37

(3%)

Considerando a concentrac@io de células constante ao longo do leito, tem-se que a

equacio (38) se anula.

Nas equagdes de (31) a (38), V ¢ o volume do biorreator, F ¢ a vaziio volumétrica

38

na alimentaco, p ¢ a relaglio entre a massa seca e o volume de massa Gmida; S, X, e P sfo
as concentragdes de substrato (sacarose, glicose, frutose e ART), células e produto
respectivamente; rs, ry, € Ip sdo respectivamente as velocidades cinéticas de consumo de

substrato, crescimento de células e formagio de produto; Y. € a produgio de células:



massa celular produzida por substrato consumido; Yy, é o rendimento da reacfio: produto

formado por substrato consumido.

3.3.3  Ajuste dos pardmetros cinéticos

Foram realizados ensalos em reatores de bancada em diferentes condicGes de
vazo e brix para obtengdio de dados experimentais, para posterior seleclo e ajuste de
modelos cinéticos. Amostras foram retiradas de 12 pontos ao longo do reator, sendo
possivel desta forma obter o perfil de concentragfio de sacarose, frutose, glicose, ART

(agticares redutores totais) e etanol em fungio da altura do mesmo.

Utilizando os modelos matematicos e os diferentes modelos cinéticos estudados,
foi possivel obter os perfis de concentragdo de sacarose, glicose, frutose, ART e etanol, pela
resolugiio do conjunto de equacOes diferenciais de primeira ordem. Através de uma rotina
de ajuste desenvolvida em DELPHI 5.0, foi possivel obter o conjunto de pardmetros
cinéticos que melhor se justam aos dados experimentais. O melhor grupo de parimetros é
obtido através da minimizagio da somatdria dos desvios quadrados, calculados como
descrito na equagfo (39), isto é, quanto menor a somatoria desses desvios quadrados,

methor seré o ajuste dos pardmetros cinéticos aos dados experimentais obtidos.

N
D= Z(xi - xe)2 (39
i=1

Onde:
N = niimero de pontos
xi = dados calculados pelo modelo

xe = dados experimentais
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 Dades experimentais

Sabendo-se que a estabilidade do leito de céhulas € uma fungfio da quantidade de gas
carbbnico liberado por unidade de tempo e que este, aumenta com a quantidade de
substrato alimentado ao reator, definiu-se como taxa de aplicacdo a quantidade de substrato

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

Ta=8*Q (41)
Onde: Ta=taxa de aplicacgio
S = concentragfio de substrato
Q = vazio de alimentagfo

Para determinar a taxa de conversfo do substrato em produto utilizou-se a equagio

(42):
%%m N Z S (42)
Onde: Tc = taxa de conversio
S = concentracfio de substrate
N = niimero de pontos
A Tabela 2 mostra os valores para as taxas de aplicacio empregadas no sistema de
biorreatores.
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Tabela 2 - Taxas de Aplicaciio empregadas no sistema de biorreatores

Vazio de Alimentacio Concentraciio de Substrato Taxa de Aplicacgiio

(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 2427 174,74
0,96 147,19 141,30
0,99 1856 ' 183,74
0,99 279,49 276,69

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

Gltimo experimento.

As tabelas 3 a 11 apresentam os resultados obtidos experimentalmente dos nove
ensaios, para as concentragGes de sacarose, frutose, glicose, ART e etanol nas amostras
coletadas nas alturas de 0, 5, 10, 15, 20, 25, 30, 35, 40, 45, 50, 55 e 60 cm do reator.

A Tabela 3 mostra os resultados obtidos pelo Experimento 1, onde a vazio de
alimentagio € a concentragio de substrato foram de 9,6 mL/min e 155,79 g/L de ART

respectivamente.
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Tabela 3 — Experimento 01- Vaziio de 9,6 mL/min (7= 2,43 horas) e brix de 15%)

Z(cm)

Reator 1

0
05
10
15
20
23
30
35
40
45
50
55
60

Reator 2

0
03
10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
60

Sacarose

@)

150,8119
31,4619
22,9369
19,5269
14,0259
10,6159
5,5009
2,0909

SOOOo o

150,8119
38,7484
29,3709
25,9609
12,3209
10,4229
4,45547
2,32422
2,89797
2,32422
2,1231
2,1231
1,9526

Glicose
(z/L)

0
19,9082
21,3623
21,3623
25,2221
14,3164
10,6811
5,5918
5,5918
7,0459
17,7729
17,7729
7,7729

0
13,5893
12,1352
12,8623
11,9541
7,1582
5,3405
3,5229
3,1594
3,8864
3,2903
3,1449
3,7357

Frutose
L)

0
27,5297
31,8950
28,9848
37,7740

23,223

17,4026
14,4924
15,2199
18,8577
19,5852
19,5852
19,5852

0
20,3128
19,5852
20,3128
16,6750
11,6115
9,7926
8,3375
8,0650
10,8839
10,2150
10,0284
10,6105

Glicerol
@L)

OO0

4,3734
3,0371
3,4699
4,5736
4,4005
4,6764
4,1029
4,4870
3,7837

2,2906
2,6639
2,5827
3,0263
2,4382
3,6717
4,1505
4,1857
4,1857
3,7993
3,6521
3,9140

Etanol
/L)

0
31,4946
33,7701
38,5456
50,3452
42,3968
44,4000
58,6141
60,1686
64,6556
63,1973
63,0531
64,5594

0
27,7981
31,6601
35,7625
40,2174
45,6049
53,1683
59,8908
64,1294
65,9402
63,7912
63,8523
64,4034

ART
L)

155,7900
86,5556
77,4014
70,9017
77,7603
48,7140
33,8742
22,2852
20,8117
25,9036
27,3582
27,3582
27,3582

155,790
74,6899
62,6372
60,5024
39,5085
29,7412
19,8231
14,3070
14,2223
16,2169
16,2902
15,7083
15,8117

As Figuras 6 ¢ 7 mostram graficamente estes valores.
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Figura 6 — Perfil das conceniracdes de Sacarose, Glicose, Fratose, ART ¢ Etanol com vazio de 9.6
mi/min e brix de 15% para o Reator 61
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Figura 7 — Perfil das concentragbes de Sacarese, Glicese, Frutose, ART ¢ Efanol com vazio de 9,6
mE/min ¢ brix de 15% para ¢ Reator 02

Pode-se observar pelos dados contidos na Tabela 3 e Figuras 6 ¢ 7 que os perfis de
concentracdes de sacarose (3), glicose (G), frutose (F), ART e etanol mostraram ao longo
do reator algumas variagOes que ndo puderam ser explicadas. Estas concentragSes
permaneceram constantes quando o leito de células terminou em 43 cm no Reator 1 e 4%
¢m no Reator 2. Como no reator 2 a altura do leito foi superior, consequentemicnie a
conversio de ART em etanol também fo1 maior. Isso ocorre devido a baixa concentrago de
células existente na parte superior do reator onde ndo ha formacdo de leito, ou seja, apds a
altura (H) de 45 cm  de ambos os reatores, a concentracio de etanol apresentou uma zona
de estabilizacfio, assim como, as concentracdes de aclcares, mas no Reator 2 estas
concentracdes foram maiores de etanol e menores de agleares quando comparado com o

Reator 1. Pode ser observado ainda nestas figuras que o consumo de glicose € 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 estfio presentes no meio.

A Tabela 4 mostra os resultados do Experimento 2, onde a vazio de alimentaciio e

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

Tabela 4 - Experimento 02- Vazie de 9,7 mL/min (v= 2,4 horas) e brix de 18%

Sacarpse

Z(cm) Ghicose Frutose Glicerol Etanol ART
(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/1) L)
Reator 1
] 174,6819 ] 0 4 ) 183,8757
05 46 8309 22,3139 31,9536 2,6639 27,2212 106,7212
10 25,1084 20,4033 34,3219 3,3942 37,2684 88,1552
15 13,1734 17,2246 26,0434 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 40292 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 470948 33,0492
60 1,4717 9,7028 21,7972 3,3093 48,2326 33,0492
Reator 2

0 174,6819 0 0 t] 0 183,8757
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
i5 34,4859 17,9516 30,4985 3,6431 46,4031 84,7511
20 28,5184 17,2246 31,2260 4,0100 41,7398 78,4700
25 21,0792 15,5192 20,7089 3,5879 48,3768 66,4168
30 19,8004 15,1557 29,4364 4,0091 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 35,6521 19,4842
55 2,3242 4.2557 12,3390 3,3715 37,9678 19,0356
60 1,8979 42557 11,6115 3,4012 53,4968 17,8593
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As Figuras 8 e 9 mostram estes dados de forma grafica.
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Figura 8 — Perfil das concentracdes de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etanol com vazio de
9,7 mi/min e brix de 18% para o Reator 01
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Figura 9 - Perfil das concentracies de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etanol com vazio de
9,7 mL/min e brix de 18% para o Reator (2

Observa-se pelos dados contidos mna Tabela 4 e Figuras 8 e 9, que o perfil de
concentragio de etanol, apos o término do leito sofre uma queda acentuada, passando de 67
g/L para aproximadamente 47 g/L. no Reator 1 e de 68 g/L para 55 g/L. para o Reator 2. Este
fato pode estar relacionado com a amostragem ou entdo a anomalia do leito, pois nesta
regido de transi¢do existe um acumulo excessivo de gis formando canais preferenciais e
grande turbuléncia, como pode ser observado nas Figuras 10 e 11. No entanto, esta variagio
ndo foi observada para as concentragdes de aglicares, as quais se comportaram como no

Experimento 1, ou seja, ap6s o término do leito estas se mantiveram constantes.
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Figura 11 — Detalhe do fluxo de CO; ao longo do leito
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A Tabela 5 mostra os resultados do Experimento 3, onde a vazio de alimentaciio a

concentracdo de substrato foram de 10 mL/min e 192,85 g/L. de ART respectivamente.

Tabela 5 - Experiments 03- Vazio de 10 mL/min {t= 2,33 horas) e brix de 20%

Z{cm) Sacarese Glicose Frutose Ghlicerol Etanol ART
(/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) g/L)
Reator 1
0 183,2069 0 0 ] 0 192,8494
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 42,6308 76,1605
30 12,9804 22,7897 39,2584 3,9422 48,6398 75,7118
35 98,9967 22,4262 36,9859 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 12,6110 29 8002 4,7970 62,3185 44 8578
55 2,3242 12,6110 29,8002 4 8565 61,4692 44 8578
60 1,.8979 11,8840 28,7089 4 8105 67,1901 42,5908
Reator 2

0 183,2069 0 0 0 0 192,8494
03 86,4884 25,2221 38,5015 3,1345 33,7080 154,7642
16 30,2234 17,2246 29,0434 3,7675 37.8137 78,0821
15 24,2559 16,4975 29,7706 4,1083 45,5377 71,8010
20 16,1400 17,2246 297709 3,8757 46,3710 67,1439
25 18,2884 15,7765 20,0434 4,1624 45,6480 64,0649
36 13,4067 15,1557 29,0727 3,8035 51,3094 58,3407
35 6,16047 16,7934 23,6160 4.5157 56,1409 40,8942
44 4.8817 R,2487 19,6145 4,4508 61,5894 33,0019
45 2,7504 35,7041 17,0681 4,650 68,8567 25,6674
50 2,7504 5,7041 17,0681 4,6077 63,1679 25,6674
A5 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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As Figuras 12 e 13 mostram estes dados de forma grafica.
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Figura 12 — Perfil das concentracdes de Sacarose, Glicose, Frutose, ART e Etanol com vazio de 10
mL/min ¢ brix de 20% para o Reator 01
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Figura 13 — Perfil das concentragfes de Sacarose, Glicose, Frutose, ART ¢ Etanol com vazio de 18
mL/min ¢ brix de 20% para ¢ Reator 02

Os perfis mostrados pelas Figuras 12 e 13 sfo bastante semelhantes a aqueles
obtidos para o Experimento 1, ndo sendo observado a queda de concentragdio de etanol ap6s
o término do leito como ocorrido no Experimento 2. Ac se comparar os resultados obtidos
para os Experimentos 1, 2 ¢ 3 observa-se um aumento na concentragio de aglicares no final
dos Reatores 1 ¢ 2 com o aumento da concentragdo de agicares no meio de alimentag#o.
Nota-se amda, que este aumento foi maior para o Reator | quando comparado ao Reator 2.
Isto esta vinculado com a altura do leito que nestes trés experimentos foi maior para 0
Reator 2. A conversdio de ART 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 conversdo de ART nos Reatores 1 ¢ 2 ndio sofreram alteracfio nos
48



Experimentos 1 e 2, mas cafram para o Experimento 3. Este fato mostra que a taxa de
aplicagdio de substrato no Experimento 3 pode estar alterando a compactacio do leito
aumentando a porosidade do mesmo, diminuindo assim, a concentracio de células, o que
acarretaria em uma diminuvicio na conversdo de substrato ja que a altura do leito se

manteve inalterada.

A Tabela 6 mostra os resultados do Experimento 4, onde a vazio de alimentagio e

a concentracédo de substrato foram de 12,9 mL/min e 153,84 g/L. de ART respectivamente.

Tabela 6 - Experimento 04- Vazée de 12,9 mE/min (t= 1,81 horas} ¢ brix de 15%

Z{cm) Saearose Glicose Frutose Glicerol Etanol ART
(/L) (g/L} (e/Ly (g/L) (e/L} (g/L)
Reator 1
0 146,1516 0 0 0 0 153,8438
05 46,3533 25,2960 32,2174 0 19,2889 106,3065
10 24,0845 22 9889 32,9865 2,2206 19,2880 81,3276
5 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 31,4308 2,7400 46,9806 55,8003
30 6,9330 17,4921 30,5658 2,7400 45,7579 59,6717
35 6,2528 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 84182 20,3383 3,2832 36,9806 31,1189
55 22,2448 8.4182 20,7238 3,2832 57,8704 31,3034
60 4,4709 8,0337 19,5643 3,2832 53,2033 31,0541
Reator 2

0 146,1516 0 0 0 0 153,8438
05 41,8995 16,0674 22,9888 2,2206 25,5116 83,1611
10 33,8828 16,0674 25,2960 2,2206 255116 77,0290
15 25,8660 15,2680 25,2060 3,3071 25,5116 67,8216
20 25,8660 16,0675 26,8341 3,307 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 7,6461 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 40255 5,7265 15,3396 3,2832 50,0920 24,3066

As Figuras 14 e 15 mostram estes dados na forma gréfica.
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Figura 14 - Perfil das concentragfes de Sacarese, Glicose, Frufose, ART ¢ Etanol com vazio de 12,9
mb/min e brix de 15% para o Reator 01
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Figura 15 — Perfil das concentracies de Sacarose, Glicose, Frutose, ART ¢ Etanol com vazio de 12,9
mL/min ¢ brix de 15% para ¢ Reator 02

Os graficos demonstrados nas Figuras 14 e 15, mostram os perfis de concentrag3o
de sacarose, glicose, frutose, ART ¢ etanol para os Reatores 1 ¢ 2 respectivamente ¢ com
tempo de residéncia de 1,81 horas. Pode-se observar que os perfis de formagfic de produto ¢
consumo de substrato foram semelhantes aos de tempo de residéncia de 2,33 horas, onde se
observou a total hidrélise da sacarose e consumo preferencial da ghicose em relagdio a
frutose. Neste experimento, tanto para o Reator 1 quanto para o Reator 2 se ressaltou uma
zomna de estabilizagdo apés o término do leito onde as concentracles de sacarose, glicose,

frutose e etano! se mantiveram constantes.

A Tabela 7 mostra os resultados do Experimento 5, onde a vazfio de alimentaciio €

a concentracio de ART foram de 12,7 mL/min e 181,97 g/I. respectivamente.
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Tabela 7 - Experimento 05- Vazio de 12,7 mL/min (7= 1,84horas) e brix de 18%

Zi{em) Sacarose Ghcose Frutose Glicerol Etanol ART
(g/L) (e/L) (/L) &/L) /L) (/L)
Reator 1
g 172,8741 G 0 0 4 181.9727
05 79,31105 22,9880 24,5269 0,0477 19,2889 131,0012
10 29,6308 24,5270 37,6008 2,2206 37,9570 93,3182
15 22,3630 25,2960 38,3698 2,2206 37,9570 87,1428
20 15,1770 25,9889 37,6008 3,3071 47,2011 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 60,0817 31,1189
35 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
Reator 2

0 172,874 0 0 0 0 181,9727
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 58070 9,1879 19,5694 2,7400 59,9370 34,8694
45 3,1347 56,1119 16,4932 3,2832 57,8704 25,9041
30 2.6894 5,3424 15,7242 "3,8264 58,5363 23 8972
55 2,6894 5,3424 16,4932 3,8264 56,4260 | 24,6662
60 2,6894 5,3424 15,7242 3,8264 56,3147 23,8072

'As Figuras 16 e 17 mostram os dados da Tabela 7 de fofma grafica.
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Figura 1’7 -~ Perfil das concentracies de Sacarose, Gleose, Frutose, ART ¢ Etanol com vazio de
12,7 mlL/min e brix de 18% para o Reator 02

Observa-se pelos dados obtidos através da Tabela 7 representados pelas Figuras 16
¢ 17 em relacfio aos Reatores | e 2, que o perfil de concentragiio de agticares ndo apresentou
uma queda brusca. Como no Experimento 2, houve uma estabilizagiio da concentracfio de
etanol no final do leito, onde a concentragic média de etanol no Reator 1 foi de
aproximadamente 63 g¢/l. e no Reator 2 de 58 g/I.. No entanto, observa-se uma menor
concentragio de substrato na saida do Reator 2 quando comparado com o Reator 1,
indicando uma maior converséo de substrato no Reator 2 ¢ um rendimento em etanol menor
no Reator 1. Os perﬁs' de sacawse; glicose, frutose, ART ¢ etanol mostraram algumas
variagBes ao longo do reator; como no Experimento 1, que nfo podem ser explicadas.
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A Tabela 8 mostra os resultados do Experimento 6, onde a vazio de alimentacio
foi de 13 mL/min e a concentracfio de ART de 242,7 g/L.

Tabela 8 - Experimente §& Vazio de 13 mL/min (z= 1,94 horas) ¢ brix de 24%

Z{em) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etanol ART
g/L} {&/L) /L) {g/L) gl (/L)
Reater 1
G 219,1931 5,9871 55,9871 U 0 2427040
05 53,4793 31,4485 44,5222 2,2206 31,7343 132,2647
i0 35,6643 30,6794 46,0603 3,3071 37,9570 114,2812
i5 25,1776 28,3722 47,5984 3,3071 40,4024 91,9465
20 19,6308 28,7579 452151 3,3071 44,1797 86,6370
25 20,5215 25,2960 43,7532 4,3935 45,0684 88,6509
30 16,9585 25,2060 44,5222 4,4800 47,2911 87,6694
35 16,0678 25,2960 44,5222 43935 49,1797 867318
40 8.92465 22,2611 42,6409 4,3696 34,7590 74,2964
45 402552 15,7242 36,4885 4,3696 53,2033 56,4501
50 3,13477 15,3397 35,7195 4,3696 57,8704 54,3589
35 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
Reator 2

0 219,1931 | 5,98719 598719 0 0 242,704
05 55,2608 25,29605 | 36,062745 | 3,307115 31,73435 149,5281
10 51,6978 31,44845 33,750865 3,307115 3795705 1396181
15 27,64755 25,29605 | 40,677045 | 4,393565 41,0684 9507577
20 23,1938 2221985 | 38369895 | 4393565 4417975 85,00427
25 2230305 22,21985 38.369895 43067115 45,95705 8406643
36 20,52155 22,21985 | 39138645 | 4,393565 472911 | 8256042
35 17,8493 20,68175 | 38369895 | 4,393565 53,5138 77,84038
44 7,588525 14,95517 32.643323 4,369683 54,75905 55,58642
45 4916275 11,49445 | 29,182598 | 4,369683 57,8704 45, 85207
50 4916275 11,49445 27.259973 4,369633 57,6477 4392945
55 4,916275 11,49445 | 28413548 | 4,369683 57,8704 45,08302
60 4916275 1149445 | 28029023 | 4369683 53,20338 44,6985

As Figuras 18 e 19 mostram os dados obtidos na Tabela 8 de forma gréfica.
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Figara 19 ~ Perfil das concentracdes de Sacarcse, Glicose, Frutose, ART ¢ Etanol com vaziio de
13 mL/min ¢ brix de 24% para o Reator 02

O comportamento dos Reatores 1 e 2, que so mostrados pelas Figuras 18 ¢ 19,
foram semelhantes; porém no Reator 2 observou-se uma queda brusca na concentragéo de
etanol na altura de 55 cm, que pode ser explicada pelas variagbes do sistema ou
amostragem. As concentragles de sacarose (), glicose (G) e frutose (F) ficaram constantes
a partir da altura 50 cm, onde foi observado o término do leito de ambos os reatores. Como
nos ensaios 1, 2 e 3, nos ensaios 4, 5 ¢ 6 houve um aumento da concentragio de substrato
no meio de alimentagfio. A diferenca entre estes ensaios foi a vazio de alimentacdo dentro
de cada grupo de ensaios (de mesma vazio). Foi observado um aumento da concentragio
de substrato pa saida do mesmo, que estd relacionada com o aumento da concentragdo na

alimentacfo. Nos ensaios 4, 5 ¢ 6, as concentragGes de substrato tiveram um aumento maior
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guando comparadas aos ensaios 1, 2 e 3, Este fato pode estar vinculado com a maior taxa

de aplica¢io a qual pode interferir nas caracteristicas do meio. No Reator 2, onde esta altura

foi maior para os Experimentos 4, 5 e 6, onde as conversdes foram de 84,2; 86,9 e 81.6;

enguanto gue para o Reator 1 as conversGes foram de aproximadamente 78.

A Tabela 9 mostra os resultados do Experimento 7, onde a vazio de alimentacio
foi alterada para 16 mi/min e a concentragiio de ART foi de 147,19 g/1..

Tabela 9 - Experimento 07- Vazfio de 16 mL/min {t= 1,46 horas) ¢ brix de 15%

Zi{cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etanol ART
(g/Lj (g/L) &/l (g/L) /L) &L
Reator 1
0 80,2361 27,5205 35,2110 0 0 1471907
05 57,0423 36,8318 44,5222 3,3071 22,4003 141,3986
i0 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 £1,2793
25 11,6140 15,2084 33,7555 3,3071 41,7343 61,2793
36 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 20,7236 3,2832 49,2023 31,5877
50 2,6894 8.6491 19,5694 3,2832 54,7590 30,0496
55 2,6894 84182 26,3385 3.2832 53,2033 31,5877
60 2,6894 7.,2646 19,5694 32832 56,3147 29,6650
Reator 2

O 80,2361 27,5205 352110 0 0 147,1907
05 51,6978 18,3746 29,2960 11342 19,2889 G8.6893
16 44,1180 19,9127 283722 3,3071 19,2889 94,5144
15 25,8660 19,0674 27,6031 3.3071 28,6230 80,8080
20 25,8660 19,1435 30,6793 3,307 34 8457 77,0504
25 21,4123 16,0674 27,6031 3,3071 38,6230 66,2090
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 491627 84182 20,4158 3,2832 51,6477 32,0091
45 4,02552 8,8801 19,5694 3,2832 51,6477 30,6870
56 4,4709 7,6491 19,1849 3,2832 48,5363 31,5403
35 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 grafica.

180
. e - —
= 7120’_\%&%@ g 120 | —=—C g
g 1 90 % - F > to0 g
< lgp @|-e-mOH} | 2 Yoo #-=8
¢ 30 it E © 3G — ART?
0
0 15 30 45 66 75 0 15 30 45 60 ?50
H{cm) ' H (am)

Figura 20 — Perfil das conceniragles de Sacarose, Glicose, Frutose, ART ¢ Etanof com vaziio de
16 mi/min ¢ brix de 16% para o Reator 01
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Figura 21 — Perfil das concentragbes de Sacarese, Glicose, Frutose, ART ¢ Etanol com vazie de
16 mL/min ¢ brix de 16% para o Reator 02

. A Tabela 9 ¢ as Figuras 20 e 21 representam o perfil dos Reatores 1 e 2 num
tempo de residéncia de 1,46 horas. Com a mudanga da vazfio, pode-se observar um
consumo menor de substrato em relaglo as condigBes anteriores, onde o tempo de
residéncia era maior. Porém, essas concentracdes de agucares e de etanol se mostraram
constantes no término do leito de células como os demais experimentos citados acima.
Como a altura do términc do leito de ambos os reatores foram 1gua13 (50 cm}, as
ﬁ:oncentragc”)es de etanol foram na ordem de 55 g/1. para o Reator 1 e 48g/L para o Reator 2;

no entanto, a conversdo de ART em etanol em ambos os reatores foi proximo de 80.
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A Tabela 10 mostra os resultados do Experimento 8, onde a vazio de alimentagfio

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

Tabeia 10 - Experimento 68-Vazio de 16,5 mL/min {(t= 1,41 horas) e hrix de 18%.

Z{cm) Sacarose Glicose Frutose Glicerol Etanol ART
(/1) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) {g/L)
Reator 1
] 173,4371 ¢ ] 0 (1] 185,7223
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 51177 65,5710 42,9051
50 6,9010 12,8391 23,3193 51177 75,8858 43,4226
55 6,9010 10,8741 22,2276 5,1177 74,6164 40,3659
60 6,9010 11,7474 22,2276 35,1177 78,4223 40,2393
Reator 2

0 173,4371 0 0 0 0 185,7223
03 73,9665 32,9865 46,8294 3,3071 22,4003 1576755
10 52,5885 31,4484 48,3675 3,3071 37,9570 135,1724
15 41,0088 29,9103 47,5984 3,307 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 452913 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 49129 64,0931 68,9500
45 13,3784 19,1849 36,8730 49129 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 10 de forma grafica.
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Figura 23 — Perfil das concentracdes de Sacarose, Glicose, Frutese, ART ¢ Etanol com vazio de
16,5 mL./min e brix de 18% para o Reator 02

Pelos dados contidos na Tabela 10 e Figuras 22 e 23 nota-se que os perfis de
sacarose, glicose, frutose, ART e etanol sofreram variagbes que nfo podem ser explicadas
em ambos os reatores. Neste experimento a altura do leito diminuiu consideravelmente, o
que pode ter sido causado pela taxa de aplicagfo, a qual pode ter excedido o valor maximo
possivel para manter o leito estavel. Contudo, a conversiio de ART no Reator 1 foi de 78,3

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

A Tabela 11 mostra os resultados do Experimento 9, onde a vazfo de alimentagfo

foi alterada para 16,5 ml./min e a concentraciio de ART fo1 de 279,49g/L.
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Tabela 11 - Experimento 09-Vazio de 16,5 mL/min {t= 1,41 horas} ¢ brix de 28%

Sacarose Ghicose Frutose Gheerol Etanol ART
{g/L) /1) {g/L) (g/L) (g/L) (g/L)
Reator 1
o 2855121 0 0 0 0 2194864
05 119,3948 36,8318 46,8294 2.2206 22,4003 209.3400
10 44 5718 41,4461 64,5175 4.3035 62,8478 152.8814
15 37,6475 391389 66,8247 5,4800 72.1819 135,0664
20 29,6308 39,6008 66,8247 5,4800 78,4046 1350896
25 29,4200 41,4461 68,3628 5,4800 75,0705 130,7869
30 19,6308 39 1389 69,1318 5,4800 75,2932 128,9348
33 20,1938 39,6008 69,1318 35,4800 66,6251 131,1473
40 13,3955 39,1389 70,6654 54800 62,8478 123,9095
45 11,6140 38,3699 69,9009 5,4800 78,4046 120,4962
30 12,5048 38,1389 69,4390 35,5664 78,4046 120,7409
55 11,6140 38,3699 70,4360 5,4800 78,4046 1220343
&0 11,6140 37,6008 67,5937 5,4800 72,1819 117,4200
Reator 2

] 265,5121 0 ] 0 O 2794864
03 1104873 31,4484 46,8764 22206 28,6230 194 5803
i0 62,3868 34,5246 56,8270 4.3935% 33,5138 1570221
15 54,3740 40,6770 57,9711 5,4800 37,2911 15,8858
20 34,7735 32,2175 59,1342 5,5664 37,2611 127,9555
25 31,2105 31,4484 57,5961 5,4800 65,9592 121,8978
30 26,4290 32,9865 61,4413 5,4800 62,8478 125,4059
35 26,4200 32,9865 61 4413 54800 63,5138 125,405
40 27,6475 31,4484 57.5961 35,4800 65,9592 118,1473
45 24,9753 29,9103 56,0580 4,3935 72,1819 1125382
50 23,1938 32,2175 57,5961 43935 78,1819 149,9512
35 20,5215 30,6794 56,0380 4,3935 81,5159 110,3391
60 24,5215 30,6794 56,0580 4,3915 78.7446 108,3391

As Figuras 24 e 25 mostram os dados obtidos na Tabela 11 de forma grafica.
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Figura 24 — Perfil das conceniragies de Sacarese, Glicose, Frutose, ART ¢ Fianol com vazio de
16,5 mL/miin e brix de 28% para o Reator 81
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Figura 25 — Perfil das concentragtes de Sacarose, Glicose, Frutese, ART e Etanol com vaziio de
16,5 ml/min e brix de 28% para o Reator 02

O Experimento 9 cujo tempo de residéncia foi de 1,41 horas e brix de 28%,
apresentou uma baixa conversio de ART nos dois reatores (57,9 e 61,3). Neste
experimento, houve um erro na diluicio do substrato concentrado, o qual provocou um
desvio na concentragiio de substrato na alimentacdo do reator. A concentragfio de deveria
ser de 200 g/1., atingiu valores proximos de 280 g/l., aumentando excedendo a taxa de
aplicagdo. Este fato provocou uma desestabilizagfio do leito, comprometendo a conversdo
do substrato como pode ser visto nas Figuras 24 e 25. Estes resultados mostram que o
desempenho dos reatores depende da taxa de aplicacio e que a estabilidade do leito fica

comprometida quando os valores das taxas de aplicacfo se aproximam de 200 g/L.
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Comparando-se os resultados obtidos para todos os experimentos, observou-se que
as menores concentragdes de substrato foram alcangadas para ensaios com menor taxa de
aplicagdio. Nota-se a partir da Figura 26 que existe relagio entre a taxa de conversdo € a
taxa de aplicagdo, ou seja, os niveis de conversio dos biorreatores foram afetados

negativamente pela taxa de aplicagfo.
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Figui'a 26 — Relacdio entre a Faxa de aplica¢io ¢ a Taxa de convers3o para os Reateres 01 {a) e 02 (b)

4.2 Determinacio dos parametros cinéticos

De acordo com os ensaios realizados no item 4.1, todos os parimetros cinéticos
foram determinados por rotinas de ajuste desenvolvidas a partir do software DELPHI 5.0.

para os quatro diferentes modelos, como descritos na Tabela 12.
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Tabela 12 — Modelos cinéticos utilizados para a determinacio dos parimetros

Modelo cinético - Autores
S Kp P SEVELY et al. (1981)
Iy . J1-2
K;+§ P+K, P,
1= gy e FPNE) S JIN ef al. (1981)
K, +8
s Y TOSETTO & ANDRIETTA
#=ﬂma-x-_ PE {1_}: _ ) (2002) que ¢ o GHOSE
K +854+— e
K, modificado comn=# 1
a) =g, * G . *(I __F ) Modelo para trés

K +G+ G~ Pt substratos: equagdes a)
“ e b) sdo propostas por

b)ﬂ=ﬂm*[1”"g")*“““fm}“ﬁ“*(1“})}) } TOSETTO &
Ko+ F+— s, F ANDRIETTA (2002),

KIF

e 0 modelo ¢) proposto

©) neste trabalho,
v=v,,* ) — G 1. 1Mu£_ * 1,.m£_ descreve o consumo de

Kis +8+— sacarose, glicose e
K
frutose

Os trés primeiros modelos foram utilizados de forma que no meio fermentativo
estivesse presente somente uma fonte de substrato (ART). O quarto modelo proposto leva
em consideraciio a glicose e a frutose como dois diferentes substratos onde serfio
consumidos de forma distinta pela levedura. Este modelo ainda leva em consideragdo a
hidrdlise da sacarose, cuja velocidade de consumo foi definida como sendo uma fungdo da

concentracio de etanol, glicose, frutose, sacarose e células.

Com os resultados obtidos nas tabelas de 2 a 11 para os perfis de concentra¢des de
frutose, glicose, sacarose, ART e etanol foi possivel usar modelos mateméticos e cinéticos

para descrever o comportamento do reator através da resolugiio de um conjunto de
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equacgles diferenciais de primeira ordem. Os pardmetros cinéticos que melhor se ajustam

aos dados experimentais foram obtidos através da rotina de ajuste.

A Tabela 13 mostra o resunltado da simula¢fio dos trés modelos: JIN ef al., (1981),
SEVELY ef al., (1981) ¢ TOSETTO & ANDRIETTA (2002), testados para um tnico

substrato {ART) para um valor de porosidade onde se obteve o menor desvio.

Tabela 13 — Resultado da Simulacio dos dados para os 3 modeles para um finico substrato

Experimentos Modelos Reatores Porosidade (g) Desvios
, Jin etal., (1981) R1 0.4 1342,79
Experimento 01 R 0.6 429,32
Sevely et al., (1981) R1 0,7 1287.45

R2 0,7 405,74

Tosetto & Andrietta R1 0.4 1500,92

{2002) R2 0,4 489,56

. Jin et al., (1981) R1 0.4 1014,24
Experimento 02 R2 0.3 1272.81
Sevely e al., (1981) R1 0,7 982,81

R2 0,7 899,39

Tosetto & Andrietta R1 0,4 1763,41
(2002) R2 0,3 1546,26

. Jin eral., (1981) R1 0,7 726,71
Experimento 03 R2 0.3 1436.46
Sevely e al., (1981) R1 0,7 854,38

R2 0.3 1562,65
Tosetto & Andrietta R1 0.4 1161,12
(2002) R2 0.4 1329,78

. Jin et al., (1981) R1 0.3 378,56
Experimento 04 R2 0,4 527,17
Sevely ef al., (1981) R1 0.4 378,66

R2 0,7 511,10

Tosetto & Andrietta R1 0.4 437,23

(2002) R2 0,4 877,99

. Jin eral., (1981) Rl 0,3 810,91
Experimento 05 R2 03 482,32
Sevely ef al., (1981) Ri 0,7 721,13

R2 0,7 373,23
Tosetto & Andrietfa R1 0,4 1022,14

(2002) R2 0,4 813,23
. Jin et al., (1981) R1 6,7 212710
Experimento 06 R2 0.7 966,65
Sevely et al., (1981) R1 0,7 1177,62

R2 0,5 893,79
Tosetto & Andrietta Rl 0,7 1884,62
(2002) R2 0,7 1397,09

63




Experimentos Modelos Reatores Porosidade (2) Desvios
Experimento 07 Jin et al., (1981) g g:g 164281(3,?282
Sevely ef al., (1981} R1 0,3 134391

R2 0,7 388,64

Tosetto & Andrietta R1 0,4 966,37

(2002) R2 04 963,32

. Jin et al., (1981 R1 0.7 1327,23
Experimento 08 ( ) R2 0.3 801,69
Sevely et al., (1981) Ri 0,7 1470,39

R2 0,5 258,82

Tosetto & Andrietta Ri 0.7 1723,72

(2002) R2 0,3 325,03

. Jin etal., (1981 R1 0,7 2357,18
Experimento 09 ( ) R2 0.7 1907.85
Sevely et al., (1981) R1 0,7 512,99

R2 0,4 257,83

Tosetto & Andrietta R1 0,7 305,05

(2002) R2 0,7 635,79

Para um unico substrato (ART), pode ser observado na Tabela 13 e nas Tabelas de
1 a 6 contidas no Anexo 01, que o modelo de JIN ef al., (1981) apresentou valores de
pardmetros mais constantes para todos os ensaios realizados quando comparados ao modelo
de SEVELY et al., (1981), ou seja, 0s valores encontrados para as constantes Kg, K; e K,
tiveram variagGes menores de experimento para experimento e as porosidades encontradas
foram préximas de 0.4 e 0,5 com excecdo do Experimento 6 e 9 onde o menor desvio
encontrado foi para porosidade de 0,7. Este fato pode ser devido & alta taxa de aplicacio
empregada nestes experimentos. Apesar da taxa de aplicacio do Experimento 6 ter sido
menor que a do Experimento 8, esta se deu com uma concentragio de substrato na
alimentacfo préxima a 240 g/1.. Este fato mostra que a estabilidade do leito pode também
estar associada a densidade e viscosidade do meio de alimentagio, que podem causar
aumento na porosidade do mesmo. Isto nfo pdde ser observado no modelo de SEVELY et
al., (1981), onde a variagio dos pardmetros (Ks, Pnix ¢ 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 proximas de 0,4 na maioria dos ensaios, observando uma maior
estabilidade, tanto da porosidade quanto dos parfmetros cinéticos (K, Ki, Prax € Yn), com

exceclio de alguns expermmentos, como ocorride para 0s outros dois medelos.

Os valores dos menores desvios obtidos nos 9 Experimentos para os trés modelos
utilizados podem ser observados nas Figuras 27 e 28 para os Reatores 01 e 02

respectivamente.

BN
ESEVELY
DTOSETTO & ANDRIETTA

Desvios

1 2 3 4 5 6 7 8 9

Experimentos

Figura 27 - Comparagio entre os medelos atilizados para o Reator 81

g QN
% GISEVELY
= (L TCSETTO & ANDRIETTA

1 2 3 4 3 6 7 g 9

Experimentos

Figura 28 — Comparacfio exnire os modelos utilizados para o Reator 02
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Pode-se observar através destas que os dois primeiros modelos apresentaram
desvios menores na maioria dos experimentos com excecdo do ultimo, onde taxa de
aphicaciio foi excedida, neste caso, 0 modelo de TOSETTO & ANDRIETTA (2002)
obteve menores desvios em ambos os reatores. Além disto, este modelo apresentou grupos

de pardmetros semelhantes para porosidades proximas a 0,4 para todos os ensaios.

42.1 Ajuste do Modelo de JIN et. al. (1981)

As Figuras de 29 a 64 representadas de forma grafica apresentam o melhor ajuste
dos dados experimentais com os dados obtidos pelos trés modelos propostos acima para 0s

perfis de consume de substrato (ART) e producio de etanol,

A Figura 29 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN agjustados para o3

dados do Experimento 1.
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Figura 29 — Grificos referentes 2o Experimento 01 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; by e
¢) perfil do etanel; ¢} e §) perfil do modelo de JIN
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Para 0 modelo de JIN ef al., (1981), os perfis de ART e etanol foram semelhantes
nos dois reatores, onde apresentaram valores de pardmetros proximos, isto €, os valores
encontrados para as constantes Kg (constante de saturagdo), K (constante de inibigdo pelo
produto) e K; {(constante de inibigdo pelo substrato) tiveram pequenas variagSes, sendo que
o menor desvio encontrado para o Reator 01 foi de 1342,79, a porosidade de 0,4. Ja o
Reator 02, na porosidade de 0,6, o menor desvio foi de 429,32. Nota-se também que alguns
pontos experimentais se distanciam do modelo, o que pode ser explicado por erro de

amostragem ou analitica.

A Figura 30 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os

dados do Experimento 2.
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Figura 30 — Graficos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e (2: a) e d) perfilde ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢} e f) 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 concentracio de etanol em ambos os
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reatores. Apds o término do leito, a queda da concentragio de etanol foi observada, porémo
modelo nfio acompanhou esta queda. O desvio encontrado para o Reator 01 foi de 1014,24
a uma porosidade de 0,4 ¢ 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 JIN ajustados para os

dados do Experimento 3.
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Figura 31 — Grificos referentes a0 Experimento 03 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e ¢) perfil de ART: b) e
d) perfil do etanol; ¢) e e} perfil do modelo de JIN

No Experimento 03, o modelo testado descreve os perfis para ART e etanol para
os Reatores 01 e 02. Até a altura de 20 cm, as concentra¢des de substrato mantiveram-se
constantes. Esse fen0meno pode ser explicado por erro experimental de andlise ou
amostragem. No entanto, antes da regifo de transi¢dio, observa-se uma tendéncia de queda
dessas concentragbes, depois, no final do leito se estabilizam e ficam constantes. Para a
concentracdo de etanol, pode-se observar que no Reator 02, estas foram inferiores aos

valores obtidos pelo modelo de JIN ef al. (1981), mostrando que esta concentragfio obtida
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experimentalmente foi menor que a esperada. Os menores desvios encontrados para ambos

os reatores foram a porosidades de 0,3 e 0,7 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 — Graficos referentes ao Experimento 04 para os Reatores 01 e 02: a) perfil de ART; b) perfil
do etanol e ¢) perfil do modelo de JIN

A Figura 32 mostra os perfis de ART e etanol para o Experimento 04, onde o
modelo testado se ajustou bem aos dados experimentais. O Reator 01 obteve um desvio de
378,56 a uma porosidade de 0,3, vaior. este inferior aos demais experimentos testados. No
entanto, no Reator 02, a queda na concentracio de etanol experimental é evidenciada,
observando-se um desvio em relagfio 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 — Grificos referentes ao Experimento 05 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfilde ART; bie
¢} perfil do etanel; ¢} e f) perfil do modele de JIN

Para uma porosidade de 0,3, onde foi encontrado o menor desvio para os Reatores

01 e 02, os parimetros cméticos testados no modelo foram iguais, com excegio da

constante de saturacfio (Ks), como pode ser observado no Anexo 01. A Figura 33 demonstra

que os desvios obtidos para os dois reatores foram semelhantes para a concentragiio de

ART, porém o desvio em ralagio ao etanol 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.

70




100
ot B ol
i3
2 28044
210 x ol
120 F
@ \
150
g;w h & SEp g @ . gm ' v oSCER
Fi¥ s § Col E ©  erow g - . e BT (2
o904 L YY) 0 prd - -~ E
&0 4 0 @ S,
30 4 16 304
o . o ¢ ' gy
6 15 W 45 0 T 000 W N M0 D
Hipm) Hfemy
a) <)
b ] K 75%) -
240 4 0 240
S h
x0 4 ° 204
w 3
166 4 s 0 v e «8CHC
§ [ ] Blp g &% . Erﬂp g s.‘ *
2wl \ Y, E © o gm‘ . — FF (He
- + £l = 0 -
0 e
i 10 4 "
4 T Y 7 3 os g 1 v 1
0 15 W% 4 & 7 0 W W W L N @
i) Hicm)
d) e) f)

Figura 34 — Graficos referentes ao Experimento 06 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de JIN

Pela Figura 34 observa-se que o modelo de JIN ajustou-se aos dados experimentais
de forma semelhante para o Reator 01 e 02. Apesar do perfil de ART ter se ajustado bem, o
de etanol se mostrou muito inferior ao do modelo utilizado, como nos experimentos 03 ¢
05, sendo que os desvios obtidos neste ensaio foram superiores (2127,1 para o Reator 01 e
996,65 para o Reator 02). Este fato pode ser explicado pela alta taxa de aplicagfio

empregada, onde a concentragfo utilizada foi de 242,7 g/L.. Os melhores desvios foram
obtidos numa porosidade de 0,7.

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 —~ Graficos referentes ac Experimento 07 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; b) e
¢} perfil do etanol; €) e ) perfil do modelo de JIN

Na Figura 35, pode-se observar que houve discorddncia de alguns pontos,
principalmente para o perfil de etanol em ambos os reatores, que pode ser explicado como
erro de andlise (algumas nfo variagdes ao longo da altura) ou ndo idealidade do reator,
devido a alta taxa de aplicagdio empregada. No final do leito, o perfil da concentragio de
etanol no Reator 02 apresentou uma queda. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores
de porosidade de 0,3 com desvios de 1480,22 para o Reator 01 ¢ 621,78 para o Reator 01,
sendo que de todos os experimentos apresentados anteriormente, este foi o que obteve

pardmetros iguais para os dois reatores, sendo Kg 55, K; 0,001 ¢ K, 0,05.

A Figura 36 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os
dados do Experimento 8.

72



200 %0 0
150§ %4 . 1807
10 20 e 160y
140 ] @ i 2 14|
126 1204 %
5 04 3 v« v » o5
R0l ¢ B2 g » E'Bp glﬂ)- .
= e § Clly 40 4 e w0 . — ET e
8 e, L e BT Cl -
& 0 & @ e
© 21 40 T
20 104 )
o 1 0 ————— L e
9 15 W &5 & B ¢ 15 W &5 & T bW W W BB e
Hicm) Hiem) Hgem)
a) b) c)
30 - 90 20
180 4 80 . 1804,
160 704 [ 1804
0] @ 0", Mo Y
md S,
b ¢ SBp gsaw g .. B Lot
g w0 * ¢ ElBp 106 " -
-7, 04 g - —FT Cilo
" ® Py - ~—EF Gl &1 T
& 4 # &
40 3 21 @
x4 16 4 €0
0 L i ¥ ¥ T 3 G ¥ T 1 T T ‘} T ¥ T T T
PO " - S R C 15 M 45 @ B ¢ W W % 4 N K
Hiem) Hem) Hm)
d) €) f)

Figura 36 — Grificos referentes a0 Experimento 08 para os Reatores 01 ¢ 02; a) ¢ d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢) 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 estio
distantes da curva descrita pelo modelo. Esta discrepincia pode estar ligada 2 alta taxa de
aplicagdo empregada acarretando um desvio da idealidade do reator. Para os perfis de
etanol, pode-s¢ concluir que a concentragio obtida experimentalmente foi maior que a
esperada pelo modelo. J4 no Reator 02, os perfis de ART e etanol 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 ¢ 0,3.

A Figura 37 mostra os resultados obtidos para o modelo de JIN ajustados para os
dados do Experimento 9.
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Figura 37 — Graficos referentes ao Experimento 09 para os Reatores 01 e 02: a) ¢ d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de JIN

Como descrito anteriormente no item 4.1, neste experimento um desvio da

concentracdo de substrato na alimentacBo provocado por um erro na diluigfio, excedeu a

taxa de alimentacdo, provocando assim, uma desestabilizacfo 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 & porosidade de 0,7.

4.2.2 Ajuste do Modelo de SEVELY et al. (1981)

Os mesmos estudos foram realizados empregando-se o0 Modelo de SEVELY ef al.

(1981) para os dois reatores em paralelo. As Figuras de 38 a 46, correspondem aos estudos

realizados com os dados obtidos experimentalmente para 0 modelo em questéo.

A Figura 38 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados

para os dados do Experimento 1.
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Figura 38 — Graficos referentes aoc Experimento 01 para os Reatores 01 e §2: a) e d) perfilde ART; b) e
¢) perfil do efanol; ¢} ¢ f) perfil do modelo de SEVELY

A Figura 38, mostra os perfis de substrato e etanol experimentais e o descrito pelo
modelo estudado. O comportamento de ART foi semelhante em ambos os reatores,
observando-se uma queda acentuada da concentragfio para valores de z entre 25 a2 40 cmno
Reator 02 que pode ter sido causado por erro de amostragem ou andlise cromatografica. A
concentragdo de etanol obtida experimentalmente no Reator 01 foi superior a esperada pelo
modelo. O maior desvio de comportamento ocorreu no perfil de etanol do Reator 02. Para
este reator observa-se ainda, que alguns pontos experimentais estfio distantes da curva
descrita pelo modelo, como por exemplo, nas alturas de 10 a 30 cm, com uma tendéncia de
elevagio até o final do leito e posterior estabilizagio. A nfo variagio da concentragfo
destes substratos apds o término do leito € devido a baixa concentracio de células em

suspensio nesta regido. Os menores desvios encontrados para os Reatores 01 e 02 foram de

1284,45 e 405,74 respectivamente, a uma porosidade de 0,7.
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A Figura 39 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados

para os dados do Experimmento 2.
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Figura 39 — Gréficos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b)e
¢} perfil do etanol; ¢) e ) perfil do modelo de SEVELY

Pela Figura 39, observa-se que o comportamento de substrato e etanol foram
semelhantes no Reator 01 e 02. Apds o termino do leito, na regifio de transicfo, as
concentracdes experimentais de ART e etanol se mantiveram constantes apoés uma queda
acentuada, porém o perfil encontrado pelo modelo de SEVELY ef al (1981) nfic se
observou este comportamento, ou seja, nfio houve estabilizacio ap6s o termino do leito.
Ainda no perfil de etanol, pode-se notar que em algumas alturas as concentragGes ficaram
constantes e depois voltaram a subir, isso pode estar relacionado a erros de analise
cromatografica ou amostragem. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de

porosidade 0,7 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 SEVELY ajustados

para os dados do Experimento 3.
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Figura 40 — Grificos referentes ac Experimento 83 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfilde ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢} e f) perfil do modelo de SEVELY

Através dos perfis de ART e etanol obtidos experimentalmente e o perfil descrito
pelo modelo mostrado pela Figura 40 ¢ possivel notar que o modelo de SEVELY ef al
(1981) se ajustou aos dados experimentais de forma semelhOante para o Reator 01 e G2.
Apesar do perfil de ART ter se ajustado bem, o perfil de etanol se mostrou muito inferior ao
do modelo testado. Este fato indica que o rendimento em etanol (Ypss) utilizado no modelo
¢ maior que o obtido experimentalmente. Os melhores desvios foram obtidos numa

porosidade de 0,7 para o Reator 01 e 0,3 para o Reator 02.

A Figura 41 mostra os resultados obtidos para 0 modelo de SEVELY ajustados
para os dados do Experimento 4.
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Figura 41 ~ Grifices referentes ao Experimento 04 para os Reatores 0F ¢ 02: a) e d) perfil de ART; b)e
e} perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de SEVELY

Neste experimento, de uma forma geral, o modelo estudado se ajustou bem aos

dados obtidos expermmentalmente. Pela Figura 41, verificou-se que as concentragdes de

etanol no Reator 02 se desviram do modelo em alguns pontos, isto deve estar relacionado a

erros experimentais de coleta ou de andlise. Nota-se ainda que o perfil encontrado pelo

modelo ¢ 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 a porosidade de 0,7.

A Figura 42 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados
para os dados do experimento 5.
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Figura 42 — Graficos referentes ao Experimento 05 para os Reatores 01 ¢ 02 a) e d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de SEVELY

Alguns pontos na Figura 42 estdo distantes da curva descrita pelo modelo, como i
por exemplo, a queda na concentragiio de etanol no Reator 01 na altura de 40 e 45 cm e
volta a se observar uma tendéncia de elevagio até o final do leito (50 cm} sem uma
posterior estabilizag@io. Esta queda anormal pode estar relacionada a erros de anilises
cromatograficas ou de amostragem, ou ainda, devido a nfio idealidade do reator. No perfil
de concentragiio de etanol no Reator 02, alguns pontos também se encontram distantes da
curva do modelo, apresentando assim uma tendéncia de queda que se prolonga até a altura
de 50 cm do reator, observando-se mais uma vez que as concentragdes de etanol foram
inferiores & esperada pelo modelo estudado De uma forma geral, este modelo se ajustou
bem aos dados experimentais, onde a Variag:ﬁo. dos parﬁmetrés Ks, Pusx € Kp contidos no

Anexo 01 foil muito pequena e a porosidade para ambos os reatores foi de 0,7.

A Figura 43 mostra os resultados obtidos para 0 modelo de SEVELY ajustados para
os dados do Experimento 6.
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Figura 43 — Grificos referentes ao Experimento 06 para os Reatores 01 e 02: a) ¢ d} perfilde ART; b) e

¢) perfil do etanol; ¢) e £} perfil do modelo de SEVELY

Neste experimento, o perfil de etanol se mostrou bastante semelhante nos Reatores

01 e 02, conforme observado na Figura 43. Assim as concentragdes obtidas

experimentalmente forma inferiores as esperadas. Como em ensaios anteriores o valor do

rendimento em etanol (Yps) utilizado no modelo nfio corresponde aquele 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 0,7 e 0,5 respectivamente.

A Figura 44 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados

para os dados do Experimento 7.
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Figura 44 ~ Grificos referentes ao Experimento 07 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de SEVELY

No Experimento 07, a Figura 44 mostra o mesmo perfil para o Reator 01 e 02, das
concentragdes de ART e etanol. Esta figura mostra um bom ajuste do modelo aos dados
experimentais. Alguns pontos experimentais se desviaram dos obtidos pelo modelo, porém,
este fendmeno pode se explicado por erro éxperimentai ou devido a nfio idealidade do
reator. A estabilizagio das concentragdes de substrato e etanol apds o término do leito nfio
foi observada para o modelo testado. Os melhores desvios foram encontrados para
porosidade de 0,3 e 0,7 para o Reator 01 e 02 respectivamente com grandezas de 1343,91 ¢
388,64,

A Figura 45 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados

para os dados do Experimento 8.
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Figura 45 — Graficos referentes ao Experimento 08 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfilde ART; b} e
e) perfil do etanol; ¢} e f) perfil do modelo de SEVELY

No Experimento 08, a taxa de aplicagdio adotada foi elevada, acarretando um maior

desvio para a concentragdo de etanol em relacio ao modelo testado. Pode-se notar através

da Figura 45 que a concentracdo de etanol 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 SEVELY ef al.

(1981). Apesar da alta taxa de aplicagfio 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 01 o desvio foi de 1470,39 a uma porosidade de 0,7. ‘

A Figura 46 mostra os resultados obtidos para o modelo de SEVELY ajustados

para os dados do Experimento 9.
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Figura 46 - Grificos referentes ao Experimento 89 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; bje
¢) perfil do etanol; ¢) e f) perfil do modelo de SEVELY

No ultimo experimento realizado, foi possivel 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 altissima taxa de alimentagfio ¢ a

consequente desestabilizagiio do leito de células, este modelo obteve um perfil de

concentragfo de ART ¢ etanol muito proximo do obtido experimentalmente. No Reator 01,

como no Experimento 08, a concentracfio de etanol foi superior a esperada pelo modelo.

Porém, neste experimento pode-se notar que para o modelo utilizado, houve estabilizacio

para as concentragSes de ART e etanol no término do leito, estabiliza¢do esta que nfio foi

observada nos demais experimentos citados acima. O menor desvio encontrado para o
Reator 01 foi de 512,99 a uma porosidade de 0,7 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 ef al. (1981) ¢ SEVELY ef al. (1981), o
mesmo estudo foi realizado aplicando-se o modelo de TOSETTO & ANDRIETTA
(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.

15 T - 10 - -
[ J [ ]
18 @ i Mo &
140
2 50+ 1204 ]
I a
'y} W
gwu- e sEp g% fo e %m Y - S0k
2oy, e !-...scuc Em‘ s N e ETCHe
; —ET'Cale - 8
@ .
20 L
E L
% 4 * e 2%
o + T T 7 a 7 T . 0 T —
0 5 X 45 & B 9 5 W £ @ B 0 OB W N K D &
Hiem) Hign} Héem
a) b) c)
12 160
1K) 4 403
18
0 A
E
78
16 & SEp gma_- . Scul
) s EEp i b
2 % e \ e B Ctl
R ;4 N
@ * ) s
0 0
30 D e
0 T T T T O El T 13 i t
¢’ B s @ B 01 B N 0 0N @
Hiom) Higm)
d) e) 1)

Figura 47 — Graficos referentes ao Experimento ¢1 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; by e
¢} perfil do etanol; c) e ) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

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 estio distantes da curva descrita pelo modelo, como por
exemplo, no Reator 02, a concentragio experimental de etanol nas alturas de 10 a 30 cm,
foi mferior a prevista pelo modelo; porém, no término do leito (altura do leito 45 cm),
observa-se uma estabilizagZo tanto no Reator 01 quanto no Reator (2. A nfio variaglio da
concentrago de substrato apés o término do leito é devido a baixa concentragfo de céulas

em suspensio nesta regido.

A Figura 48 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 2.
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Figura 48 — Grificos referentes ao Experimento 02 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfil de ART; b)e
¢} perfil do etancl; ¢} e ) perfil de modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

Pela Figura 48, os perfis de ART e etanol 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 andlise
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cromatografica ou amostragem. Como exemplo, pode-se citar a queda na concentragio de
etanol apés o término do leito tanto no Reator 01 quanto no Reator 02. Este fenémeno pode
estar vinculado a grande turbuléncia que estd sujeita esta regifio devido a grande quantidade
de dioxido de carbono desprendido durante o processo de fermentagdio. O melhor ajuste
para o Reator 01 foi & porosidade de 0,4 com desvio de 1763,41 ¢ para o Reator 02,
porosidade de 0,3 e 1546,26.

A Figura 49 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 3.
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Figura 4% — Grafices referentes ao Experimento 03 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfilde ART; b) ¢
¢) perfil do etanel; ¢) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

Através da Figura 49 pode-se observar que o modelo utilizado teve um methor
ajuste aos dados experimentais para uma porosidade de 0,4 para ambos os reatores. No
Reator OI, as concentractes de etanol se mantém constantes nas alturas de 15 a 35 cm e
voltam a ficar inalterdveis nas alturas de 40 e 55 cm ap6s uma elevagio; isto pode ser
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explicado por um erro de analise ou de amestragem ou devido a uma nio idealidade do
reator. No Reator 02 a produgfio de etanol foi inferior a esperada pelo modelo. Nota-se
ainda que no Reator 01 que ndo houve estabilizagio do consumo de substrato, nem de

producdo de etanol no final do leito; ja no Reator 02 esta estabilizagfo € 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 - Grificos referentes ao Experimento 04 para os Reatores 01 ¢ 02: a) ¢ d) perfil de ART; b) ¢
¢) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

De acordo com a Figura 50, os perfis de ART e etanol 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
4 mesma porosidade. Esta Figura ainda mostra a semelhanga entre os perfis de ART ¢

etanol de ambos 0s reatores. Os pardmetros cinéticos (Ks,Yn, K € Pua) encontrados pelo
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modelo sdo bem préximos para ambos os reatores, como pode ser observado nas Tabelas 3
¢ 6 do Anexo 01.

A Figura 51 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 5.
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Figura 51 — Grificos referentes a0 Experimento 05 para os Reatores 01 ¢ 02; a) e d) perfil de ART; b) ¢
¢) perfil do etanol; ¢} e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

Nota-se através da Figura 51 que o modelo TOSETTO & ANDRIETTA (2002)
se ajustou aos dados experimentais com excegio de alguns pontos experimentais como, por
exemplo, a queda anormal da concentragio de etanol no Reator 01 a partir da altura de 35
cm, apresentando assim uma tendéncia de queda que se prolonga até a altura de 45 cm do
reator e volta a se observar uma tendéncia de elevaco até o final do leito (50 cm) sem uma
posterior estabilizagfio. No perfil de etanol do Reator 02, pode-se notar que o modelo ndo
acompanhou os dados experimentais observando uma queda no final do leito para os dados

experimentais e uma estabilizacio para dos dados obtidos a partir do modelo. Ainda neste
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experimento, observa-se a semelhanca entre os perfis de ART e etanol de ambos os
reatores, como no experimento anterior ¢ os pardmetros cméticos (Kg, Yy, Ki € Pra)
encontrados pelo modelo também sfio bem proximos 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 &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 6.
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Figura 52 - Graficos referentes ao Experimento 06 para os Reatores ¢1 e (2: a) ¢ d) perfil de ART; b) e
¢} perfil do etanol; c) e ) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

De acordo com a Figura 52, observa-se que o perfil de concentragiio de etanol
ficou abaixo dd obtido experimentalmente. Este fato ¢ devido ao valor do rendimento em
etanol (Yps) utilizado no modelo ser maior que aquele apreséntado 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 explicacié pdr erro de
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amostragem ou devido a nfo idealidade do reator, pois esta irregularidade é observada em
ambos os reatores na mesma altura. Mais uma vez a concentracdo de etanol obtida
experimentalmente foi inferior a prevista pelo modelo de TOSETTO & ANDRIETTA
(2002). O melhor ajuste se deu a uma 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 parmetros Yy, € Puu encontrados pelo modelo sdo bem préximos para ambos

0s reatores,

A TFigura 53 mostra os resultados obtidos para o modele de TOSETTO &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 7.
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Figara 53 — Grafices referentes ao Experimente 07 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; b) e
¢) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

Conforme demonstrados na Figura 53, os perfis de ART e etanol se ajustaram bem
a0 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 uma

porosidade de 0,4 e 963,32 para o Reator 02 4 mesma porosidade. Observa-se por esta
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figura, a semelhanga entre os perfis de ART e etanol de ambos os reatores. Ndo houve
estabilizagdo da concentragdo de etanol ap6s o término do leito em ambos os reatores. Ja
para o perfil de ART, esta estabiliza¢fio foi observada. Ainda neste experimento, observa-
se a semelhanca entre os perfis de ART ¢ etanol de ambos os reatores, mostrando

claramente a estabilizacfo das concentragdes no final do leito.

A Figura 54 mostra os resultados obtidos para o modelo de TOSETTO &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 8.
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Figura 54 — Grificos referentes ao Experimento 08 para os Reatores 01 e 02: a) e d) perfilde ART; b)e
¢) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

No Experimento 08, apesar da alta taxa de aplicagio adotada, o modelo se ajustou
bem aos dados experimentais, acarretando um maior desvio para as concentragdes de ART
e etanol em relagio ao modelo testado. Pode-se notar através da Figura 54 do Reator 01,
que a concentragdo de etanol obtida experimentalmente foi superior a esperada pelo
modelo, este fato pode estar ligado ao valor de rendimentos em etanol 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 aplicagio 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 &
ANDRIETTA ajustados para os dados do Experimento 9.
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Figura 55 — Graficos referentes ao Experimento 09 para os Reatores 01 ¢ 02: a) e d) perfil de ART; by e
¢) perfil do etanol; c) e f) perfil do modelo de TOSETTO & ANDRIETTA

No Experimento 09, o modelo de TOSETTO & 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 altissima taxa de alimentagio e a consequente
desestabiliza¢do do leito de células, este modelo obteve um perfil de concentragio de ART
¢ etanol préximo do obtido experimentalmente, como para o modelo de SEVELY et al.
(1981). No Reator 01, a concentragfio de etanol foi superior & esperada pelo modelo, sem

uma estabilizacdo desta concentracio no término do leito. Porém, neste experimento pode-
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se notar que para o modelo utilizado, houve estabilizagdo tanto para as concentragfes de
ART e etanol . No Reator 02, uma queda brusca da concentracio de etanol nas alturas de 30
a 40 cm, seguida de uma posterior inclinagdo até o final do leto. O melhor ajuste
encontrado para o Reator 01 foi de 305,05 e para o Reator 02 de 635,79, ambos a
porosidade de 0,7.

Apds a realizagio da simulagfio dos dados experimentais utilizando os modelos de
JIN et al. (1981), SEVELY ef al. (1981) ¢ TOSETTO & ANDRIETTA (2002) foi
possivel concluir que o melhor ajuste a estes dados foi encontrado para o modelo de
TOSETTO & ANDRIETTA (2002), devido a maior estabilidade da porosidade
{proximas de 0,4) na maioria dos ensaios ¢ dos parAmetros cinéticos (Ks, Ky, Praxe Yn).
Como nos demais modelos testados alguns experimentos ndo obtiveram bons ajustes, como
por exemplo, os Experimentos 2 e 6. Além do que, dos trés modelos testados, este modelo
foi o tmico que obteve ajuste aos dados experimentais acompanhando a estabilizagdo das
concentragdes 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 consideragfio a hidrdlise de sacarose e consumo preferencial da glicose em

redugiio a frutose. O mesmo modelo foi utilizado para trés fontes de substrato (sacarose,

glicose e frutose) acrescido do termo de diauxia para a Frutose como no modelo proposto
por TOSETTO & ANDRIETTA (2002) ¢ para a sacarose um modelo foi desenvolvido. A

Tabela 14 mostra o resultado da simulagio para os nove experimentos realizados.

Tabela 14 — Resunltado da Simulaciie dos dados des Reatores 1 e 2 para o modelo proposto para mais

de um substrato.

Frutose (F) Glicose (G) | Sacarese (S)
Experimentos | Reator Desviode F | Desviode G | Desviode S

Experimento 01 [R1 0,5 203,77 79,54 1117.3

R2 0.5 176,78 50,65 1227
Experimento 02 | R] 0,6 358,38 321,43 853,98

R2 0.4 74,68 198,71 41024
Experimento 03 |R1 0,6 319,89 123,68 1169.7

R2 0,4 123,14 196,13 746,63
Experimento 04 |R1 0,5 166,9 316,99 419,18

R2 0,4 14,19 34,77 1933,6
Experimento 05 | R1 0,5 90,61 76,13 456,19

R2 0,5 125,25 220,18 13398
Experimento 06 | R1 0,7 171,23 516,18 5890,2

R2 0,7 166,98 479,11 4571,7
Experimento 07 |R1 0.5 248,56 267,77 541,89

R2 0.4 34,49 52,26 1158.6
Experimento 08 | Rl 0,7 103,87 118,92 4095,2

R2 0,5 35,02 126,17 885,15
Experimento 89 |R1 0.7 621,62 34,29 54243

R2 0,7 235,33 55,25 364384
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Para maior compreensdo dos resultados, as Figuras de 56 a 91, descrevem os perfis
de consumo dos substratos para os nove experimentos realizados, representando através de
graficos o melhor ajuste dos dados experimentais com os dados obtidos pelo modelo

proposto neste trabatho para a conversiio de glicose, sacarose, frutose e produgéo de etanol.

A Figura 56 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os
dados para o Reator 01 do Experimento 1.
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Figura 56 — Graficos referentes a0 Experimento 01 para o Reator 01 com porosidade 8,5: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da fratose ¢ d} perfil do etanel

Observa-se pela Figura 56 a, b, ¢ e d que de uma 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 alguns pontos experimentais estdo distantes
da curva descrita pelo modelo, como por exemplo, a concentracdo de frutose na altura de
20 cm. No entanto, na regido de transi¢do, que compreende a parte final do leito (altura do
leito 45 cm), observa-se uma variagdo da concentragio de glicose e frutose anormal, saindo

de uma tendéncia de queda até a altura do reator de 35 cm para uma tendéncia de elevagio
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até o final do leito e posterior estabilizagdo. A ndo variagdo da concentracio destes
substratos apds o término do leito é devido a baixa concentracdo de células em suspensio
nesta regido. Ja as variages de concentragio destes substratos na parte final do leito podem
estar vinculadas a grande turbuléncia que estd sujeita esta regiio devido a grande
quantidade de didxido de carbono desprendido durante o processo de fermentacfo. Esta
turbuléncia pode proporcionar a formag3o de canais preferéncias que acabam carreando
estes substratos para a parte superior do leito, mostrando & provavel existéncia 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.
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Figara 57 — Perfil do Modelo Propoesto -Experimento 01, Reator 01, & = 6,5, vazio = 9,6 mL/min ¢
brix = 15%

A Figura 57 mostra os perfis de conversio da sacarose, glicose e frutose e de
produgdo de etanol em fungio da altura do reator, descritos pelo modelo proposto para trés
substratos e porosidade de 0,5. Nota-se pelos perfis que a glicose ¢ consumida
preferencialmente, mostrando que o fendmeno da diauxia se faz presente ¢ € 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 — Grifico referente ao Experimento 01 para o Reator 02 com perosidade 6,5: a) perfil da
sacarese; b) perfil da glicose; ) perfil da frutose e d) perfil do etanol

Na Figura 58 para os perfis g, b, ¢ e d, o modelo utilizado se ajustou methor aos
dados experimentais se comparado ao reator 01 do mesmo experimento. O maior desvio de
comportamento ocorreu no perfil de sacarose, como no reator 01. Na regifio de transicio,
no final do leito (altura do leito 48 cm), observa-se uma variagdo da concentracio de
glicose e frutose anormal, saindo de uma tendéncia de queda até a altura do reator de 35 cm
para uma tendéncia de elevag8o até o final do leito e posterior estabilizagfo. No perfil da
produgdo de etanol, o modelo obteve valores mais elevados que os dados experimentais
testados, podendo-se concluir que a concentracdo de etanol obtida experimentalmente foi
menor que a esperada, mostrando assim, que o valor de Yy pode ser menor que 0,46 g/g
utilizado para o ajuste dos pardmetros. O melhor ajuste do modelo deu-se para valores de

porosidade de 0,5 como no reator 01,
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A Figura 59 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator

02 no Experimento 1.
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Figura 59 - Perfil do Modelo Proposto -Experimento 01, Reator 02, ¢ = 0,5; vazio = 9,6 mL/min ¢
brix = 15%

A Figura 59 mostra os perfis de conversfio da sacarose, glicose e frutose e de
produgdo de etanol obtidos a partir do modelo proposto em fungfio da altura do reator, para
trés substratos e porosidade de 0,5. Nota-se que a sacarose é totalmente hidrolisada e que a

glicose ¢ 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 — Grafico referente ao Experimento 2 para o Reator @1 com poroesidade 0,6: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose ¢ d) perfil de etanol

Da mesma forma, a Figura 60 descreve os perfis para sacarose, glicose, frutose ¢
etanol em relagdo 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 cm em
relagdo ao modelo, Neste experimento, alguns pontos experimentais estio distantes da
curva descrita pelo modelo, tanto para a concentragio de frutose e glicose, mostrando
desvios de comportamento. Esse fato deve estar ligado a nfio idealidade do reator. Apds o
termino do leito, na regifio de transicio, as concentracles de glicose e frutose, se
mantiveram constantes apds uma queda acentuada. A nfo variagfo da concentracdo destes
substratos ap6s o término do leito € devido 3 baixa concentragio de células em suspensio
nesta regido. No perfil de etanol pode-se observar que em algumas alturas as concentragfes

ficaram constantes ¢ depois voltaram a subir, isso pode estar relacionado a erros de analise

cromatografica 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 torno de 0,3.

A Figura 61 mostra os resultados caleulados para ¢ medelo proposto para o Reator

01 no Expermento 2.
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Figura 61 —Perfil do Modelo Propesto -Experimento 02, Reator 01, & = 0,6; vazio = 9,7 mL/min ¢
brix = 18%

A Figura 61 demonstra os perfis de conversio de sacarose, glicose e frutose e de
producio de etanol em fungfio da altura do reator, descritos pelo modelo proposto para trés
substratos ¢ 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 — Grifico referente a0 Experimento 02 para o Reator 62 com poresidade 0,4: 2) perfil da
sacarose; b) perfil da glicese; ¢) perfil da frutose e d) perfil do etanol

A Figura 62 descreve os perfis para sacarose, glicose, ffutose e etanol para o
modelo testado. Até a altura de 20 cm, as concentragfes de glicose e frutose mantiveram-se
constantes. Esse fenOmeno pode ser explicado por erro experimental de analise ou
amostragem. No entanto, antes da regido de transigio, observa-se uma tendéncia de queda
dessas concentragles, depois, no final do leito se estabilizam e ficam constantes. Para o
perfil de produgéo de etanol, nota-se uma queda brusca da concentracio apos o término do
leito e ndo ¢ seguido de estabilizacfio. Este fendmeno pode estar vinculado a grande
turbuléncia que esta sujeita esta regido devido a grande quantidade de dioxido de carbono
desprendido durante o processo de fermentacio. O maior desvio de comportamento em
relagdio ao modelo, foi observado no perfil de sacarose (4102,4). O melhor ajuste do
modelo se deu para valores de porosidade de 0,4.

A Figura 63 mostra 0s resultados calculados para o modelo proposto para o Reator

02 no Experimento 2.
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Figara 63 — Perfil do Modelo Proposto -Experimento 02, Reator 02, £ = 0,4; vaziio = 9,7 mL/min ¢
brix = 18%

O modelo proposto para trés substratos, descreve os perfis de conversiic de
sacarose, glicose e frutose e de producgfio de etanol através da Figura 63 em funcdo da
altura. Nota-se que a producio de etanol foi elevada em relagfio aos outros experimentos. O

fenémeno da diauxia ¢ observado para a glicose.

A Figura 64 mostra os resultados obtidos para o modelo proposte ajustados para os

dados para o Reator 01 do Experimento 3.
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Figura 64 — Grifico referente ao Experimento 03 para o Reator 01 com porosidade 0,6: a) perfil da
sacarose; b) periil da ghicese; ¢) perfil da frutose e d) perfil do etanel

No experimento 03, através da Figura 64 a, b, ¢ 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, ocorren no perfil de sacarose.
Neste experimento observa-se também que um ponto experimental estd muito abaixo da
curva descrita pelo modelo no perfil de glicose na altura de 15 cm. Outros desvios podem
ser observados tanto para o perfil de glicose quanto para ¢ de frutose, onde as
concentragdes de ambos se mantém constantes nas alturas de 30 a 40 cm; isto pode ser
explicado pelo fendmeno de histerese que causa a formacio de patamares de concentragfio
ao longo da altura do reator ou ainda devido a uma ndo idealidade do reator. No final do
leito (altura do leito 45 cm), houve uma estabilizacfio. A ndo variacdo da concentragio
destes substratos apds o término do leito € devido 4 baixa concentragdo de células em

suspensdo nesta regido.
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A Figura 65 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator

01 no Experimento 3.
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Figara 65 —Perfil do Modele Proposio-Reaior 01, experimento §3, £ = 0,6; vazdo = 10,0 mL/min e
brix = 20%

A Figura 65 mostra os perfis de conversiio da sacarose, glicose ¢ frutose ¢ de
producdo de etanol em funcdo da altura do reator para a porosidade de 0,6, onde o
comportamento dos perfis de glicose e frutose foram semelhantes, com uma estabilizaco
no final do leito; sendo a glicose consumida preferencialmente mostrando a presenca do

fendbmeno de diauxia.

A Figura 66 mostra os resultados obtidos para o modeio proposto ajustados para os

dados para o Reator 02 do Experimento 3.
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Figura 66 — Grifico referente ao Experimenio 03 para o Reator 02 com porosidade 0,4: a) perfil da
sacarese; b) perfil da glicose; ©) perfil da frutose e d) perfil do etanol

Para uma porosidade de 0,4, observa-se pela Figura 66 a, b, ¢ e d que o modelo
utilizado se ajustou bem aos dados experimentais, principalmente para os perfis de glicose e
frutose, com excecfio de alguns pontos que estdo distantes da curva descrita pelo modelo,
como por exemplo as concentracdes de glicose e frutose na altura de 5 cm. 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 regifio de transigfio, uma
estabilizacdo da concentragio destes substratos que pode ser devido a baixa concentracio
de células em suspensfio nesta regiio. Quanto ao perfil de produgiio de etanol, as
concentragdes experimentais ao longo da altura se mantiveram abaixo da curva descrita
pelo modelo, apresentando uma elevagfo apds o término do leito. Isto pode estar vinculado
a grande turbuléncia nesta regifio provocada pela grande quantidade de diéxido de carbono
desprendido durante o processo de fermentagdo. Além disto, a obtengdo de dados
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experimentais abaixo dos valores esperados da concentracdo de etanol, pode indicar que o

valor de Yp5 € menor que 0,46 g/g, o qual foi utilizado no ajuste dos parfmetros.

A Figura 67 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator

(2 no Experimento 3.
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Figura 67 — Perfil do Modefo Proposto -Experimento 03, Reator 02, € = (,4; vazio = 16 mL/min ¢
brix = 20%

A Figura 67 mostra os perfis de conversdo da sacarose, glicose e frutose e de
produgdo de etanol em fungfo 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 mostrando que ¢ fendmeno da diauxia, o consume de glicose ¢ frutose

foram superiores ao do reator 01.

A Figura 68 mostra os resultados obtidos para o modelo proposto ajustados para os

dados para o Reator 01 do Experimento 4.
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Figura 68 — Grifico referente ao Experimento 04 para o Reator 01 com poresidade 0,5: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose e 4 perfil do etanol

A Figura 68 a, b, ¢ e d mostra o comportamento dos perfis de sacarose, glicose,
frutose e etanol para uma porosidade de 0,5. O melhor ajuste do modelo aos dados
experimemtais para ¢ perfil de sacarose, foi obtido neste experimento, quando comparado
aos demais, mas continua sendo o malor desvio de comportamento, Uma queda brusca na
concentracio de glicose a partir da altura de 10 cm até a de 25 cm foi observada, alguns
pontos se distanciaram da curva descrita pelo modelo proposto e no final do keito (aitura do
feito 50 cm), houve uma estabilizagBo. Um maior consumo em relagio a concentragio de
frutose foi constatado. Ainda neste experimento pode-se observar que o perfil de frutose se
distanciou do modelo, formando algumas zonas de estabilizacio ao longo do leito, cujos
desvios podem estar relacionados a erros experimentais de amostragem ou mostrando a nfo
idealidade do sistema.

A Figura 69 mostra os resultados calculados para 0 modelo proposto para o Reator
01 no Experimento 4,
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Figura 69 —Perfil do Medelo Proposto -Experimento 84, Reator 81, & = 0,5; vazie=12,9 mL/min ¢
brix = 16%

Na Figura 69 pode-se observar 0 mesmo comportamento dos demais experimentos
citados acima para os perfis de converséio da sacarose, glicose € frutose ¢ de produgfio de

etanol em fungio da altura do reator e a uma 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 70 — Grifico referente a0 Experimento 04 para o Reator 02 com porosidade 0,4; @) perfil da
sacarose; b) perfil da glicese; ©) perfil da frutose e d) perfil do etanol

A Figura 70 descreve os perfis de sacarose, glicose, frutose e etanol numa
porosidade de 0,4, pode-se notar que o methor ajuste dos dados experimentais em relago
ao modelo foram encontrados para a frutose e glicose; contudo, 0 maior desvio de
comportamento ocorreu no perfil de sacarose. O perfil de concemtragiio do etanol
apresentou alguns pontos que se desviaram do modelo proposto, sofrendo uma queda
brusca a partir da altura de 40 cm até a regifio de transicio onde ha presenca de uma grande
quantidade de didxido de carbono desprendido durante o processo de fermentacfio. Em
seguida ocorre a estabilizacdo da concentragdo do mesmo. O modelo que descreve o©
comportamento do perfil de etanol pode estar sendo mais influenciado pelo perfil da
concentragio de sacarose, pois se pode observar neste € em outros experimentos anteriores
que o desvio do perfil de etanol é diretamente proporcional ao desvio da sacarose, ou seja,
quanto maior o desvio de comportamento da sacarose maior o desvic para etanol, 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 Propoesto -Experimente 04, Reator 02, & = 0,4; vazio = 12,9 mi./min ¢
brix = 16%

Pode-se observar pela Figura 71 que o comportamento dos perfis de sacarose,
glicose, frutose e etanol em fungfo da altura, ¢ semelthante 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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Figara 72 ~ Grafico referente ao Experimento 05 para o Reator 01 com porosidade 0,5; a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutese ¢ d) perfil de efanol

Alguns pontos na Figura 72 a, b, ¢ e d estfo distantes da curva descrita pelo
modelo, como por exemplo, a concentracdo de frutose na altura de 35 e 45 cm e a
concentragfio de glicose na altura de 30 cm. Este discrepéncia esta relacionada a erros de
analiticos ou de amostragem, ou ainda, devido a ndo idealidade do reator. No perfil de
concentragdo de etanol alguns pontos também se encontram distantes da curva do modelo,
no entanto o que se destaca € a queda anormal da concentragio a partir da altura de 35 cm,
apresentando assim uma tendéncia de queda que se prolonga até a altura de 45 cm do reator
e volta a se observar uma tendéncia de elevagio até o final do leito (50 cm) sem uma
posterior estabilizagfio. 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 calculados para o modelo proposto para o Reator

01 no Experimento 5.
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Figura 73 — Perfil do Mudelo Proposto -Experimento 85, Reator 81, & = 8,5; vaziio=12,7 mL/win ¢
brix = 18%

Pode-se observar pela Figura 73 que o comportamento dos perfis de sacarose,
glicose, frutose e etanol em fungfo da altura, é semelhante ao do experimento citado
anteriormente, onde se pode observar que as concentragdes de glicose ¢ frutose so mais
elevadas devido ao aumento de agucares 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 0s

dados para o Reator 02 do Experimento 5.
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Figura 74 — Grifice referente a0 Experimento 05 para o Reator 02 com porosidade 6,5; a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose e d) perfil do etanol

Nota-se através da Figura 74 que o modelo proposto se ajustou aos dados
experimentais com excegio de alguns pontos experimentais como, por exemplo, a queda da
concentracao de glicose nas alturas de 10 a 20 cm e alguns pontos do perfil da frutose. Isto
se deve a erro de amostragem experimental ou cromatografica. No perfil de etanol pode-se
notar que o modelo nfio acompanhou os dados experimentais observando uma queda no
final do leito para os dados experimentais e uma estabilizac8o para dos dados obtidos a
partir do modelo. Pode-se concluir entfo, gque a concentragiio de etanol 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 0 Reator

02 no Experimento 5.
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Figura 75 — Perfil de Modelo Proposts - Experiments 85, Reator 2, ¢ = 4,5; vazie=12,9 mL/min ¢
brix = 18%

A Figura 75 mostra os perfis de conversio de sacarose, frutose e glicose ¢
produgio de etanol em fungfo 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 — Grifico referente ao Experimente 06 para o Reator 01 com poresidade 0,7; a) perfil da
sacarose; b} perfil da glicose; ©) perfil da frotose e d) perfif do etancl

Neste experimento a concentragio de agucares foi de 242,7 g/L.. A Figura 76
descreve o comportamento do perfil de glicose, sacarose, frutose e etanol em relagdo ao
modelo proposto. Nota-se que o desvio de comportamento do perfil da sacarose foi o maior,
segundo a Tabela 15. Consegiilentemente, isto pode ter afetado diretamente o perfil da
concentragdo de etanol que se mostrou muito superior se comparado aos dados
experimentais. As concentracbes de glicose e frutose foram altas, porém o modelo se
ajustou bem aos dados obtidos experimentalmente. Houve discordincia de alguns pontos,
principalmente para o perfil de glicose, que podem ser explicados como erro de analise
(algumas nfio variagdes ao longo da altura) ou nfdo idealidade do reator. Os melhores

desvios foram obtidos numa porosidade de 0.7.

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 ~-Experimente 08, Reator 81, & = 0,7; vazfiio = 13 mL/min ¢
brix = 24%

A Figura 77 descreve o comportamento dos perfis de sacarose, glicose, frutose ¢
etanol em funglo da altura, onde as concentragBes de glicose ¢ frutose sfo mais elevadas
devido ao actunulo de agucares ne 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 ¢ Reator 02 do Experimento 6.
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Figura 78 — Grifico referente ao Experimento 06 para o Reator 02 com porosidade 0,7: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢} perfil da frutose ¢ d) perfil do etanol

Observa-se pelas Figuras 78 a, b, ¢ e d que o modelo utilizado se afasta da relacfo
com dados experimentais. Os maiores desvios de comportamento ocorreram nos perfis de
sacarose, glicose e etanol, sendo que 0 comportamento de frutose apresentou alguns pontos
experimentais que estdo distantes da curva descrita pelo modelo; é o caso da concentracgdo
de frutose na altura de 15 a 30 cm. Este discrepéncia pode estar ligada a um erro de anélise
ou de amostragem ou ainda, devido a alta taxa de aplicagdo ernpregada acarretando um
desvio da ndo idealidade do reator. No final do leito (altura do leito 50 ¢cm), observa-se uma
estabilizacdo para os perfis de sacarose, glicose e frutose. O perfil da concentragdo de
etanol apresentou uma queda no final 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 resuitados calculados para o modelo proposto para o Reator

02 no Experimento 6.
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Figura 79 ~ Perfil d¢ Medelo Proposto -Experiments 06, Reator 92, € = 0,7; vaziio = 13 mL/min ¢
brix = 24%

A Figura 79 ¢ semethante & Figura 77 descrita acima para o mesmo experimento.

A Figura 80 mostra os resultados obtidos para 0 modelo proposto ajustados para os

dados para o Reator 01 do Experimento 7.
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Figura 80 — Grifico referente ao Experimento 07 para o Reator 01 com porosidade 8,5: a) perfil da
sacargse; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frotose ¢ @) perfil do etanol

No Experimento 07, os desvios de comportamento ocorreram em maior freqiiéncia
gue nos demais experimentos apresentados acima. Inicialmente isso pode estar ligado a
uma grande comtaminagdo no diluidor, onde houve a hidrélise rapida de sacarose,
ocasionando a presen¢a de glicose ¢ frutose na entrada do reator (altura zero cm) A Figura
80, através dos perfis em a, b, ¢ e d, mostra os perfis de sacarose, glicose, frutose e etanol.
O comportamento de frutose apresentou alguns pontos experimentais que estdio distantes da
curva descrita pelo modelo; é o caso da concentragfio de frutose na altura de 15 a 30 cm.
Este discrepancia pode estar ligada a um erro de analise ou de amostragem ou ainda, devido
a alta taxa de aplicagdo empregada acarretando um desvio da idealidade do reator. No final
do leito (altura do leito 50 cm), observa-se uma estabilizacfio para os perfis de sacarose,
glicose e frutose. O perfil da concentragio de etanol apresentou uma 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

01 no Expermento 7.
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Figura 81 — Perfii do Modeio Proposto -Experimenio 07, Reator 61, £ = 8,5; vazio =16 mi/min e
brix = 15%

Através da Figura 81 & possivel observar que o perfil de glicose e frutose nfio
iniciaram da concentragdo zero, como observado na Figura XLVIIl onde os dados
experimentais se apresertaram da mesma forma. A concentracfio de glicose e frutose na
saida do reator foram elevadas. A porosidade que melhor 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 — Grifico referente ao Experimento 07 para o Reator 02 com poresidade 0,4: a) perfil da
sacarose; b} perfil da glicose; ¢) perfil da fratose e d) perfil do etanol

Alguns pontos na Figura 82 a, b, ¢ e estio distantes da curva descrita pelo modelo,
como a concentracdo de glicose na altura de 10 ¢m e frutose na altura 20 e 30 cm. Este
discrepéancia esta relacionada a erros de andlises cromatograficas ou de amostragem, ou
ainda, devido a nfio idealidade do reator. Isto, a cada experimento que se aumenta a taxa de
aplicag3o, observa-se mais claramente que o reator se comporta como ndo ideal. No perfil
de concentracio de etanol alguns pontos também se encontram distantes da curva do
modelo, no entanto o que se destaca ¢ uma estabilizacfio no final do leito e uma queda da
concentragio no ultimo ponto (60 cm). No entanto, este modelo proposto se ajustou bem
aos dados experimentais deste experimento, considerando uma porosidade de 0,4, proxima
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 doe Modelo Proposto -Experimentoe 07, Reator 02, £ = 0,4; vazfio = 16 mL/min ¢
brix = 15%

Através da Figura 83 ¢ possivel observar a semethanca 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 — Grifico referente a0 Experimento 08 para ¢ Reator 01 com porosidade 9,7: a) perﬁl da
sacarose; b) perfil da ghicose; ¢) perfil da frutese ¢ d) perfil do ctanol

Alguns pontos na Figura 84 a, b, ¢ e estdo distantes da curva descrita pelo modelo,
como por exemplo, a concentragio de glicose e frutose na altura de 05 cm e a concentragéo
de glicose na altura de 30 cm. Este discrepincia esti relacionada a erros de ané}ises.
cromatograficas ou de amostragem. No perfil de concentragdo de etanol alguns pontos
também se encontram distantes da curva do modelo, no entanto o que se destaca é a
estabilizacfo da concentracfio em dois pontos ao longo da altura de 10 a 25 cm, voltando a
estabilizar na altura de 35 a 50 cm e por fim, uma aita seguida de uma queda a partir da
altura de 55 cm até o final do leito, onde ndo pdde se observar uma estabiliza¢do. Isto pode
estar relacionado a turbuléncia gerada pela grande movimentagdo das particulas de gés
carbdnico 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.

180 -
160 4
140 -
170 4 ::; ‘mS Calc

'i | oG Callc

i

J— O '
w1 L83C

S, G, F, Etanol (g/L)
8
|

0 10 20 36 40 50 o0
H {cm)

Figura 85 —Perfil de Modele Proposio -Experimente 08, Reator 01, & = {,7; vazice=16,5 mL/min 2
brizx =18%

Para a porosidade de 0,7, nota-se através da Figura 85 que o consume de todos os
substratos foi menor se comparado aos demais experimentos ¢ este conswmno se tornou
constante a partir da altura de 30 cm para a sacarose ¢ para a frutose ¢ glicose a partir do
finai do leito (40 cm). A produclo de etanol 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 — Grifico referente a0 Experimento 08 para o Reator 02 com porosidade 6,5: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose e d) perfil do etanol

Comparando os dois reatores do Experimento 08, através das Figuras 84 e 86 nota-
se uma semelhanca muito grande entre o comportamento dos perfis de concentragio de
sacarose, glicose, frutose e etanol. Sendo que o melhor ajuste obtidos tanto para sacarose
como glicose e frutose, foram para o Reator 02 apresentado na figura acima, s que este a
uma porosidade de 0,5.

A Figura 87 mostra os resultados calculados para o modelo proposto para o Reator
02 no Experimento 8.
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Figura 87 - Pertil do Modele Proposts -Experimente 08, Reator 02, & = ,5; vaziio=16,5 ml/min e
brix = 18%

A Figura 87 mostra o perfil de concentragfo do modele proposto gue ¢ semelhante
ao da Figura 85. Para a porosidade de 0,5, nota-se gue a concentracio de etanol 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.
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Firura 88 — Grificos referentes 2o Experimento 09 para o Reator 01 com porosidade 0,7: a} perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose e d) perfil do etanol

8, G, F, Etanol (g/1)

6 10

20 30 40 50 6O
H (cm)

e

| =S Calc |
G Calc

P ol B 8¢ I+ i

Figura 85 —Perfil do Modelo Proposio -Experimentio §9, Reator §1, & = §,7; vazio= 16,5 mil./min ¢

brix=28%

127



% | o seyp 3 ® GEp |
b | § Cal & | e G Calo
30 ”00’0.‘0
6 15 30 4 & 75 75
H fem}
a) b)
oy I
50 Y &
50 - -
S 40 4 T I
g A z:sxﬂ § [ & eThp
=30 | Cale | g | T Calc
e &
20+
10 -
o et o g i T = oy 4
8 15 8 4 6 73 B 0 40 50 80
H fem} 4 {em)
c) d)

Figura 90 — Grafices referentes ao Experimento 09 para o Reator 02 com porosidade 0,7: a) perfil da
sacarose; b) perfil da glicose; ¢) perfil da frutose e dj perfil do etanol

8, G, F, Etanol (g/1)

240 1\
210 < §
180 -
150 -
120
90
60
30 -

0

H {cm)

G 26 30 40 30 60

Figura 91 — Perfil do Modelo Proposto —Experimento 09, Reator 02, £ = 6,7; vazdo=16,5 mL/min e

brix = 28%

128



Para o Experimento 09, devido a altissima taxa de alimentacfio e a consequente
desestabilizagdo do leito de células, nfio foi possivel um ajuste adequado do modelo aos
dados experimentais 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 etanol.
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CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1 Conclusdes Finais

A taxa de converso de substrato variou linearmente de forma inversa com a taxa de
aplicagio de substrato para os dois reatores, ou seja, as menores concentragdes de
substrato na saida do reator foram alcancadas para ensaios com menor taxa de
aplicacfo de substrato (g de substrato / hora).

Os niveis de conversdo foram proximos a 80% para ambos os reatores, com excegio
do ultimo experimento.

Altas taxas de aplicagfio vinculadas a altas concentragdes de substrato, levam 2
desestabilizagio do leito de células que pode estar relacionada & densidade e
viscosidade do meio de alimentagéo.

Os modelos cinéticos estudados neste trabatho mostraram-se capazes de descrever o
comportamento dos biorreatores de leito pseudo-expandido.

O modelo de JIN er. al. (1981) foi o que apresentou melhores ajustes aos dados
experimentais quando uma Gnica fonte de substrato foi assumida. No entanto, estes
modelos mostraram uma grande variabilidade nos valores de seus pardmetros e
porosidade para os diferentes ensaios.

Para ensaios com uma tnica fonte de substrato, dentre os modelos testados, o de
TOSETTO & ANDRIETTA (2002) apresentou desvios menores para porosidades
préximas de 0,4 na maioria dos ensaios e maior estabilidade dos par@metros
cinéticos.

O modelo proposto que leva em consideragfio o consumo diferenciado dos diversos
substratos presentes no meio de fermentag@o se ajustou satisfatoriamente aos dados
experimentais.

A velocidade de hidrolise da sacarose se mostrou dependente das concentragbes de
glicose, frutose, sacarose e etanol presentes no meio.

Foti observada a existéncia do fendmeno de diauxia no processo fermentativo, sendo
que a glicose é consumida preferencialmente a frutose. O modelo proposto foi capaz

de descrever este fendmeno.
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5.2 Sugestées para trabalhos futuros
Visando a continuidade deste trabalho, seria interessante:
+ Desenvolver modelos que levem em consideragio as ndo idealidades do biorreator;
¢ Desenvolver modelos que descrevam o reator de forma heterogénea; e

¢ Desenvolver modelos onde a hidrodindmica-do biorreator estd associada a cinética

da reagdo.
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ANEXO



Tabela 1 — Pardmetros cinéticos para o modelo de JIN ef ¢L.(1981) para reator 01

Modelo de Jin
R1 Pore(sst)dade Ky K2 K, Desvio
e=03 47 0,001 0.05 1383,21
e=04 37 0,001 0,06 1342.79
Experimento 01 [£=05 62 0,001 0,06 1374,43
e=006 88 0,001 0,06 140310
e=07 55 (3,001 0,07 1475,62
£=073 30 0,001 0,05 1069,07
£=04 15 0,001 0,06 1014,24
Experimento 02 |2=05 41 0,001 0,06 108435
£=0.6 12 0,001 0,07 1138,84
=07 29 0,001 06,07 1222 .07
=103 68 0,001 0,04 1397,18
e=04 47 0,001 0,05 937,02
Experimento 03 [¢=10,5 81 0.001 0,05 857.29
g=0,6 42 0,001 0.06 730,98
6=0.7 - 63 0,001 0,06 726,71
=03 48 0,001 0,05 378,56
e=04 41 0,001 0,06 406,75
Experimento 04 [£=0.3 70 0,001 0,06 449 48
£=0,6 47 0.001 0,07 574,85
6=07 68 0,001 0,07 624,95
£=03 57 0,001 0,04 810,91
g=04 33 0.001 0,05 936,70
Experimento 05 =05 12 0,001 0,06 119226
e=06 31 0,001 0,06 137071
g=07 A0 0,001 0,06 1587,59
s=03 0.1 0,001 6,03 679886
£=04 22 0,001 0,03 4741,44
Experimento 06 s=03 0,1 0,001 0,03 374469
£=0,6 4 0,001 0,04 2551.,21
e=07 21 0,001 0,04 2127.10
g=1073 55 0,001 6,05 1480,22
=04 54 0,001 0,06 1908,60
Experimento 47 |£=0,5 43 0,601 0,07 232759
e=006 60 0,001 0.07 249076
e=07 46 0,001 0,08 284663
g={73 18 0,001 0,04 30072
e=4{,4 6 0,001 0,05 211077
Experimento 08 =05 27 0,001 0,05 1822.69
e=0,6 4 0,001 0,06 1436,11
£=0.7 17 0,001 0,06 132723
£=03 0,1 0,001 0,03 6329,69
g= 0.4 18,1 0,001 0,04 4278,22
Experimento 09 |e=0,5 19,1 0,001 0,04 3364,06
=06 53,1 0,001 0,04 299524
£=0,7 6,1 0,601 0,05 2357.18
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Tabela (2 — Parfimetros cinéticos para o modelo de JIN ¢f al.(1981) para reator 02

Modelo de Jin

R2 P "“’;’;’adﬁ Ks K- K, Desvio

e=03 41 0,001 0,04 662,59

s=04 31 0,001 0.05 481,32

Experimento 01 |e=05 51 0,001 0,05 43706
g=06 29 0.001 0,06 42932

e=07 42 0,001 0.06 446,13

£=03 40 0,001 0,04 1272,81

£=04 22 0.001 0,04 1463,23

Experimento 02 |e=035 47 0,001 0,05 1704,37
£=06 15 0,001 0,06 1899.76

£=0,7 31 0,001 0,06 2119.93

£=03 84 0,001 0,03 143646
£=104 58 0,001 0,04 1658.80

Experimento 03 =03 90 0,001 0,04 180197
£=06 49 0,001 0,05 223925
e=07 71 0,001 0,05 2395,89

e=0.3 32 0,001 0,03 630,19

e=04 24 0,001 0,06 527,17

Experimento 04 |ec=0,5 47 0.001 0.06 536,85
£=0,6 27 0,001 0,07 543,92

£=0,7 43 6,001 0,07 581,96

e=073 29 0,001 0,04 482,32

g=04 57 0,001 0,04 507,18

Experimento 05 [==075 31 0,001 0,05 586,72
e=0,6 53 0,601 0,05 698,80

£=07 20 0,001 0,06 849,80
=03 44 0,001 0,02 3526,78
£=04 12 0,001 0,03 1815,09
Experimento 66 [e=10,5 38 0,001 0,03 1306,79
=06 67 0,001 0,03 1080,65

£=07 9 0,001 0,03 966,65

&=03 55 0,001 0,05 621,78

ge=04 53 0,001 0,06 774,17

Experimento 07 {c=10,5 43 0,001 0,07 968,49
=00 68 6,001 0,07 1050.,56
e=07 46 0.001 0,08 1245,97

g=103 23 0,001 0,06 801.69

&= 0,4 20 0,001 0,07 123331
Experimento 08 |c=05 55 0.001 0,07 1383.42
=00 80 0,001 0.07 1506,88
g=0,7 59 0,001 0,08 1881,55
=03 3.1 0,001 0.03 5075,08
s=04 0,1 0,001 0,04 4138,45
Experimento 09 (=105 Ll 0,001 0,04 224140
g= {06 30,1 0,001 0,04 1853,97
£=07 0,1 0,001 0,05 190785
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Tabela 03 — Parimetros cinéticos para ¢ modelo de SEVELY ef ¢/.(1981) para reator 01

Modelo de SEVELY (1981)

R1 Porosidade (g) Ky P Ky Desvic
6=03 2 69 9 134803
e=04 23 73

. - 8 133121
Experimento 01 (=075 5 70 5 130214
e=06 6 7 4 1291.82

=07 ! 2 3 1287.45
=03 0,1 80 9 113050

=04 0.1 82 6 1062,53

Experimento 02 |[£=10,5 11,1 86 3 103230
£=06 11,1 87 4 1007,37

e=07 0.1 86 3 982,81
£=0,3 10 77 15 1069,74

e=04 27 73 14 943,53

Experimento 03 e=03 35 74 11 898,81
' =06 31 75 8 870,77

g= 07 35 75 7 854,38

e=0,3 i6 70 11 381,93

=04 13 71 7 378,66

Experimento 04 |e=0,5 10 72 5 379,57
£=0,6 12 74 4 380,71

g=07 5 74 3 386,04

=03 0,1 94 9 748,50

g=04 0,1 99 6 733,83

Experimento 05 £=05 6,1 100 5 732,36
g=06 6,1 102 4 730,15

£=0.7 0,1 105 3 721,13
£=0,3 0,1 86 150 2408,19
= 0,4 0.1 83 104 1666,90

Experimento 86 (=05 9,1 34 60 142039
g=0,6 24,1 85 7 1273.46

g=0,7 33,1 85 39 1177,02

£=03 35 140 8 134391
e= 0,4 29 140 5 143542
Experimento 07 |c=0,5 10 140 3 1485,00
£ =06 26 140 3 1521.22

£=03 30 22 39 303446

=04 27 22 22 188737

Experimente 08 =035 18 21 i8 1628,92
= 0.6 i8 18 15 1535,07

=07 16 14 13 1470 39

g={3 0,1 75 200 659,67

e=04 201 73 200 438,85

Experimento 09 |2=035 841 74 200 46525
g=06 125.1 74 160 492,29

g=07 170,1 74 140 512,99
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Tabela 04 — Parimetros cinéticos para o medelo de SEVELY ¢t of.(1981) para reator 02

Modelo de SEVELY (1981)

R2 Poresidade (g) Ksg Psx Kr Desvio

£=03 2 68 19 446,91

e=04 6 69 13 427,76

Experimento 01 |s=05 3 69 9 413,16
£=06 1 69 7 406,19

g = 0,7 5 70 6 405,74

e=4{,3 1.1 116 8 1007 40

=04 0,1 109 6 947 58

Experimento 02 [£=0,5 0,1 128 4 954,79
£=06 4,1 11 4 930,68

£=07 2.1 122 3 89939

£=073 12 97 15 1362.65

£e=04 14 100 10 162781
Experimento 03 =05 8 100 7 16,79,98
e=06 12 100 6 1711,83

£=07 12 100 3 1740,43

£=0,3 6 68 12 636,25

g=04 6 69 8 575,86

Experimento 04 |e=035 i2 72 5 32600
£=06 7 70 6 544,03

e=07 8 71 4 511,10

6=03 0,5 89 14 456,68

=04 0.5 92 9 403,79

Experimento 05 |2=05 0.5 91 7 383,03
£=0,6 15 95 6 382,73

£=07 0,5 96 4 373,23

£=073 1 97 40 976,21

e=0,4 2 97 40 975,15

Experimento 06 [¢=0,5 2 99 26 893,79
£=06 10 93 30 1154.11
£=07 10 91 30 1697,02

ge=03 5 96 6 413,84

£=04 7 112 40 395,69

Experimento 07 [e=0,5 9 129 3 386,06
=06 29 149 3 402,96

e=07 8 150 2 388,64

g=1{3 291 177 6 296,39

g=4{,4 24.1 180 4 333,67

Experimento 08 [£=0,5 20,1 180 3 258 82
£=06 0,1 180 2 365,47

£=07 16,1 180 2 390,04

e=03 0,1 79 150 512,76

e=04 0.1 78 20 257.83

Experimento 09 =05 19,1 77 70 250,56
=06 19.1 76 65 502,93

g={7 i9.1 75 65 959,33
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Tabela 05 — Pardmetros cinéticos para ¢ medelo de TOSETO & ANDRIETTA (2002) para reator ¢1

Modelo de TOSETTO & ANDRIETTA(2002)
para um iinico substrato (ART)

RI P“""{Z‘)‘ia‘iﬂ Ks Y K Pou Desvio

£=03 83 2,5 200 89 1528,50

=04 176 2.5 200 95 1500,92

Experimento 01 |c=05 129 2.5 130 82 159528
e= 0.6 90 2,5 90 75 1734,54

£=07 90 2,5 90 72 1891.20

=03 80 23 200 95 1829,39

=04 129 25 200 92 1763.41

Experimento 02 |£=05 130 2.5 190 25 184631
=06 130 2,5 190 81 2011,15

e=07 130 2,5 190 80 2286,15

g=0,3 0.1 2.4 200 83 1362,08

e=04 2.1 2,6 200 81 1161,12

Experimento 03 |c=0,5 6,1 25 142 78 1190,90
=06 6.1 2,5 96 78 1210,63
=07 6,1 25 78 77 1221,60

g= 03 15 2,2 85 71 575,17

e=04 1,5 26 77 72 43723

Experimento 04 [c=10.5 55 25 75 67 575,07
£=06 35,5 25 75 63 790,35
£=07 53 2,5 75 65 1231,79

g=0,3 0,1 2,3 100 88 1107,12

g =04 6,1 2,6 0 89 1022,14

Experimento 05 |s=0.3 20,1 2.3 55 85 1110,85
e=06 38,1 2,3 46 85 119,51
£=07 30,1 2.3 38 85 1128.59
£=0,3 0,1 0,9 200 82 468736
g =04 0,1 1,2 200 84 2826,19

Experimento 06 (c=0,5 0.1 1.4 200 84 198034
£=006 0,1 1.3 200 84 232085
e=107 0.1 1.4 200 83 1884.62

&=03 40 2 73 75 973,37

g =04 69 1,7 50 68 966,90

Experimento 07 |5=903 41 25 70 75 194047
£=06 40 2,5 70 70 238796
£=07 40 2,5 71 70 3540,04

g=0,3 0,1 1,3 200 68 3326,62

=04 0,1 1.8 200 72 2516,71

Experimento 08 |==075 0,1 2.2 200 75 210942
£=06 0,1 2,5 200 77 1886,95
£=07 0,1 2.7 200 77 1773,72
g = 0,3 0,1 0,9 200 80 594598
g=04 0,1 0,9 200 75 2291,07

Experimento 09 (=05 0,1 0.9 200 73 790,84
£=0,6 0,1 0.9 200 72 358,89

£=07 0,1 1.0 178 72 305,05
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Tabela 06 — Parimeiros cinéticos para o modelo de TOSETO & ANDRIETTA (2002) para reator 02

Modelo de TOSETTO & ANDRIETTA(2002)

R2 P""‘;’;‘;‘a‘le K Yy K P Desvio

£=0,3 1 2,0 150 74 614,08

e=04 1 2,6 149 78 489,56

Experimento 01 |£=05 2 2.4 88 75 527,69
£=0.6 1 2.5 68 75 522,06

£=07 1 2,5 35 74 532,71

£=0,3 0,1 2,7 71 o8 1546,26

£=04 0,1 2,7 116 100 1571,16

Experimente 02 [g=0,5 0,1 2,7 53 96 1584,65
£=0,6 0,1 2.7 42 95 159287

g=07 0,1 2,7 33 95 1597,94
£=03 2 18 95 90 1555,06
£ =04 2 2,3 91 94 1329,78

Experimento 03 =105 10 2,5 85 95 1438,78
£=06 10 2,5 85 90 181741

£=0,7 10 25 91 90 198635

£=0,3 2 24 120 74 1031,65

£= 0,4 1 2.5 120 70 877,99

Experimento 04 |z 0,5 3 2,5 100 68 946,24
£=0.6 5 24 72 65 1013,09

e=07 5 2.5 65 65 1028,13
£=03 0,1 1,8 100 85 1318,89

£=0,4 0,1 2,5 101 93 813,23

Experimento 05 =05 0,1 2.5 80 89 836,2
£=0,6 36,1 2,3 60 88 942,11

£=07 25,1 2.4 50 87 929,11
£=0,3 0,1 0,8 150 94 6132,18
£=04 0,1 1,3 150 93 3178,96
Experimento 06 £=0,5 0,1 L3 150 93 2016,14
£=0,6 3,0 1,5 145 94 1453,44
£=0,7 70 15 150 98 1397,09

&= 0,3 36,1 2,5 77 90 990,23

£=0,4 01 2,5 45 79 963,32

Experimento 07 [£=0.5 1.1 2,5 35 77 968,13
e=06 4,1 2,5 35 71 1043,13

£=07 6,1 2.5 35 70 1346,0

£=03 9 2.5 65 102 325,03

£=04 17 2.5 45 100 326,91

Experimento 08 |:=0,5 25 2.5 40 91 371,44
g = 0,6 25 2,5 40 90 1230,05

£=07 30 2,5 30 90 715,54
£=0,3 0,1 0,9 150 9% 8079,82

£ = 0,4 0,1 0,9 150 82 3835,01
Experimento 09 (g=0,5 0,1 0,9 150 78 1755,72
£=0,6 0,1 0,9 150 76 896,94

e=0,7 0,1 1 150 77 635,79

146




Tabela 07 - Parimetros cinéticos para o modelo propesto para a frutose - Reator 01

: Moadelo Proposto
para mais de wm substrato {frutese, glicose e sacarose)

Ri Poresidade \
para Frutose () Ksr Kyr Yr Py Desvio
=073 24 16 1.4 71 310,52

£=04 24 16 15 70 193,30

Experimento 01  |5=0,5 25 ; 15 1.5 70 203,77
e={6 25 15 1.5 70 299,50

£=0.7 25 15 1,5 70 466,81
e=03 28 12 1.3 74 514,18
e=04 29 11 1,3 74 191,47
Experimento 02 [e=0.3 29 11 1,3 73 245,75
£=06 29 I 1.3 73 358,38
=07 29 1§ 1.3 73 1605,0
&£=03 27 22 1,2 77 160,06

£=0,4 28 22 1,3 76 90,88
Experimento 03 |e¢=05 28 21 1,3 76 126,06
e=0,6 28 21 1,3 76 319,89
£=07 28 21 L3 76 587,63
£§=03 20 28 1.5 79 230,59
£=04 21 28 1.6 78 245,06
Experimento 04 [s=05 21 28 16 78 316,99
=006 21 28 1.6 78 63702
£=07 21 28 1,6 78 1091.7
e=03 18 26 1,1 37 130,34

e=04 18 25 1.1 37 63,71

Experimento 03 =035 17 26 L3 37 90,61
g=0,6 i8 26 1.3 36 185,18
g =07 18 26 1,4 36 261,77
£=0,3 42 33 0,8 89 974,54
=04 43 33 0,8 89 362,91
Experimento 06 =075 43 33 0,9 88 284,71
g= 0.6 42 33 1,0 - 88 269,55
£=07 42 33 1,1 88 276,88
=073 18 26 10 50 261,53
e=04 19 25 1.0 59 210,58
Experimento 07 =035 19 25 L1 58 267,77
e={,6 19 25 1.1 58 412,68
£=07 19 25 i1 58 54938
=03 28 12 8 75 12169
e=04 28 12 0,8 75 317,02
Experimento 08 =035 29 10 0.8 74 147,64
e=06 29 12 1K) 74 120,34
g o= {),7 28 12 0,9 74 118,92
=03 57 2 0.4 84 768,01
g=04 67 2 0,3 84 277,38

Experimento 09 |[£=035 67 2 03 84 80,94
e=0,6 67 2 0.4 85 27,57

g=07 60 4 0,4 85 34,29
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Tabela 08 — Parimetros cinéticos para o modelo proposte para a fratose - Reator 02

Modele Propesto
para mais de um substrato (frutose, glicose ¢ sacarose)
Porosi

para l;*‘1'2&055&3 th(il)(lade Ksp K Y Paricr Desvio
€+ 0,3 17 24 1,2 72 356,34

5= 0.4 17 24 1,2 71 176,76

Experimento 01 |£=0,5 18 24 1.3 71 176,78
£= 0,6 18 24 13 71 239,25

g (}’7 18 24 1.3 71 286,29

£=0,3 24 20 L3 75 904,21

=04 25 20 L3 75 147,18

Experimento 02 {e=075 24 20 1.3 75 101,02
£=0,6 24 20 13 75 118,76

£=0,7 24 20 L3 74 213,94

£=0,3 21 28 1.2 84 235,56

£=0,4 21 27 1.3 83 196,13

Experimento 03 [£=0,5 21 27 1.3 83 204,75
£=0,6 21 27 1,5 83 196,37

=107 21 28 1,6 83 195,11

=03 20 30 1,3 65 94,26

=04 20 30 1.3 64 34,77

Experimento 04 {£=0,5 21 30 1.3 64 80,81
£=0,6 21 29 1.3 64 169,10
=07 21 30 1.3 64 263,57
£=0.3 11 31 1.1 77 149,64
e=0,4 i1 31 1,1 77 139,76

Experimento 05 [g=0,5 10 32 1,1 77 125,25
£=0,6 10 32 1,1 76 10296

£=0,7 10 32 1,1 76 15742

£=0,3 40 45 0,8 97 927,65
g= (0,4 41 45 0,8 95 473,36
Experimento 06 |s=05 41 45 L0 a5 439,67
£=10,6 41 45 L1 95 427,91

£=0,7 41 45 1.1 95 479,11

£=03 18 24 0.8 57 98,37

e=04 18 23 Lo 57 52,26

Experimento 07 [£=075 19 23 1,1 37 51,16
£=0,6 19 23 1,2 37 78,91

£=0,7 19 23 1,3 57 105,13
£=03 33 10 0,9 79 602,33
£~ 0,4 33 8 0.9 78 249,33
Experimente 08 |g=0,5 33 8 L1 79 126,17
£=06 33 8 L1 78 73,72
= 0,7 33 8 L1 78 416,67
g=140.3 61 5 0.2 73 713,70
e=04 60 4 .4 73 282,30
Experimento 09 | ¢=0,5 61 5 0,2 73 103,20
£ 0,6 61 4 0,2 73 53,92

£=0,7 61 5 0,5 73 55,25
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Tabela 09 — Pardmetros cinéticos para e modelo proposto para a glicose - Reator 01

Modelo Praoposto
para mais de um substrato (frutose, glicose e sacarose)

Paralgiieose Poriil)dade Kse K Y~e Possc Desvio
e=103 24 4 1.5 70 156,15

ge=04 24 3 1.4 70 76,32

Experimento 01 g=0,5 24 3 1,5 70 79,54
£=0,6 24 3 1.5 70 191.33

g=07 24 3 1,5 70 345,13

=03 28 72 1.3 72 204,70

£=04 28 73 1.3 73 107,72

Experimento 02 |£=05 28 72 1.3 72 160,49
£=0,6 28 72 1.3 72 321,43

£=0.7 28 7z 1.3 72 902,73

e=03 34 5 1.2 75 187,51

£=04 34 4 1.2 75 107,17
Experimento 03 [£=0,5 34 4 1.3 75 102,45
g=06 34 4 1.3 74 123,68

=07 34 4 1,3 74 181,05

g=03 30 4 15 72 38822

£=04 30 4 1,5 71 181,13

Experimento 04 =073 30 4 1,6 71 166,90
=06 31 4 1,6 71 207,89

£=07 30 3 16 71 292,41

&= 03 37 6 1,1 72 160,68

=04 37 5 1.1 72 79,82

Experimento 03 £=0,5 37 5 1.3 72 76,13
=006 36 4 1.3 72 134,40

£=07 36 4 1.4 72 177.94

=03 48 8 0.9 92 370.59

= e=04 49 7 0.9 91 222,05
Experimento 06 =05 49 8 1.1 91 209,18
=06 49 7 L1 91 238,33
s=07 49 6 1.1 91 327,69

=03 77 7 1 64 323,29

e=04 78 6 1 62 263,60

Experimento 07 e=10.5 78 5 i 62 248 56
5=06 78 5 1,1 62 247,52

=07 78 5 1.1 62 300,24

=073 85 5 1 77 316,53

g=04 85 4 i 77 195,60
Experimento 08 =05 86 4 1 76 . 129,68
£=06 86 3 1 76 103.62
£=07 36 3 1.1 76 103,87
g=073 24 2 0,5 86 293,10
£ =04 84 2 0,5 86 166,48

Experimento 09 £=03 . 84 2 0.6 85 162,51
£=0,6 85 2 0.6 85 27748
£=0,7 85 2 0.6 85 621,62

149




Tabela 16 — Parimetros cinéticos para o modelo proposto para a glicose - Reator 02

Modelo Proposto
para mais de um substrate (frutose, glicose ¢ sacarose)

?aralglicese Poro(!;l)dade Kse Kic Yxe Pring Desvio
e=0,3 25 4 1,2 72 40,60

£=0,4 25 4 1,2 71 34,98

Experimento 81  (s=075 25 4 1.3 71 30,65
£ =06 26 4 1,3 71 119,88

£=07 26 3 1,3 71 163,25

£=0,3 28 4 1.3 73 401,53

=04 28 4 1,3 73 17,78

Experimento 02 (s=05 29 4 1.3 72 73,79
£§=06 29 4 1.3 72 115,03

g=07 29 4 L3 72 169.25

=03 34 8 1,2 79 146,26

&= 0.4 34 9 1,3 79 123,14

Experimento 03 [s=0,5 34 8 13 78 128,98
£=0,6 33 8 1,5 79 96,44

£=07 34 9 L6 79 88,49

e=03 27 7 1.4 65 21.83

e=04 27 6 1,4 64 14,19

Experimento 04 (e=05 27 6 1,5 64 24,62
£= 0,6 28 6 1,5 64 41,17

£=07 28 6 1,5 64 66,29

£=0,3 29 5 11 71 145,16

e=04 29 4 1,1 ! 131,93
Experimento 905 [£=0,5 29 3 1,1 71 220,18
£=06 27 3 1,1 71 331,63

£=07 29 3 1.1 71 45423
&=03 48 i1 0,9 92 373,54
e=0,4 49 10 0.9 9 181,17
Experimento 06 |[s=0.5 49 10 1,0 91 174,26
&= 06 49 10 1.1 91 175,81
£=0,7 49 11 1,3 92 166,98

g=0,3 71 7 1,1 69 122,91

e=04 72 6 1,1 68 34,49

Experimento 87 [s=0,5 72 6 1,3 68 33,33
e=06 72 6 13 68 215,22
£=07 72 6 1.3 68 442,58
=03 86 4 0.8 81 150,68

g=04 86 4 0.8 81 62,09

Experimento 08 =035 86 4 1.0 80 35,02
=06 86 3 1.0 80 190,13

go= 0!7 86 3 },,O 30 }220.1
£=0,3 85 3 0,6 85 176,06
g=04 85 3 0.7 853 174,26

Experimento @ =05 84 2 0,7 85 21831
£=06 84 2 0,7 86 23295

£=07 84 2 0,6 85 235,33
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Tabela 11 - Parimetros cinéticos para o modelo proposto para a sacaroese - Reator 01

Madelo Propesto
para mais de um substrato (frutose, glicose ¢ sacarose)
para galcarese Porﬂ(sgi)dade KIS KMS GMAXS FMAXS PNIAXS DeSVEU
&=03 66 18 51 50 64 2829.0
s=04 66 18 31 50 64 15175
Experimento 81 [£=05 65 18 51 30 64 11173
g=0,6 65 18 51 50 63 967,20
g=07 65 17 51 30 63 987.50
e={3 69 9 55 35 64 6038.0
e=04 69 8 35 55 64 28464
Experimento 02 (=073 69 8 35 35 65 1544.1
g= 0,6 69 9 bk 55 65 853,98
£=07 70 8 56 56 65 2327,9
=03 80 12 63 63 78 6303.8
£= 0,4 80 12 63 63 78 29929
Experimento 03 (=03 80 12 63 63 78 1818,5
=06 80 12 63 63 78 1169.7
e=0,7 80 12 63 63 78 984,16
£=03 83 20 60 60 73 1795.0
e=04 83 20 60 60 73 685,53
Experimento 04 (=03 83 20 60 60 73 419,18
=06 83 20 60 60 73 485,73
e=07 83 20 60 60 73 708,34
=03 93 i8 62 62 74 21006,1
g= 0,4 93 18 62 62 74 694,12
Experimento 05 |s=05 92 18 61 62 74 456,19
e=0,6 93 18 62 62 74 690,46
£=07 93 18 62 62 74 1161.3
e=03 127 11 88 73 114 25558
g=04 127 11 38 73 114 13633
Experimento 06 |s=03 127 11 38 73 114 8688
=06 127 3 88 73 114 5983
g=07 126 1t 88 73 114 4464
g=03 35 14 80 54 70 1032.6
=04 35 14 80 54 70 575,80
Experimento 07 (=05 35 14 81 54 70 541,89
e=0,6 35 14 81 55 70 787,13
£=07 35 14 81 55 70 1143,20
£=0,3 98 14 89 52 38 17075
=04 99 15 89 52 58 10070
Experimento 08 =05 99 14 90 52 59 68449
£=0,6 99 14 90 52 59 49678
g=0,7 98 i4 89 52 59 40952
£=0,3 141 7 131 75 75 1,44%10°
e=04 141 7 131 75 75 1,00"‘10S
Experimento 09 [ £=0,5 141 7 131 75 75 86466
g=106 141 7 131 74 75 76085
£=07 140 8 130 75 73 54243
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Tabela 12 — Parameiros cinéticos para o modelo proposto para a sacarese - Reator (2

Maedelo Proposto
para mais de um substrate (frutose, glicose ¢ sacarose)
Rr2 Porosidad K K P .
para Sacarose e () 1 ms Gumixs | Fuixs MANS Desvio
e=03 63 20 50 48 65 2092.8
e=0,4 63 20 50 48 66 13100
Experimento 01 |2+ 0,5 63 20 50 48 65 1227,0
&= 0,6 63 19 50 48 65 13916
5= 0.7 63 20 50 48 65 14522
e=03 65 16 53 53 65 3350.8
=04 65 16 53 53 65 25537
Experimento 02 g=0,5 66 16 53 53 66 25650
=06 65 16 53 53 66 2498.0
£=07 66 15 54 54 66 3771.5
£=0,3 86 20 62 62 73 18154
e=04 86 20 G2 6l 73 746,63
Experimento 03 s=40,5 86 19 62 62 74 11491
=06 86 20 61 61 73 1737,0
e=0,7 86 20 61 61 73 26272
=03 80 24 52 50 67 2459
e=04 80 24 52 50 67 1933.6
Experimento 04 =05 80 24 52 50 67 19282
=06 80 24 52 50 67 22140
e=0,7 80 24 52 50 67 2563,4
£=03 89 15 55 51 63 26143
=04 88 16 56 50 63 13628
Experimento 05 [£~05 88 14 55 30 64 1339.8
£e=06 88 15 56 51 64 46547
£=07 89 15 56 51 64 8392,6
£=03 126 11 88 73 110 19232
=04 126 11 88 73 110 11175
Experimento 06 [c=0,5 126 11 88 73 110 7370,2
g= 0,6 126 11 88 73 110 55020
£=07 125 11 88 73 110 45717
=03 30 14 71 43 66 12089
=04 30 14 e 43 66 11586
Experimento 07 g£={5 30 14 71 43 66 1437,3
e=0,6 30 14 71 43 66 1850,7
£= 0,7 30 15 71 43 66 2218,0
£=0,3 104 14 91 58 56 35362
£=04 104 12 01 59 58 11896
Experimento 08 (=035 104 12 91 59 59 883,15
= 0,6 104 13 9] 59 58 10994
g=0,7 104 12 91 59 58 15230
e~ 0,3 136 7 126 70 72 1,07¢10°
=04 136 7 126 70 T2 75529
Experimento §9 =05 136 7 126 70 72 59480
£= 0,6 136 7 126 T0 73 42358
£=07 135 8 125 70 73 36484
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