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RESUMO

Neste trabalho, realizou-se a modelagem matematica de um processo continuo
de fermentacgao alcodlica multiestagio em escala industrial baseada na inspegao de
dados experimentais obtidos no sistema operado diariamente sob vazao volumétrica
e concentracao de substrato variaveis na corrente de alimentagao. A partir da analise
dos dados experimentais foi possivel verificar que o percentual de células viaveis no
bioprocesso foi elevado, fazendo com que uma abordagem nao segregada fosse
suficiente para descrever a populacao microbiana visto que a inativagao e a morte de
leveduras nao foram significativas. Devido a indisponibilidade de dados experimentais
sobre a concentracao celular nos tanques de fermentagcdo, uma forma alternativa de
quantificar indiretamente esta variavel foi aplicada. Uma vez que o etanol € um bem
conhecido inibidor do metabolismo de leveduras, seu efeito inibitdrio foi considerado
no desenvolvimento do modelo, bem como a inibicdo pela prépria biomassa. A
producao de etanol foi descrita pelo classico modelo de Luedeking-Piret, considerando
a formacao deste produto totalmente associada ao crescimento celular. Além destes,
outros aspectos e caracteristicas importantes, bem como informacées da literatura e
hipoteses simplificadoras foram reunidas na concepg¢do de um modelo matematico
para o bioprocesso, as quais foram traduzidas em equag¢des matematicas que foram
convertidas em linguagem de programacgao para fazer simulagdes que permitiram
comparar as previsbes do modelo com dados experimentais. Os pardmetros do
modelo foram estimados por regressdao néo-linear, obtendo-se valores similares
aqueles comumente reportados na literatura para este bioprocesso. O ajuste do
modelo foi considerado bom tanto para os dados experimentais usados na etapa de

estimacdo de parametros quanto aqueles usados na etapa de validagao do modelo.

Palavras-chave: fermentacéo alcodlica; processo continuo; leveduras; modelagem

matematica; simulagao.



ABSTRACT

In this work, mathematical modeling of a continuous multistage alcoholic
fermentation process in an industrial scale was carried out based on the inspection of
experimental data obtained in the system operated daily under variable volumetric flow
and substrate concentration in the feed stream. From the analysis of available
experimental data, it was possible to verify that the percentage of viable cells in the
bioprocess was high, making a non-segregated approach sufficient to describe the
microbial population since the inactivation and death of yeasts were not significant.
Due to the unavailability of experimental data on cell concentration in fermentation
tanks, an alternative way of indirectly quantifying this variable was applied. Since
ethanol is a known inhibitor of yeast metabolism, its inhibitory effect was considered in
the development of the model, as well as inhibition by the biomass itself. Ethanol
production was described by the classic Luedeking-Piret model, considering the
product formation fully associated with cell growth. In addition to these, other important
aspects and characteristics, as well as information from the literature and simplifying
hypotheses were reunited in the conception of a mathematical model for the
bioprocess, which was translated into mathematical equations that were converted into
programming language to perform simulations in order to compare the model
predictions with the experimental data. The model parameters were estimated by non-
linear regression, obtaining values similar to those commonly reported in the literature
for this bioprocess. The model fit was considered good for both experimental data used

in the parameter estimation stage and those used in the model validation stage.

Keywords: alcoholic fermentation; continuous process; yeasts; mathematical

modeling; simulation



indice de Figuras

Figura 1 — Esquema de uma célula de levedura..............coovviviiieiiieeiiiiiiccee e, 16
Figura 2 — Esquema de crescimento de leveduras por brotamento.......................... 17
Figura 3 — Foérmula estrutural da D — Glicose € D — Frutose...........cccoooiiiiiiiiiiiicines 18

Figura 4 — Esquema do processo de fermentacdo alcodlica em batelada

F [T 1T o] €= Lo = TP 19
Figura 5 — Fluxograma simplificado de um processo continuo de fermentacéo
alcoodlica em UNICO ESTAGIO ......oooiiiiiiiiiiiiii e 20
Figura 6 — Fluxograma simplificado de um processo continuo de fermentacao
alcoolica multiestagio com retso de CElUIaS ...........ooovviiiiiiiiiiiiiiiie 21
Figura 7 — Efeitos do estresse osmoético sobre células de leveduras........................ 26

Figura 8 — Fluxograma simplificado do processo continuo de fermentagao alcodlica
multiestagio em escala industrial..............ooouuiiiii i, 32

Figura 9 — Esquema das correntes de entrada e saida na 1a dorna de fermentacgéao
e respectivas concentragées dos COMPONENEES...........uciviiiiiiiiiieiiiiie e 35

Figura 10 — Esquema do separador de biomassa com suas correntes de entrada e

saida e respectivas concentracdes dos COMPONENES ...........ceeevviiiiieeieiiiieeeeiiiieeees 36
Figura 11 — Concentragdo de substrato diaria na corrente de alimentagdo do
sistema de fermentaga@o (S0)........ccoiiiiiiiiii i 38
Figura 12 — Concentragédo de produto diaria na saida da 4a dorna (P4) .................. 39
Figura 13 — Porcentagem de células viaveis na 1a dorna do sistema de

(=T 40 0= 0] ¢= To7= Lo TR PUORRRRPRRIN 42
Figura 14 — Porcentagem de brotamento celular na 1a dorna de fermentacéo........ 43
Figura 15 — Fluxograma adaptado do bioprocesso para fins de formulagédo do
MOdEIO MAtEMALICO ... .. e e 47
Figura 16 — Ajuste do modelo aos dados experimentais da dorna 1........................ 52
Figura 17 — Ajuste do modelo aos dados experimentais da dorna 4........................ 54

Figura 18 — Simulagdo do comportamento diario da concentragao de etanol e de
biIoMassa NAasS dOrNAS 2 € 3 ... e 55

Figura A1 - Fluxograma simplificado para calculo das condi¢cbes de entrada na
(o (o o o F- Tt PP 62



indice de Tabelas

Tabela 1 — Equacdes propostas para descrever o efeito inibitério do etanol sobre as
velocidades especificas de crescimento celular (ux) e formagédo de produto (pp) em
fermentagesalCOONICaS. ... oo 28
Tabela 2 — Valores diarios de vazdo volumétrica e concentracdo de substrato em
algumas correntes do bioprocesso e concentragdo de substrato nas saidas das
[0 (o4 o= 1= TSP 39
Tabela 3 — Valores diarios da concentracao de substrato, etanol e biomassa em
alguns pontos principais do sistema de fermentagdo e fatores aparentes de

(0701 0 )Y/=) 7= [0 I 41

Tabela 4 — Compilagdo dos dados de concentragcdo de substrato, células e etanol
disponiveis para a estimagdo dos parametros cinéticos e a avaliagdo do ajuste do

Tabela 5 — Valores e desvios-padrao dos parametros cinéticos do modelo

0] 0] o0 3 (o 51



Lista de Abreviaturas

ART: Agucares Redutores Totais

Fo: vazao de alimentagao no sistema de fermentacdo.............cccooeeeeeeiiieeeeeceeen (g/L)

Fm: vazao da corrente de mistura. .........cooooieioii oo (m3/h)
Fi: vazao de saida da dorna i (i=1, 2, 3, 4)..cccceeiiieiceecee e (m3/h)
Fr: vazao da corrente de reCiClO..........oooiuuuuiiiiiiiieece e (m3h)
Ki: constante de inibigao pelo subStrato ... (g/L)
Kp: constante de inibicao pelo produto ..........coooooieoiiiiiiie e (g/L)
Ks: constante de saturag&o de MonOd..........cooooiiiiiiiiiii e (g/L)
Pmax: concentragdo maxima de produto toleravel pela levedura. .................c........ (g/L)
Sm: concentragao de substrato na corrente de mistura..............cccoeeviiiiiiee e (g/L)
Pm: concentracdo de produto na corrente de mistura. ..., (g/L)
Xm: concentracao de células na corrente de mistura. ..., (g/L)
Sr: concentragao de substrato na corrente de reciClo ..........ccoooveviiiiiiiiieiiiiieee (g/L)
Pr: concentragao de produto na corrente de reCicClo...........cooevvvveiviiiiieeeeeeeeeceen, (g/L)
Xr: concentragéo de células na corrente de reciClo.........ccooveeeeieeiei e (g/L)
Si: concentracao de substrato na dorna i (i=1, 2, 3, 4)....coooiiiiiiiiiii e (g/L)
Pi: concentrag&o de produto nadorna i (i=1, 2, 3, 4) .cooeeeeeiii e (g/L)
Xi: concentracdo de células na dorna i (i=1, 2, 3, 4) .cccoooeiooiiiiii s (g/L)
Yrss: fator de rendimento em etanol por grama de substrato consumido............... (9/9)
Yrix: fator de rendimento em etanol por grama de células formadas..................... (g/9)
Yxss: fator de rendimento em células por grama de substrato consumido ............. (g/9)
ux: velocidade especifica de crescimento celular.................oooviiiiiiiiiiiiiiiiiiieiiieeene. (h"
Umax: velocidade especifica maxima de crescimento celular..................ccccceee. (h')
us : velocidade especifica de consumo de substrato..............eeevviiiiiiiiiiiieennee. (9/(g.h))

ue: velocidade especifica de formagéo de produto............eeevveeiviiiiiiiiiiiiiieenee. (9/(g.h))



Sumario

R 1N 1T ] U 03 o 2 11
7 © 1 = | I Y 14
2.1 ODbjetivo PrinCipal........cccccueiiiiiiiieriei s 14
2.2 Objetivos ESPeCIfiCOS......cuvemuciiiiiiiir it r s s s r s e s s s s s s s e e e s snnan e s e s e r e nnmnen 14
3. REVISAO BIBLIOGRAFICA........cooeteretereeesesieseeesestesesessssesssssssssssssssssssssesssssssssnsens 15
3.1 Producgao de Etanol NO Brasil ... e 15
3.2 Bioprocessos de Produgao de Etanol ............cooeeeeeicciiiiiis s er s e e e e 16
3.3 Fermentagao Batelada Alimentada ..............coooiiieeccic i e 18
3.4 Fermentacao CONtiNUA..........ccieiieiiiiiiiiiereese s e s e s se s s s s s s s e s s s s s s e s s s s e s s e s s e s s s s e s e e s ar e s e ereeseneesensnnnns 20
3.5 Alguns Fatores Influentes na Fermentagao Alcoodlica .........ccccceeveeeieeeiiiiieieceecceeeeeee 22
3.5.1 TeMPEIratUra .....cccuuuiiiiiiiiriieeesssse s e e e ercnassssss s s s e e s s mmmasssssassrernsnnnnssssssssenennnnnnnssnnsssnnnnnnns 22
B T 07 « | 22
3.5.3 Viabilidade celular............oo e s e 22
3.6 Modelagem Matematica de BiOproCesSos ........cuueeeuieiiiiirirecenssssssssssressencssssssseesssenenns 23
3.7 Cinética de Fermentagao AICOOIICA...........ccceriiirireecncciiir e e e e s s e e e e e ennne 25
4. METODOLOGIA .......cooeeeeeeeenennnnnnnnnnnnnnnnnnansnnansnnsnsnnsssnnssnsnssnsnsnnsnssnsnssnssssnsnnnnsnnnnsnnsnnnnnn 32
4.1 Dados EXPerimentais ......... ..o e s s e e s s s mn s e s 32
4.2 MEtodos ANAlItiCOS ........euuuumumeneeninnninniin s s s s s s s s an s snnnnn 32
4.2.1 Determinagao da Viabilidade e do Brotamento Celular ............cccoconeneennnnnnnnes 32
4.2.2 Determinagao do Teor AlICOONICO.........cuuuumumeennnnnnnnnnnnnnnnnnnnn s s s s nnnnnnnas 33
4.2.3 Determinagao dos Acgucares Redutores Totais (ART) .c.....cceviiirrrrccencciinceerreeenenennns 33
4.2.4 Estimacao da Concentragao Celular...........ocoeueeiiiiiiiicireccccss e e 34
4.3 Equacoes de Balango de Massa ............ccoiimiiiimccciii i e e s e 34
5. RESULTADOS E DISCUSSAOQ .......ccceurmrirerreneeessessesssssesssssssesssssssssssssssssesesssssssssssessans 37
5.1 Dados EXPerimentais........ccccceeemuuiiiiiiiimsiiesessssss s ssssssssssssssssssessssmmsssssssssesnssnnnnssssssssenes 37
5.1.1 Concentragao de Substrato na Alimentagao...........cccceveiieiiiiiiiisssse s 37
3 B 02T g TeT=T o { - o= To o [T od o To 11 o 2 39
5.1.3 Viabilidade Celular ... s s 42
5.1.4 Brotamento Celular...........cooiiiiiiiii s 43
5.2 Concepcao do Modelo Matematico do Bioprocesso..........cccccveeemcciiiiiinreeececiennenens 43
5.3 Formulagdo do Modelo MatematiCo..........ccoeeiiiiiiiiiiiiini s 47
5.4 Estimacao dos Parametros CinétiCos..........ccccvviiiiiiiiiicissssie s 49
5.5 Verificagao da Qualidade do Ajuste do Modelo aos Dados Experimentais............... 51
(7 o< 0] N[0 I 1. Yo 56
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .......c.coouiuririecceessesesesesesesessssasssesesesessssssssssssssssesencas 57

APENDICE A — CALCULO DAS CONDIGOES DE ENTRADA NA DORNA 1......cccovururenns 62



11

1. INTRODUGAO

O Acordo de Paris (COP21) é um tratado mundial sobre as alteracdes
climaticas que tem como objetivo principal conter o aumento do aquecimento global,
estimulando os paises desenvolvidos a darem suporte financeiro e tecnolégico aos
paises subdesenvolvidos a fim de ampliar as agdes que contribuam para a redugao
da emisséo de gases de efeito estufa Bioen (2021). Neste contexto, o etanol produzido
no Brasil e no mundo se destaca por inumeros beneficios tais como ser uma fonte de
energia renovavel, apresentar baixo teor de emissdes poluentes, ser produzido a partir
de matérias-primas de origem vegetal e ser uma opg¢ado mais sustentavel em
comparagado aos combustiveis fosseis. O Brasil € o maior produtor de cana-de-
agucar do mundo, ocupando o primeiro lugar no ranking global de produgdo desse
biocombustivel a partir dessa matéria-prima Udop (2020). Além disso, de acordo com
a Organizacgao para a Cooperacao e Desenvolvimento Econémico OCDE (2021), o
Brasil € atualmente o uUnico pais do mundo em que o uso de biocombustiveis supera
10% da demanda de energia para transportes.

E consensual a necessidade de se obter ganhos de produtividade, a niveis
agricola e industrial, para que a atividade produtora de alcool combustivel, a partir da
cana-de-agucar, possa aumentar a sua rentabilidade econdmica e se tornar menos
dependente do sistema de subsidios governamentais que atualmente utiliza.
Atualmente, a maioria das unidades industriais brasileiras utiliza o processo tradicional
de Melle-Boinot de producédo de etanol, que se fundamenta na fermentagcdo com
recuperacao das células por centrifugacdo e o seu posterior tratamento com acido
sulfurico Alcarde (2007).

Um processo ainda pouco empregado nas usinas brasileiras € a fermentagéo
continua multiestagio, o qual consiste na alimentagdo continua de meio fresco e na
retirada, também continua, de meio fermentado, utilizando-se de 4 a 5 dornas
conectadas em série Madaleno (2013). Esta operagao apresenta algumas vantagens
em relacido ao processo Melle-Boinot, tais como maior produtividade e qualidade do
produto obtido, o que facilita a automacao do bioprocesso e a redugao dos custos com
mao de obra.
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Desta forma, o processo continuo representa para o setor industrial uma
alternativa extremamente vantajosa do ponto de vista técnico-econdmico, pois
combina elevados valores de produtividade com reduzidos investimentos devido a
utilizacdo de equipamentos de menores custos. Além disso, a concepgéo
extremamente simples deste processo o torna potencialmente implementavel as
unidades industriais existentes que operam segundo o processo Melle-Boinot, uma
vez que as mesmas dornas de fermentacdo podem ser utilizadas, sendo necessarias
apenas algumas adaptag¢des no sistema.

Uma parte significativa das usinas brasileiras ainda opera com baixo grau de
automacao e controle de seus processos, prevalecendo o empirismo e acarretando
nao homogeneidade e limitagdes na qualidade do produto obtido. Conforme Lobato
(2015), em setores industriais bem desenvolvidos, como o petroquimico, a otimizag&o
de processos ja é uma ferramenta bastante consolidada. Neste contexto, a
modelagem matematica € um requisito fundamental para o projeto, operagao, controle
e otimizac&do de qualquer bioprocesso. Algumas das mais importantes utilidades de
um modelo matematico sdo a simulagdo do comportamento do bioprocesso em
condigdes e escalas nao investigadas experimentalmente, estudo do comportamento
dinamico e estacionario do bioprocesso, projeto e ajuste dos algoritmos de controle e
determinagdo do ponto de operagdo economicamente 6timo, dentre outras.

De forma geral, a modelagem matematica de um bioprocesso corresponde a
representacdo, por meio de equacgdes matematicas, dos balancos de massa para
cada componente no biorreator e das velocidades com que as principais
transformacgdes bioquimicas ocorrem no processo Bonomi; Schmidel (2001). Por meio
de modelagem e simulagéo € possivel analisar e avaliar os fatores intervenientes no
bioprocesso, selecionando-os e otimizando-os de modo a se ter melhor desempenho
operacional e controle do bioprocesso.

Embora ao se realizar a modelagem matematica ndo seja possivel descrever
todos os aspectos envolvidos no bioprocesso, esta tem por objetivo organizar de
forma coerente informacdes desconexas sobre os eventos, identificando os
fendmenos e interagdes mais relevantes do bioprocesso Bailey (1998).

Uma vez validado o modelo matematico do bioprocesso com dados
experimentais, este podera ser usado para a otimizacao do processo produtivo, pois
permitira avaliar, por meio de simulagdes, condi¢gdes nio testadas experimentalmente,

possibilitando a determinacao de condicbes 6timas para a operacgao.
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Apesar de haver inumeros trabalhos publicados na literatura sobre modelagem
e simulagcao de processos de fermentacao alcodlica, abordando diferentes aspectos
tais como cinética, otimizacdo e controle do bioprocesso, a maioria dos trabalhos
refere-se a descricdo matematica de processos conduzidos em modo batelada ou
batelada alimentada em unico fermentador, em escala de bancada. Poucos sao os
trabalhos sobre modelagem de processos continuos, muito menos quando estes sao
conduzidos em unidades em série, em escala industrial, como no presente caso, 0
que desperta grande interesse académico e tecnoldgico, pois esta configuragcao

operacional é utilizada em algumas usinas brasileiras.
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2. OBJETIVO
2.1 Objetivo Principal

O objetivo principal da presente dissertagao € a modelagem matematica de um
bioprocesso continuo multiestagio de producgéo de etanol em escala industrial, visando
futuramente identificar, por meio de simulagdes, novas condi¢gdes operacionais que

possam trazer ganhos de rendimento e produtividade para o bioprocesso.
2.2 Objetivos Especificos

e propor um modelo matematico para o bioprocesso, consistindo na elaboragao de
equacodes de balangco de massa de substrato, leveduras e etanol baseadas em um

fluxograma simplificado do sistema de fermentagao;

e levantar e analisar os principais modelos cinéticos de crescimento celular, formagao
de produto e consumo de substrato utilizados na literatura para modelagem de
processos de fermentagao alcodlica;

e estimar os parametros do modelo proposto;

e avaliar a qualidade do ajuste do modelo aos dados experimentais por inspegéo

visual dos graficos de valores experimentais e preditos para cada variavel modelada.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Producao de Etanol no Brasil

No inicio da década de 1970, o Brasil importava 80% do petréleo consumido
no pais. A forte dependéncia das importacdes acentuou os efeitos do primeiro choque
do setor petrolifero de 1973, devido ao seu alto prego Lima (2010).

Em um esforgo para contornar estes efeitos e reduzir a dependéncia das
importagdes, o governo brasileiro incentivou a produgédo de etanol combustivel em
larga escala por meio da implementacéo do Programa Nacional do Alcool em 1975
Bray (2000). Este programa federal teve por objetivo aumentar a produgao de etanol
a partir da cana-de-agucar e reduzir as importagdes de petrdleo. O governo forneceu
financiamento para aqueles que modernizaram ou instalaram novas destilarias,
inicialmente destinadas ao etanol anidro. O programa brasileiro €, destacadamente, a
nivel mundial, o maior e 0 mais duradouro projeto de substituicdo de combustivel fossil
por biocombustivel renovavel, sendo que desde a sua criagdo, o pais foi abastecido
com mais de 637 bilhdes de litros de etanol (anidro e hidratado), os quais substituiram
um equivalente de 2,4 bilhdes de barris de petréleo, com significativa reducéo de
emissao de gases de efeito estufa Brasil (2022).

O etanol produzido no Brasil € usado principalmente como combustivel, na
forma de etanol hidratado em veiculos de combustivel flexivel, ou como aditivo a
gasolina para torna-la mais barata e menos poluente. De acordo com Unido Nacional
de Bioenergia (2020), o Brasil € o maior produtor mundial de etanol a partir de cana-
de-agucar, possuindo a maior frota de veiculos que utiliza este combustivel.
Atualmente, a gasolina comercializada no Brasil contém 27% de etanol em sua
composicdo. O etanol anidro também é utilizado no pais para fabricacdo de tintas,
vernizes e solventes Conab (2017).

O etanol pode ser produzido a partir de uma variedade de matérias-primas
como cana-de-agucar, milho, beterraba, batata, sorgo, entre outras. No Brasil, a
matéria-prima para produgédo de etanol é a cana-de-agucar Basso et al. (2011). A
producao total de etanol anidro no pais em 2023 foi de 14,8 bilhdes de litros, enquanto
a de etanol hidratado foi de 24,9 bilhdes de litros Conab (2023).

Industrialmente, etanol é obtido via fermentacdo de agucares sob condicbes

devidamente controladas, visando-se maxima producéo e qualidade do produto.
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3.2 Bioprocessos de Producgao de Etanol

A producgao de etanol é um processo biotecnoldgico (bioprocesso) que envolve
a conversao de acgucares em alcool etilico (etanol) por meio da acédo de
microrganismos, geralmente leveduras da espécie Saccharomyces cerevisiae, as
quais sao amplamente utilizadas por apresentarem boa capacidade fermentativa e
elevada tolerancia ao etanol e a outros inibidores formados durante o processo
Mussato et al. (2010). As leveduras sdo microrganismos pertencentes a classe dos
fungos e suas células apresentam caracteristicas de seres eucarioticos, isto é,
apresentam estrutura celular altamente organizada, com membrana citoplasmatica
lipoprotéica, cuja fungao principal é regular as trocas com o meio ambiente, além de
possuirem também uma parede celular rigida. No citoplasma, encontram-se, além dos
componentes usuais em solugdo, as demais organelas como mitocéndria, complexo
de Golgi, lisossomo dentre outras Amorim et al. (1996), como pode ser observado na
Figura 1, na qual é apresentado um esquema de uma célula de levedura, destacando
suas principais estruturas.

Predominantemente as leveduras apresentam-se na forma unicelular e se
reproduzem basicamente por gemulacao (brotamento), processo no qual uma célula

mae da origem a uma ou mais células novas, conforme esquematizado na Figura 2.

Figura 1 — Esquema de uma célula de levedura.
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Fonte: Soares et al. (2014).
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Figura 2 — Esquema do crescimento de leveduras por brotamento
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Fonte: Santos (2022).

9

Nas plantas industriais, denominadas genericamente de usinas, o processo de
fermentacao é conduzido em vasos ou dornas, os quais sao alimentados com mosto,
que consiste numa mistura de nutrientes e substrato, contendo os acgucares
fermentesciveis que serdo convertidos em etanol, além de sustentarem o crescimento
celular Paternina (2011).

As células de leveduras possuem uma enzima constitutiva, a invertase, que
hidrolisa a sacarose (C12H22011), produzindo duas moléculas menores, denominadas
de monossacarideos, os quais sao convertidos em etanol Souza (2009). Os dois
monossacarideos sao a D-glicose (CsH1206) € a D-frutose (CeH120s), que apesar de
possuirem a mesma férmula molecular, apresentam diferentes formulas estruturais,

como mostrado na Figura 3.



Figura 3 — Formula estrutural da D — Glicose e D — Frutose.
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Fonte: adaptado de Madaleno (2013).

O processo de fermentagcdo pode ser simplificado por duas equacdes
principais. A primeira etapa, representada pela Equagéo (1), consiste na hidrolise
enzimatica da sacarose pela invertase em duas moléculas fermentesciveis, a glicose
e a frutose. A segunda etapa € a conversao de glicose ou frutose em etanol e didxido

de carbono em condigdes anaerodbicas, conforme representado na Equacéo (2).

C12H22011 + HoO 28"y 4,06 +CoH1206 (1)
CeH1206(agq.) 2m2» 2C2HsOH(aq.) + 2C02(g) + 2 ATP 2)

A estequiometria da Equacéao (2) mostra que 0,511 g de etanol sdo produzidos
a partir de 1 g de hexose (glicose ou frutose) consumida. Estima-se que 5% do agucar
metabolizado seja desviado para produtos secundarios, como acido acético, glicerol
e oleo fusel Amorim (1996).

3.3 Fermentacao Batelada Alimentada

Os processos industriais de fermentacdo podem ser classificados, de acordo
com o modo de alimentacdo de meio fresco e de retirada de meio fermentado das
dornas, em descontinuos (batelada), descontinuos alimentados ou continuos.

O processo mais utilizado pelas usinas sucroalcooleiras no Brasil € o Melle-
Boinot, o qual se caracteriza pela fermentagcdo em modo descontinuo e posterior
recuperacéo do fermento por centrifugacéo e tratamento com acido visando o reuso

de biomassa no processo Alcarde (2007). Na dorna, o fermento € inoculado no mosto
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e a fermentacgéo é conduzida até o final, sendo a alimentagao de substrato (mosto) no
reator realizada gradual ou continuamente durante a fermentacdo. Apds a
fermentacao, a dorna é esvaziada e o vinho levedurado, contendo aproximadamente
11% em massa de fermento e grau alcoolico entre 8 e 12% (v/v), é conduzido as
centrifugas, nas quais sao obtidas duas correntes, uma de topo, clarificada em
biomassa (vinho delevedurado) e a outra de fundo, concentrada em biomassa. A
corrente de vinho delevedurado é encaminhada primeiramente a um tanque pulméo e
depois para a destilagdo. A corrente de fundo (concentrada em biomassa) €&
encaminhada as cubas para um pré-tratamento, consistindo de dilui¢cao e acidificacao,
sendo a biomassa em seguida reciclada para a dorna de fermentagdao Madaleno
(2013). Devido a exotermicidade do bioprocesso, as dornas s&o resfriadas por
serpentinas ou trocadores para manter a temperatura adequada a atividade celular
Carvalho (2001). Na Figura 3.4 esta apresentado um esquema do processo de
fermentacdo alcodlica em batelada alimentada, no qual as linhas tracejadas

representam operagdes que sao realizadas apos a etapa fermentativa.

Figura 4 — Esquema do processo de fermentagéo alcodlica em batelada

alimentada.
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Fonte: Autor (2024).
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3.4 Fermentagao Continua

Um processo pouco empregado nas usinas brasileiras é o processo continuo,
0 qual se caracteriza pela alimentagao de mosto fresco e retirada de mosto fermentado
continuamente da dorna, a mesma vazao, fazendo com que o volume de caldo
permanecga constante na dorna Basso; Amorim (1996). O processo continuo comegou
a ser utilizado no Brasil no final da década de 70 Andrietta et al. (1994).

Na operagdo em modo continuo, ha uma versatilidade quanto a condugao do
processo fermentativo podendo ser em unica dorna/estagio (Figura 3.5) ou em
multiplas dornas/estagios (Figura 3.6). Nas usinas brasileiras, € comum utilizar 4 ou 5
dornas em série, onde na 12 dorna é alimentada uma corrente continua de mosto, a
qual vai passando de dorna em dorna, sendo o teor de agucar nas correntes de saida
destas dornas gradativamente reduzido até proximo de zero na corrente de saida da
ultima dorna, obtendo-se ao final, elevado teor alcodlico. Em seguida, o vinho
levedurado é centrifugado e tratado com acido para recuperagao e reuso da biomassa

NO Processo.

Figura 5 — Fluxograma simplificado de um processo continuo de fermentagao

alcoolica em unico estagio.

Fonte: Autor (2024).
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Figura 6 — Fluxograma simplificado de um processo continuo de fermentagao

alcodlica multiestagio com reuso de células.
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Fonte: Vasconcelo (2012).

O processo continuo apresenta vantagens e desvantagens em relagdo ao
processo batelada alimentada, destacando-se Facciotti (2001); Pacheco (2010):
e maior produtividade;
e menor volume de equipamentos em geral;
e possibilidade de automacéo total do bioprocesso ;
e reducao, de maneira geral, do consumo de insumos;
e operacdes em condi¢gdes de estado estacionario;
e maior risco de contaminacgao;
e possibilidade de ocorréncia de mutagdes genéticas espontaneas e selegado de
mutantes menos produtivos;
e dificuldades de operagdo em estado estacionario devido a possibilidade de
formacao exagerada de espuma e de crescimento do microrganismo nas paredes da
dorna;
e dificuldade de manutencdo de homogeneidade nas dornas quando se opera com
baixas vazdes ou com unidades de grande porte;

e maior investimento fixo na planta.
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3.5 Alguns Fatores Influentes na Fermentagao Alcodlica

3.5.1 Temperatura

E um fator muito importante na fermentagdo alcodlica com as leveduras
atuando melhor em temperaturas entre 28 e 35 °C. Altas temperaturas, potencializam
o efeito inibitério do etanol, afetando negativamente o comportamento das leveduras
e reduzindo o teor alcodlico no vinho, tornando-se um agravante para a contaminagao
bacteriana, pois a medida que a temperatura aumenta, maior € a toxidez do etanol,
ocasionando perda de viabilidade celular, inativagdo de leveduras e consequente
reducao do rendimento alcodlico Santos (2019). Em baixas temperaturas, por falta de
ativacao térmica, ha reducao da velocidade da reacao de transformacao do substrato,
com diminuicdo da conversao de agucar em etanol, afetando negativamente a

produtividade do bioprocesso.

3.5.2 pH

O pH do meio de fermentacao influencia muito no rendimento em etanol, pois
esta intimamente relacionado a atividade de varias enzimas envolvidas nas reagdes
do crescimento microbiano e da formacgao de produto, sendo o pH ideal usado nas
unidades industriais situado na faixa de 4,0 a 5,5.

Em decorréncia dos efeitos da temperatura e do pH sobre a atividade celular,
torna-se evidente que, do ponto de vista industrial, € mais facil operar e controlar o
bioprocesso em faixas 6timas destas variaveis do que em pontos fixos. Sabe-se que,
sempre existirdo valores 6timos de pH e temperatura que maximizarao o crescimento
celular e a formagéao de produto. Entretanto, o controle rigoroso de temperatura e pH
nestes valores 6timos somente sera factivel em reatores de pequeno porte, pois em
reatores de grande porte (dezenas de milhares de litros), ocorrera heterogeneidades
destas variaveis ao longo do volume do reator, de forma que as células deverao

manter o desempenho desejado mesmo diante de tais heterogeneidades.

3.5.3 Viabilidade celular

Quanto maior a viabilidade celular melhor sera o desempenho do processo,
pois maior sera o numero de microrganismos ativos tanto no processo de crescimento

celular quanto no processo de producao de etanol. Na literatura é reportado que a
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viabilidade celular de leveduras decresce gradualmente em anaerobiose porque
alguns componentes, tais como acidos graxos insaturados, que conferem resisténcia
ao etanol e integridade a membrana celular das leveduras, deixam de ser sintetizados
na auséncia de oxigénio, diminuindo a viabilidade celular. O aumento da temperatura
de fermentacdo também contribui fortemente para o declinio da viabilidade celular,
pois conforme ja explicado, com o aumento da temperatura, a levedura torna-se mais
sensivel a toxidez do etanol Silva Filho et al. (2005), e mais vulneravel a

contaminacgoes.
3.6 Modelagem Matematica de Bioprocessos

De um modo bem abrangente, a modelagem matematica de bioprocessos pode
ser definida como processo de concepgéo e formulagdo do conjunto de equacdes
representativas do bioprocesso.

Em virtude da complexidade dos bioprocessos e do elevado numero de
parametros fisico-quimicos, bioquimicos e genéticos, além de limitagdes matematicas,
os modelos, em geral, sdo baseados na idealidade, representando aproximadamente
o comportamento das principais variaveis do bioprocesso Voleski; Votruba (1992),
uma vez que é impossivel fazer uma descricdo matematica completa de todas as vias
e interagdes metabdlicas que ocorrem em um bioprocesso Ohba (1998).

De acordo com a abordagem utilizada na modelagem, os modelos matematicos

de bioprocessos podem ser classificados como fenomenoldgicos ou empiricos. A
abordagem empirica consiste na observagao da tendéncia de comportamento dos
dados medidos de cada variavel modelada, buscando-se, num passo seguinte,
identificar, quais dentre equagdes empiricas do tipo linear, polinomial, exponencial,

etc., aquela que melhor descreve o comportamento observado. Nesta abordagem, os
mecanismos de causa e efeito entre as variaveis de entrada e saida séo

completamente ignorados. A principal vantagem desta abordagem €& a

facilidade/rapidez com que se pode chegar a um modelo final satisfatério, dentre
aqueles testados. Entretanto, como principal desvantagem, tem-se um alto risco ao
se fazer extrapolagdes, pois ndo ha base fenomenoldgica nenhuma que as assegure.

Na abordagem fenomenolégica, o modelo é elaborado com base na descrigao
dos fenbmenos principais governantes do bioprocesso e em principios fundamentais
de conservagao, tendendo a apresentar boa capacidade de reproducédo dos dados
experimentais e extrapolagdo do comportamento das variaveis modeladas. Os
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modelos fenomenoldgicos de bioprocessos compreendem varios aspectos, incluindo
hipéteses simplificadoras, equagdes de balango de massa, energia e quantidade de
movimento, equacgdes cinéticas e de equilibrio termodinamico, além de condi¢des
iniciais e/ou de contorno quando for o caso Bonomi; Schmidell (2001).

Conforme Bonomi e Schmidell (2001), os modelos cinéticos de bioprocessos
podem ainda ser classificadas, quanto a heterogeneidade da populagéo microbiana,
em modelos segregados/ndo-segregados e quanto ao numero de componentes
intracelulares usado na representacao celular, em modelos estruturados/nao-
estruturados. Nos modelos segregados as células sao consideradas como individuos
discretos de uma populagdo heterogénea, com distribuicdo de idade, tamanho e
propriedades celulares. Nos modelos n&o-segregados a populagdo € considerada
homogénea, isto é, todas as células apresentam o mesmo comportamento, n&o
havendo segregacao entre elas sob nenhum aspecto.

Nos modelos estruturados, a descricdo € realizada mais detalhadamente,
atribuindo-se a célula microbiana uma estrutura interna dividida em compartimentos
nos quais estariam locados os principais componentes intracelulares envolvidos no
bioprocesso, conferindo uma composicao a célula em termos destes componentes,
cuja variagao temporal € descrita matematicamente. Nos modelos nao-estruturados
as células s&o vistas como um reagente simples, com composi¢gao quimica constante,
isto €, sem variagdes temporais nas quantidades relativas dos componentes
intracelulares, condicao esta verificada quando o crescimento é balanceado.

Segundo Bonomi e Schmidell (2001), em modelagem fenomenoldgica de
bioprocessos, é frequente, para fins de simplificagdo do modelo, utilizar a abordagem
nao-segregada/ndo-estruturada, isto €, considera-se que a populagdo celular é
homogénea e que nao ha variagbes de composi¢ao intracelular durante o
bioprocesso, sendo o material celular representado por uma unica variavel, o nimero
de células ou a massa seca por volume.

Assim, em consequéncia de sua maior simplicidade, a abordagem nao
segregada e nao estruturada tem sido a mais empregada na literatura para modelar
processos de fermentacao alcodlica. Nos trabalhos, diversos modelos matematicos,
levando em conta varios fendmenos, sdo elaborados a partir da combinacido destas
duas abordagens (ndo segregada e ndo estruturada) juntamente com a equacéo de
Monod, para descrever as principais cinéticas intervenientes no processo de

fermentacao alcodlica, conforme descrito no item a seguir.
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3.7 Cinética de Fermentagao Alcodlica

O estudo cinético das velocidades especificas de crescimento celular, formacao
de etanol e consumo de substrato em processos de fermentagio alcodlica tem sido
geralmente baseado em modelos ndo-segregados e nao-estruturados, os quais sao
elaborados a partir de uma abordagem que ignora a presenga de células individuais e
aspectos estruturais, funcionais e composicionais da célula, descrevendo os
complexos processos de crescimento, produgcédo de etanol e consumo de substrato
por simples equacgdes cinéticas do tipo das Equagdes (3) e (4), a seguir:
nx=f1(S)g1(P) 3)
ho=12(S)92(P) 4)

Nas Equacdes (3) e (4), Lx € up sédo as velocidades especificas de crescimento
da levedura e de producdo de etanol, respectivamente, enquanto S e P representam
as concentracdes do substrato limitante e do produto (etanol).

As fungbes f1(S) e f2(S) sdo geralmente do tipo de Monod, Equacéao (5), exceto
naqueles casos em que ocorre inibicdo por altas concentragdes de substrato ou
limitagbes difusionais em processos com altas densidades celulares, utilizando
leveduras floculantes ou imobilizadas em suportes.

A equacao de Monod nao considera efeitos inibitérios de nenhuma espécie,
apenas limitagdo do crescimento pelo substrato Dutta (2008), o que é corroborado por
Luong (1985) ao afirmar que a equagdo de Monod s6 se aplica quando nao ha
presenca de produtos metabdlicos toxicos.

Com relacéao a inibicdo do crescimento celular por excesso de substrato, esta
ocorre devido ao estresse osmotico causado por altas concentragdes de agucares,
superiores a 150 g/L segundo Steckelberg (2001). De acordo com Angioletto (2013),
quando leveduras sdo expostas a meios hiperosmoticos, ocorre perda de agua do
citoplasma e para evitar desidratagao celular, ha alteragdes na fisiologia e em outras
funcdes celulares da levedura a fim de garantir a sobrevivéncia, fazendo com que o
microrganismo deixe de se multiplicar durante este processo, podendo, em casos

extremos, acarretar perda de viabilidade celular, conforme mostrado na Figura 7.
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Figura 7 — Efeitos do estresse osmatico sobre células de leveduras.
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Uma das equacdes reportadas na literatura para descrever a inibicao por
substrato € aquela de Andrews, a qual considera o substrato tanto limitante quanto
inibidor do crescimento celular quando presente em altas concentragdes, sendo

representada pela Equacéo (6), na qual K; é a constante de inibicao pelo substrato.

A equacgado de Andrews tem sua origem baseada em uma analogia com a
equacao de Haldane, a qual foi estabelecida para descrever a cinética de reacdes

enzimaticas inibidas por substrato.

HoaS (6)

K +S+
N Ki
Sobre a inibigado pelo produto, sabe-se que o etanol € o principal agente inibidor

Hx=

do crescimento de leveduras em processos de fermentacdo alcodlica Riccia et al.
(2004), sendo que o acumulo deste componente resulta numa diminui¢do gradativa
da velocidade especifica de crescimento celular e, consequentemente, da velocidade
especifica de formacéao do proéprio produto, pois o etanol € um produto do metabolismo
primario das leveduras produzido simultaneamente ao crescimento microbiano Basso
et al. (2011).
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Segundo Pascual et al. (1988), a base molecular do mecanismo pelo qual o
etanol exerce seu efeito inibitério sobre a fermentacdo é complexa, pois este
componente, ao atuar como um agente desnaturante, pode ndo somente agir
diretamente sobre as proteinas e causar inativacdo ou inibicdo das enzimas da via
glicolitica, mas, pode também agir sobre a integridade de membranas lipidicas,
afetando fatores essenciais, incluindo componentes da membrana tais como proteinas
de transporte e enzimas ligadas a ela.

De acordo com Bonomi et al. (1981), o tipo de inibicdo que afeta o crescimento
celular ndo é obrigatoriamente o mesmo que afeta a produgdo de etanol sendo
necessario a identificacao individual de cada efeito a partir do comportamento das
velocidades especificas de crescimento e produ¢do com o aumento da concentracao
de etanol, mantendo-se constante a concentragao de substrato.

Representagdes simplificadas dos efeitos de inibicdo do etanol sobre as
cinéticas de fermentacdo tém sido realizadas na literatura. Na Tabela 1 estdo
apresentadas as equagdes empiricas frequentemente usadas para descrever g1(P) e
g2(P), as quais foram propostas por diversos autores, incluindo (Aiba et al.,1968, Aiba
e Shoda,1969; Bazua e Wilke,1977; Ghose e Tyagi,1979; Levenspiel,1980; Novak et
al.,1981; Bu' Lock et al. 1984; Jones et al., 1984, Limtong et al.,1984;Luong et al.,1985;
Admassu et al.,1985; Comberbach et al.,1987;Godia et al.,1988 e Hojo et al.,1999).
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Tabela 1 — Equacgdes propostas para descrever o efeito inibitério do etanol sobre as
velocidades especificas de crescimento celular (ux) e formagéo de produto (pp) em
fermentagdes alcodlicas

2

Linear (L) g(P)= '| 1- '| (7)
. T

N&o Linear Generalizada (NLG) g(P) = Ll - i\ (8)

Hiperbolica (H) g(P)= Kim (9)

LK p+ PJ

Parabolica (P) g(P) = (l - Fi )05 (10)
K 1;1\

Exponencial (E) gP)=le * ) (11)

Fonte: Autor (2024)

A limitagcao conceitual dos modelos de inibicdo hiperbdlica e exponencial, € que
eles predizem crescimento celular e produgao para todas as concentracdes de etanol,
embora muitos trabalhos experimentais tenham mostrado que crescimento celular e
producao cessam a uma dada concentragao alta de etanol Lee (1985). Os modelos
de inibicao linear, ndo linear generalizado e parabdlico, consideram que existe uma
determinada concentragcdo de etanol acima da qual ndo ocorre crescimento nem
producao. Nestes modelos, os paradmetros P, representam as concentracdes de
etanol para as quais os processos de crescimento e producdo sao completamente
interrompidos.

Nos modelos linear, ndo linear generalizado e parabdlico, os expoentes do

termo (7-P/Pm) sdo denominados por Levenspiel (1980), de “poténcias téxicas”, as
quais indicam como fortemente o termo de inibigcao (7-P/Pn) afeta LLx e 1p, sendo que
com o aumento da poténcia toxica, a intensidade de inibicdo aumenta para uma dada
concentracao fixa de etanol.

Nos modelos de inibicdo hiperbdlica e exponencial, o parametro Ke ndo possui
significado fenomenoldgico, podendo ser considerado como uma simples constante
empirica que aparentemente depende do modo batelada ou continuo de cultivo,
conforme reportado por Aiba et al. (1968), Aiba e Shoda (1969) e Luong (1985).
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A cinética de consumo de substrato pode ser descrita de forma completa pela
equacao de Herbert-Pirt, segundo a qual, o substrato € consumido para crescimento
e manutencao celular, bem como para producdo de um determinado produto de

interesse Menezes et al. (1994):

P:X + }tp +m
Y

X/S YP/S (12)
Na Equacdo (12) Yxs e Yps s@o respectivamente os coeficientes

Mg =

estequiométricos de conversao de substrato em células e produto baseado no
substrato consumido exclusivamente para cada finalidade e m é o termo de
manutengao celular, o qual refere-se ao substrato utilizado na geragao de energia para
funcdes distintas das do crescimento tais como manutengdo dos gradientes de
concentragao entre o interior e o exterior da célula (trabalho osmatico), sintese de
componentes celulares que sdo continuamente degradados, dentre outras finalidades
Sinclair (1991); Sinclair; Kristiansen (1987); Acevedo; Gentina (1996).

Na Equacéo (12), considera-se que a velocidade especifica de consumo de
substrato para manutencgao celular (m) é constante, hipétese que Ramkrishna et al.
(1966), ndo adotam, pois segundo eles, as células sofreriam um processo de
degradagdo em etapas, no qual numa primeira etapa as células perderiam a
viabilidade celular e numa segunda, morreriam caso suas necessidades de
manutencdo nao fossem satisfeitas. Para recuperar a viabilidade, as células nao
viaveis necessitariam de um substrato que poderia ser 0 mesmo usado para o
crescimento (substrato exdégeno) ou um substrato armazenado internamente
(substrato enddgeno). A partir destas consideragdes, Menezes et al. (1994),
introduziram uma modificagdo na representacdao matematica do metabolismo de
manutencio, substituindo a velocidade especifica de manutencdo constante m na
Equagao (3.12) por uma velocidade especifica de manutengdo C variavel com a
concentragao de substrato S, segundo uma equagao semelhante a de Monod, dada

pela Equacéo 3.13:

— CWI{IXS (1 3)
K, +S
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A Equacéao (13) indica que a altas concentragcbes de substrato (S), quando
S>>Ksm, ha predominéncia do metabolismo exdégeno e {max — m enquanto que, a
baixas concentragdes, quando S — 0, o metabolismo enddégeno predomina e £ — 0.

Geralmente a cinética de consumo de substrato ndo é descrita utilizando-se a
equacgao de Herbert-Pirt em toda a sua completude. A abordagem mais comum é a

utilizagcao de coeficientes aparentes de conversao de substrato em células (Yxs) e em
etanol (Yps), relacionando s a Ly ou pp por meios destes coeficientes aparentes,

conforme as Equacdes (14) e (15), apresentadas a seguir:

Mg = YHX
/s (14)
u
s = Y_P
/s (15)

Sinclair e Kristiansen (1987), enfatizam a importéncia de ndo se confundir os
coeficientes estequiométricos com os respectivos coeficientes aparentes como
normalmente é feito na literatura. O coeficiente estequiométrico € uma constante que
depende da equag&o quimica relacionando os reagentes e os produtos (por exemplo,
Y*rs = 0,511g-etanol/g-glicose na fermentagéo de glicose a etanol). Ja o coeficiente
aparente € a razdo da massa de um produto formada pela massa total de substrato
consumido, o qual pode estar participando de multiplas reagdes formando uma
variedade de produtos metabdlicos, incluindo novas células. Deste modo, as
Equagdes (16) a (19) fazem-se necessarias para uma definicdo precisa dos

coeficientes estequiomeétricos e aparentes:

yio = massa de célulasnovas formadas (16)
Y5 massa de substrato consumida exclusivamente para a formagao de novas células
Y. = massa de células novas formadas (17)
X5 massa total de substrato consumida
vEo— massa de produto formada (18)
PIS . . ~
; massa de substrato consumida exclusivam ente para a formagao de produto
massa de produto formada
Yy = (19)

massa total de substrato consumida

Bonomi et al. (1981), modelando a produgao de etanol a partir de hidrolisado
de mandioca em biorreator descontinuo, equacionaram o balango de massa de

substrato conforme a Equagéao (20), justificando que as definicbes dos coeficientes
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aparentes Yys e Yps garantem que os termos Lx/Yxs e pwp/Yps sdo teoricamente
iguais, pois ambos consistem em formas diferentes de calculo da velocidade
especifica de consumo de substrato (us). Entretanto, Bonomi et al. (1981),

argumentam que os dois termos ndo sdo exatamente iguais devido aos valores

calculados de Yys e Yps serem afetados por diferentes erros experimentais e os
valores de Ly e lLp serem calculados utilizando estimativas de outros parametros do

modelo. Assim, os referidos autores propéem a introducdo da média entre tais termos

na Equacéao (20) como uma forma de minimizar a propagacéao dos erros supracitados.

ds ﬁ( 1 1 w
Ht—Z_HSXZ_|_ SR ¥ 5V SN § |X (20)
szYX/S YP/S U
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4. METODOLOGIA
4.1 Dados Experimentais

Os dados experimentais utilizados nesta dissertagdo sdo concernentes a
operagao de um processo continuo de fermentagao alcodlica multiestagio em escala
industrial, cujo fluxograma simplificado para fins de modelagem matematica é
apresentado na Figura 8. Por razdo de sigilo industrial, o nome da usina, bem como

sua localizagao nao serao identificadas.

Figura 8 — Fluxograma simplificado do processo continuo de fermentagéo

alcodlica multiestagio em escala industrial.

' F

F Doma 2 5 Desna 3 2 Doma 4

) : Fa
Fr X B2 o = " X L5 Ty
i i
N N

D dema c
Cuba

Fonte: Autor (2023).

O processo foi operado com diferentes vazdes de alimentagao de mosto Fo (Fo=
93-127 m?h), diferentes concentragdes de substrato (aglicares redutores totais) na
corrente de alimentacédo So (So=210-238 g/L), temperatura T variando de 30 a 35 °C,
sendo o valor médio de 33°C assumido como o valor constante de temperatura.

As variaveis de resposta medidas experimentalmente foram as concentragcdes

de substrato e produto na 12 e 42 dornas, durante 30 dias de operacao do bioprocesso

e os volumes das dornas eram V1=V,=V3=V,;,=600 m?.

4.2 Métodos Analiticos

4.2.1 Determinacgao da Viabilidade e do Brotamento Celular

A viabilidade celular e o brotamento das leveduras S. cerevisiae foram
determinados utilizando-se o método da coloracgao diferencial das células por solugao
de eritrosina, seguida de contagem de células viaveis, ndo viaveis e brotos viaveis em

camara de Neubauer espelhada, por meio de microscopia 6tica, em microscoépio
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OLYMPUS, modelo BH, com objetiva de 100x, de acordo com a metodologia descrita
por Oliveira et al. (1996). O preparo da amostra foi realizado conforme descrito a
seguir: a um tubo de ensaio, foram adicionados 1 mL de caldo fermentado retirado da
12 dorna e 49 mL de agua desmineralizada. Da solugéo resultante foi retirado 1 mL e
adicionado a um tubo de ensaio com 1 mL de solucio de eritrosina. Apds o preparo
da amostra, uma aliquota foi colocada em camara de Neubauer para realizagao da
contagem, a qual foi realizada nos quatros reticulos centrais de cada quadriculo
somando um total de 100 reticulos. Os resultados foram expressos em porcentagem
sendo que a viabilidade representa a relagao de células ativas e o total de células, o
brotamento corresponde a relacéo entre brotos vivos e o total de células e o numero
de células viaveis por mL foi calculado mediante uma relagdo envolvendo o numero
de células vivas, o volume da cadmara e o total de reticulos contados.

As equacodes usadas para os calculos da viabilidade celular, do brotamento e

do numero de células viaveis foram as Equacdes (21) a (23), apresentadas a seguir:

Viabilidade Celular = Total de células vidvels * 100 % (21)

Total de células (viaveis + nao viaveis)

N° do B L
Brotamento = © Drotos VEVElS « 100 % (22)

Total de células viaveis

N° Células ativas /ml = ot cChlas vvels 4000 « D * 1000 (23)

Total de reticulos contados

Na Equacéo (23): 4000 = 1 /0,00025 (volume de liquido em cada reticulo); D

€ a diluicao final da amostra; 1000=fator de conversao para mL.

4.2.2 Determinagao do Teor Alcodlico

Para a determinacgao do teor alcodlico nas dornas de fermentagao 1 e 4 foram
retirados 25 mL das amostras, os quais foram colocados em um microdestilador, onde

toda a amostra foi destilada, sendo o produto da destilacdo analisado num densimetro.

4.2.3 Determinacgao dos Agucares Redutores Totais (ART)

O teor de ART representa todos os agucares da cana na forma de agucares

redutores ou agucares invertidos. Para a determinacéo da porcentagem de agucares
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redutores totais contidas na amostra, utilizou-se a titulometria de Lane & Eynon,

também conhecido como método de Fehling.

4.2.4 Estimagao da Concentragao Celular

Segundo informacgao da geréncia técnica da producao na usina, ndo ha dados
experimentais sobre a concentragao celular nas dornas de fermentacdo. As unicas
medidas disponiveis desta variavel de estado s&o a concentracio celular na corrente
que sai do separador e vai para o tratamento acido, apds o qual é reciclada para a 12
dorna e a concentragao celular na corrente clarificada que segue para a unidade de
destilagdo. A concentracao celular € uma variavel fundamental na analise cinética de
bioprocessos, pois participa das equagdes de definicado das velocidades especificas
de crescimento celular, consumo de substrato e formac&do de produto. Assim, a
medida do numero de células ativas descrita no item 4.2.1 foi utilizada para estimar a
concentragdo celular em g/L, tendo em vista que a medida disponivel fornece a
quantidade de células de leveduras presente em 1 mL e ndo a massa em gramas
neste volume. Estudo realizado pela associagdo de cervejeiros Brewers Friends,
concluiu que, em um pacote de levedura seca, ha cerca de 8 a 20 bilhdes de células
por grama, um intervalo bastante amplo. Haddad; Lindegren (1953), descreveram um
meétodo experimental para a determinagdo da densidade e da massa de uma célula
individual de levedura e obtiveram valores médios destas grandezas, respectivamente
iguais a 1,087 £ 0,026 g/mL e 7,922x10"" + 3,188x10'" g. Assumindo que em 1 grama
de leveduras ha aproximadamente 10 bilhdes de células, foi possivel, a partir dos
dados anteriores, estabelecer relagées apropriadas e estimar a concentracao celular
no bioprocesso, especificamente nas dornas 1 e 4, obtendo-se valores consistentes
desta variavel com valores reportados na literatura para processos de fermentacao

alcoodlica em escala industrial similares ao estudado neste trabalho.
4.3 Equacgoes de Balango de Massa

Na modelagem do processo continuo em dornas em série, a vazao de entrada
da /-ésima dorna € igual a vazdo de saida da dorna anterior, indexada como i-1,
conforme fluxograma simplificado do bioprocesso apresentado na Figura 8.

Baseado neste fluxograma, as equacdes de balango de massa em estado
estacionario para cada componente nas dornas 2, 3 e 4 podem ser generalizadas na

forma das Equacgdes (24) a (26), com /= 2, 3, 4:
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e BALANGO DE MASSA DE CELULAS EM ESTADO ESTACIONARIO NAS DORNAS 2, 3 e 4 (i=2,3,4):

0=F - X, =F- X +(r ) V5 (o) = (), - XV, (24)
¢ BALANCO DE MASSA DE SUBTRATO EM ESTADO ESTACIONARIO NAS DORNAS 2,3 e 4(i=2,3,4):
0=F_ -S.—F:-S, _(FS)I' Vi (FS)I' :(Hs)i'Xi 4 (25)
* BALANGO DE MASSA DE PRODUTO EM ESTADO ESTACIONARIO NAS DORNAS 2, 3 e 4 (i=2,3,4):

0=F_ - Py =F- P+ () Vs (r)i= () XV, (26)

Para a elaboragdo dos balangcos de massa na 12 dorna, considera-se o
esquema apresentado na Figura 9, obtendo-se as Equacdes (27) a (29). No Apéndice

A, estdo apresentadas as equacbes utilizadas para o calculo das condicbes de
entrada na dorna 1, isto €, Fm, Sm, Xm € Pm.

Figura 9 — Esquema das correntes de entrada e saida na 12 dorna de

fermentacao e respectivas concentracbes dos componentes.
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Fonte: Autor (2024).

e BALANGO DE MASSA DE CELULAS NA DORNA 1 EM ESTADO ESTACIONARIO:

O0=Fm-Xm—F1-X1+(@x)1-V1; (rx)1=(ux)1 - X1-V1 (27)
« BALANCO DE MASSA DE SUBSTRATO NA DORNA 1 EM ESTADO ESTACIONARIO:
0=Fm-Sm—F1-S1—(rs)1-V1; (rs)1=(us)1 - X1-V1 (28)

« BALANCO DE MASSA DE PRODUTO NA DORNA 1 EM ESTADO ESTACIONARIO:
0=Fm-Pn—F1-P1+(rp)1-V1; (rp)1=(ur)1 - X1-V1 (29)
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O meio fermentado continuamente retirado da 42 dorna é direcionado a um
separador, onde a corrente de alimentacdo € dividida em duas correntes, uma
clarificada (C), praticamente isenta de células, a qual é encaminhada a unidade de
destilacdo para separacgdo e recuperagdo do etanol e outra densa (D), constituida
majoritariamente de biomassa, a qual é destinada a unidade de tratamento acido

(cuba) e posteriormente reciclada para a 12 dorna. A razdo entre a vazao de reciclo
(F;) e a vazao volumétrica de alimentacdo do sistema Fy empregada no processo foi
de 50%, resultando numa razo de reciclo (RR) de 0,5, isto &, RR=F,/Fy=0,5.

Na Figura 10 é apresentado um esquema do separador de biomassa e nas
Equagdes (30) a (32), estdo apresentadas as equacgbes correspondentes aos

balancos de massa dos principais componentes nesta unidade.

Figura 10 — Esquema do separador de biomassa com suas correntes de

entrada e saida e respectivas concentracdes dos componentes.
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Fonte: Autor (2024).
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e BALANGO DE MASSA DE CELULAS NO SEPARADOR EM ESTADO ESTACIONARIO:
O:F4'X4_D'XD_C'XC (30)

e BALANGO DE MASSA DE SUBSTRATO NO SEPARADOR EM ESTADO ESTACIONARIO:
O:F4'S4_D'SD_C'SC (31)

e BALANGO DE MASSA DE PRODUTO NO SEPARADOR EM ESTADO ESTACIONARIO:
O:F4'P4_D'PD_C'PC (32)
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Dados Experimentais

5.1.1 Concentracao de Substrato na Alimentagao

Na Figura 11 pode-se observar os valores diarios da concentrag&o de substrato
(agucares) na corrente de alimentagao do sistema de fermentagéo, a qual variou entre
211 e 238 g/L de ART mesmo em se tratando de um sistema continuo, pois é normal
ocorrerem variagdes na composicdo do caldo, uma vez que a composicao da cana-
de-acgucar pode variar dependendo da variedade da cana, do solo onde foi plantada,

do periodo e método (manual ou mecanico) de colheita.

Figura 11 — Concentragc&o de subtrato diaria na corrente de alimentacao do sistema

de fermentagéao (So).
240
230 +
220 +
215
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alimentagdo do sistema Sp(g/L)
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200
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Fonte: Autor (2024).

Com relacao a quantidade de substrato consumida nas dornas, observa-se na
Tabela 2 que ha um expressivo consumo de substrato na 12 dorna, seguido de
menores consumos nas dornas subsequentes, resultando num consumo global quase
completo do substrato no sistema de fermentacdo. Isso € 0 que se espera de um

microrganismo produtor, que ele apresente elevada conversdo da matéria-prima, pois
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o custo desta pode representar de 38 a 73% do custo total de produgdo, nao se

permitindo residuais altos de substrato com vistas a economicidade do bioprocesso.

Tabela 2 — Valores diarios de vazdo volumétrica e concentragdo de substrato em

algumas correntes do bioprocesso e concentragéo de substrato nas saidas das

dornas
t (dia) Fo(m®h) Fn(m3h) So(g/l) Sm(g/ll) Si(g/ll) S2(g/ll) Ss(g/l) Sa(g/L)
1 126 189 219,33 109,66 54,27 16,28 5,36 4,77
2 105 158 223,57 111,78 39,53 14,94 5,32 3,69
3 99 149 213,14 106,57 23,84 7,13 3,46 3,05
4 126 189 215,15 107,58 9,98 4,24 3,21 3,38
5 105 158 216,84 108,42 15,74 4,02 3,64 3,21
6 107 161 217,80 108,90 11,39 4,48 3,22 3,35
7 111 167 222,10 111,05 17,02 3,71 3,15 2,95
8 108 162 222,15 111,08 19,68 418 4,05 3,41
9 127 191 219,67 109,83 26,96 3,41 3,31 3,03
10 113 170 227,60 113,80 39,63 3,54 2,79 3,76
11 116 174 221,93 110,96 23,23 4,24 3,27 3,03
12 124 186 221,33 110,66 39,07 3,33 2,54 3,34
13 113 170 22885 114,43 39,43 3,36 3,25 3,55
14 112 168 223,71 111,85 24,44 2,60 2,41 3,01
15 121 182 228,38 114,19 6,46 3,06 2,64 3,22
16 116 174 229,64 114,82 20,48 3,43 2,61 2,74
17 109 164 227,31 113,65 25,29 2,12 1,95 2,05
18 109 164 232,75 116,38 16,68 3,40 2,76 2,67
19 113 170 232,15 116,08 24,27 3,35 3,15 2,76
20 112 168 227,73 113,86 24,47 2,51 2,34 2,78
21 115 173 231,88 115,94 33,64 2,50 2,17 2,63
22 104 156 237,00 118,50 39,65 3,09 2,60 2,81
23 108 162 230,97 11548 23,88 3,19 3,04 3,20
24 119 179 211,10 105,55 33,34 2,40 2,04 2,15
25 103 155 23298 116,49 33,95 2,71 2,54 2,51
26 111 167 226,03 113,02 43,87 3,23 2,74 2,69
27 97 146 222,80 111,40 22,26 3,27 3,12 2,88
28 93 140 232,65 116,33 14,77 3,19 3,09 3,02
29 108 162 237,80 118,90 25,05 3,02 2,74 2,76
30 105 158 230,62 115,31 23,32 3,01 3,15 2,70

Fonte: Autor (2024).
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5.1.2 Concentragao de Produto

Na Figura 12 esta apresentado o comportamento da concentragado de etanol
diaria na corrente de saida da 42 dorna, a qual é igual a concentragao na saida do
sistema (P4), podendo-se verificar que houve variagdes nos valores desta variavel, as
quais foram, muito provavelmente, decorrentes das variagdes na concentracéo de

substrato na alimentagao, com reflexos diretos na concentragao de etanol produzido.

Figura 12 — Concentrag&o de produto diaria na saida da 42dorna (Pa4).
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Fonte: Autor (2024).

Os valores dos fatores de rendimento de produto por substrato consumido
(Yrss), de produto por biomassa formada (Yrx) e de biomassa formada por substrato
consumido (Yxs) foram calculados a partir de macrobalangos, de acordo com as
Equacgdes (5.1), (5.2) e (5.3), obtendo-se os dados apresentados na Tabela 2.

_ (P4=Pm)

Yp /S (Sm—S4) (33)
_ (P4=Pm)

Ve = (Xa—Xm) (34)
_ Xa—Xm)

Yy/s = (Sm—S4) (35)
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Com relacédo a Yps, verifica-se que os fatores calculados resultaram em um
valor médio de 0,47 g/g, correspondente a 92% do valor estequiométrico de 0,511 g/g,
podendo a diferenca em relagdo a 100 % ser explicada por desvios do uso de
substrato para outras finalidades tais como crescimento celular, formacdo de
subprodutos e geragao de energia para manutencdo. No calculo do valor médio de
Yps foram desprezados os valores iguais ou superiores a 0,511 g/g, pois, como €&
sabido, ndo é possivel atingir rendimentos iguais ao maximo ou superior a ele porque
desvios metabdlicos podem ocorrer. Segundo Schimidell (2001), leveduras
Saccharomyces cerevisiae sao normalmente utilizadas em fermentagdes alcodlicas,
permitindo obter rendimentos em etanol frequentemente da ordem de 90% do valor
estequiométrico, o que torna estas leveduras os microrganismos mais indicados para
realizarem essa bioconversao, apesar de varios outros microrganismos produzirem
etanol, a partir de glicose, porém, ndo com um rendimento tao elevado. Este aspecto
tem grande importancia econdmica, pois a matéria-prima neste caso representa em
torno de 60% do custo do etanol e, desta forma, rendimentos insuficientes tornam
inviavel economicamente a produgao deste produto, o qual tem baixo valor agregado,
sendo sua rentabilidade fortemente dependente de altos volumes de producgao e
comercializagdo. Sempre € desejavel que o microrganismo permita um elevado
acumulo de produto no meio, sem, entretanto, sofrer inibigdo mais acentuada por esta
maior concentracido de produto acumulada no meio. Uma maior acumulagcao de
produto contribui para uma redugao nos custos de recuperacdo, os quais também

podem ser muito acentuados.
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Tabela 3 — Valores diarios da concentracao de substrato, etanol e biomassa em
alguns pontos principais do sistema de fermentagao e fatores aparentes de
conversao.

t Sm S4 = P Xm X4 Yris Yeix Yxis
(dia) (L) @L) (gL (L) (gL) (@L) (gl9) (glg) (9/9)
1 109,66 4,77 20,59 70,01 48,40 49,34 0,47 52,77 0,009
2 111,78 3,69 20,22 75,81 27,45 30,93 0,51 15,97 0,032
3 10657 305 1948 7698 47.68 5661 056 644 0086
4 10758 338 2013 7387 6355 7022 052 805 0064
5 108,42 3,21 19,12 68,84 52,25 56,65 0,47 11,31 0,042
6
7
8
9

108,90 3,35 20,13 73,84 49,95 55,11 0,51 10,41 0,049
111,05 2,95 18,08 69,61 65,81 76,13 0,48 5,00 0,095
111,08 3,41 19,38 74,24 74,41 85,45 0,51 4,97 0,103
109,83 3,03 15,88 73,10 58,75 80,97 0,54 2,57 0,208

10 113,80 3,76 17,73 71,16 75,95 91,38 0,49 3,46 0,140
11 110,96 3,03 17,54 73,07 70,14 87,81 0,51 3,14 0,164
12 110,66 3,34 19,76 75,01 75,05 85,77 0,51 5,15 0,100
13 114,43 3,55 18,46 74,61 43,36 52,63 0,51 6,06 0,084
14 111,85 3,01 16,44 72,67 64,16 84,92 0,52 2,71 0,191
15 114,19 3,22 16,17 71,55 55,23 73,53 0,50 3,03 0,165
16 114,82 2,74 17,00 73,10 56,31 72,38 0,50 3,49 0,143
17 113,65 2,05 17,54 71,18 44,85 54,38 0,48 5,63 0,085
18 116,38 2,67 17,99 69,59 60,66 70,14 0,45 5,44 0,083
19 116,08 2,76 16,25 69,98 43,61 56,47 0,47 4,18 0,113
20 113,86 2,78 15,61 67,30 48,37 62,73 0,47 3,60 0,129
21 115,94 2,63 16,35 70,78 48,06 62,27 0,48 3,83 0,125
22 118,50 2,81 17,63 71,16 65,53 79,25 0,46 3,90 0,119
23 115,48 3,20 16,53 71,55 56,65 73,84 0,49 3,20 0,153
24 105,55 2,15 16,63 63,07 63,38 72,25 0,45 5,24 0,086
25 116,49 2,51 18,55 71,16 46,95 53,90 0,46 7,57 0,061
26 113,02 2,69 20,31 71,93 92,70 98,13 0,47 9,50 0,049
27 111,40 2,88 20,32 69,21 70,99 72,25 0,45 38,92 0,012
28 116,33 3,02 16,99 71,53 56,57 71,33 0,48 3,70 0,130
29 118,90 2,76 19,29 73,44 42,35 48,30 0,47 9,10 0,051
30 115,31 2,70 17,92 65,76 55,11 60,81 0,42 8,39 0,051

Fonte: Autor (2024).

Quanto a Yrx, alguns valores deste coeficiente apresentaram-se muito acima
daqueles reportados por Kollerup e Daugulis (1985), Lee (1985), e Oliveira et al.
(2016), os quais obtiveram valores de Ypx entre 2,50 e 6,25 g/g. Descartando-se os
valores deste coeficiente fora do intervalo mencionado, obteve-se um valor médio de
Yp/x igual a 5,02 g/g, que é um valor consistente com aqueles reportados na literatura.
O valor médio de Yys foi 0,1 g/g, similar a alguns valores encontrados na
literatura, sendo tipico de processos de fermentacéo alcodlica, os quais ocorrem em

condigdes quase anaerdbias, predominando majoritariamente um metabolismo

fermentativo em detrimento do respiratério, com reduzido crescimento celular.
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5.1.3 Viabilidade Celular

Na abordagem n&o segregada, a populagéo celular € considerada homogénea,
ou seja, todas as células apresentam o mesmo comportamento, ndo havendo
distingdo entre elas quanto a nenhum aspecto. Entretanto, sabe-se que em
fermentacgdes alcodlicas, fatores tais como altas concentragdes de células e de etanol,
microaeragao insuficiente, estresses estérico e nutricional, além de contaminacao,
podem acarretar perda de viabilidade celular de parte da populagdo microbiana, com
consequente inativagao de células e diminuicdo de produtividade.

Analisando-se a Figura 13, na qual esta apresentado o percentual de células
viaveis na 12 dorna do sistema de fermentacdo, verifica-se que altos niveis de
viabilidade celular foram observados nesta dorna, o que conferiu alta atividade a

populagao microbiana e acarretou um expressivo consumo de substrato em tal dorna.

Figura 13 — Porcentagem de células viaveis na 12 dorna do sistema de

fermentacéo.
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Fonte: Autor (2024).
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5.1.4 Brotamento Celular

Na Figura 14 esta apresentado o comportamento do percentual de brotamento
celular na 12 dorna do sistema de fermentacdo. O percentual de brotamento € uma
medida indireta do crescimento da biomassa, estando as variacbes neste parametro
relacionadas de alguma forma as variagoes de concentragao celular. Observa-se que,
desprezando alguns valores discrepantes para mais e para menos, o valor do

percentual de brotamento, oscilou moderadamente em torno de 7%.

Figura 14 — Porcentagem de brotamento celular na 12 dorna de fermentacao.
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Fonte: Autor (2024).

5.2 Concepgao do Modelo Matematico do Bioprocesso

Em se desenvolvendo um modelo matematico para um determinado sistema,
uma etapa preliminar a formulagdo das equagdes matematicas representativas do
modelo ¢ a fase de concepcio do modelo, a qual consiste na enumeracao de diversos
aspectos e caracteristicas importantes do sistema para fins de modelagem,
informacdes da literatura e hipéteses simplificadoras, visando fundamentar o modelo
a ser proposto, conforme realizado a seguir.

O desenvolvimento do modelo matematico do processo baseou-se na analise
dos dados experimentais apresentada anteriormente, bem como em eventos
frequentemente observados em fermentacdes alcodlicas como a inibicdo por etanol,
que se inicia a partir de 8 a 10% em volume de etanol no meio, cerca de 64 a 80 g/L

no vinho fermentado. Além disso, a consideragao de possivel inibicdo por etanol é
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devido a este produto ser reportado na literatura como um inibidor ndo competitivo
tanto do crescimento quanto da sua prépria produgao (Bu'lock et al. 1984; Ghose,
Tyagi 1979; Bazua, Wilke, 1977; Novak et al.,1981; Aiba et al. 1968; Aiba; Shoda
1969). Segundo Bonomi et al (1981), uma das maiores dificuldades durante o
desenvolvimento de um modelo matematico que ajusta dados experimentais de
fermentacao alcodlica é identificar a expressao, dentre varias possiveis, que melhor

descreve o efeito de inibicdo do etanol sobre o metabolismo da levedura.

Neste trabalho, as velocidades especificas de crescimento celular (lx ) e

formacéo de produto (LL,) poderiam ser descritas por equagdes independentes, o que,
devido a necessidade de discriminacao entre os 5 modelos rivais de inibicdo vistos
anteriormente, iria requerer a realizagdo de 25 ajustes do modelo global do
bioprocesso, sendo este numero correspondente ao numero de combinagdes de
expressoes de g+1(P) e g2(P) possiveis para descrever o efeito inibitério do etanol sobre

L e L. Entretanto, optou-se por correlacionar |, a [Lx pela equag&o generalizada de
Luedeking e Piret, representando a velocidade especifica de formag&o de produto por
Ur= ol + 3, com a>0e =0, pois este & o caso de metabdlitos primarios, formados
simultaneamente a fase de crescimento celular, como é a producédo de etanol em

leveduras. Esta opcao visou reduzir o esforgco computacional a ser empreendido, pois

apenas 5 e nao 25 ajustes do modelo global do bioprocesso teriam que ser realizados,
além de ter que estimar um menor numero de parametros cinéticos referente a L.

Outro aspecto a ser discutido € a consideracédo ou nao da perda de viabilidade
celular na analise cinética do bioprocesso, uma vez que, segundo Oliveira (2000),
apesar de esta perda ser reportada por varios autores, ela é pouco considerada na
modelagem do processo. Jarzebski et al (1989) estudaram um sistema continuo de
fermentacao alcodlica composto por um reator de mistura perfeita e um filtro de
membrana para separacao e reciclo de células para o reator. Os autores compararam
as previsdes de um modelo denominado de convencional, no qual n&o se considerava
a perda de viabilidade celular, com as previsdes de dois modelos modificados nos
quais esta perda era considerada, sendo em um deles, utilizadas concentracdes
intrinsecas de substrato e etanol nas suas respectivas equacdes de balanco de
massa, conforme sugerido por Monbouquette (1987), para levar em conta a

significativa fragdo volumétrica ocupada pela biomassa em processos com altas
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densidades celulares, tais como aqueles com reciclo celular. Concluiram que o
modelo convencional se mostrou inadequado para representar satisfatoriamente o
bioprocesso a altas densidades celulares e que as previsdes fornecidas pelos dois
modelos modificados foram semelhantes, credenciando-os, indistintamente, a serem
utilizados em estudos de analise e simulacao do processo.

Oliveira (2000), estudando um processo continuo de fermentagao alcodlica em
reator tipo torre com reciclo de leveduras floculantes, comparou as previsées de um
modelo convencional, no qual a viabilidade celular ndo era considerada, com as
previsdes de um modelo modificado, no qual esta variavel era considerada, e concluiu
que ambos os modelos apresentavam previsdes similares das variaveis de estado
para todos os ensaios realizados, estando as diferencas entre as previsdes dos
modelos, dentro do erro experimental das medidas. Devido a indisponibilidade de
dados experimentais de viabilidade, Oliveira (2000) inferiu, via modelo modificado, que
a viabilidade celular tinha sido aproximadamente a mesma em todos os ensaios de
fermentacao, sendo seu valor médio de 69 + 6% e destacou que uma melhor descri¢ao
do processo fermentativo € sempre esperada quando o modelo modificado é usado,
principalmente, naqueles casos em que a viabilidade celular € baixa.

Lafforgue-Delorme et al. (1994), estudando um sistema semelhante ao de
Jarzebski et al. (1989), destacaram a necessidade de se considerar outros fatores na
modelagem do bioprocesso, incluindo o estado fisiolégico das leveduras (viabilidade
celular). Os autores consideraram as previsbes do modelo satisfatérias quando
comparadas com os dados experimentais obtidos em operagdes do reator com reciclo
parcial e total de biomassa.

Facciotti e Schmidell (1995), analisaram a cinética de bioprocessos continuos
considerando o fendmeno de perda de viabilidade celular e estabeleceram o conceito
de “viabilidade celular minima”, avaliando as consequéncias no projeto e operagao de
Reatores de Tanque Agitado Continuos (CSTRs) sem e com reciclo de
microrganismos em cultivos cuja cinética de crescimento celular era descrita pelo
modelo de Monod. Segundo os autores, viabilidade celular minima € o valor minimo
de viabilidade que a populagcdo microbiana deve apresentar para que um estado
estacionario diferente do de lavagem possa ser atingido e mantido estavel.

Hojo et al (1999), estudando a producédo de etanol por leveduras floculantes em
um CSTR sem e com reciclo de células, concluiram que a consideracao da viabilidade

celular foi de fundamental importancia para o estabelecimento do modelo cinético do
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processo com reciclo e que a morte celular € um fator que deve ser considerado em
fermentagdes continuas prolongadas, com altos tempos de residéncia hidraulico.

Nos trabalhos relatados anteriormente, considerou-se que a populagao
microbiana era constituida somente por células viaveis e ndo viaveis, sendo estas
ultimas incapazes de crescerem e produzirem o produto desejado. Apesar de inativas
em ambos 0s processos, as células nao viaveis foram consideradas integras, isto €,
nao sofreram lise celular. Para Borzani (1986), quando se pretende realizar uma
abordagem deste género, a segregacéo deve considerar as células ativas e inativas
no processo de crescimento e as células ativas e inativas no processo de produgao,
argumentando que uma célula considerada ativa num processo pode nao ser ativa no
outro e vice-versa. Apesar de bastante realista, esta abordagem é pouco aplicavel
dada a enorme dificuldade experimental de se quantificar separadamente cada grupo
de células participante em cada processo.

A diferenciacado de células em células viaveis e nao viaveis consiste na forma
mais basica e simples de segregagao da populagdo microbiana e, em se adotando
esta abordagem, equacdes de balango de massa para células viaveis e ndo viaveis
devem ser elaboradas separadamente. As equagdes de balangco de massa de etanol

e substrato sdo semelhantes as da abordagem convencional ndo segregada com as
devidas modificagbes em LLy, lLr € s, as quais devem ser definidas com base na
concentracdo de células viaveis que sdo as células efetivamente ativas no
bioprocesso, assim como, do mesmo modo, deve-se definir e incluir na descrigéo, a
velocidade especifica de transformacdo de células viaveis em nao viaveis ou de
morte celular.

A maioria dos modelos na literatura descreve a taxa de crescimento (7y) como
uma funcéo linear da concentragdo celular quando esta varia de 5 a 10g/L em
fermentadores convencionais Lee (1985). Entretanto, € bem conhecido que o uso de
reciclo de leveduras leva a obtencgao de altas concentragdes celulares no fermentador,
chegando a ser 10 a 20 vezes maior que aquelas em fermentadores convencionais
Lee (1985), o que torna a relagdo linear inadequada nestes casos, sendo
recomendado incluir em Ly um termo generalizado A(X)=(1-X/X»)", analogo ao termo
g(P) de inibicdo pelo produto, para descrever o efeito inibitoério da propria biomassa
sobre o crescimento celular, na qual m € um parametro modulador da intensidade

desta inibigao, segundo Lee (1985).
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Além de todos os aspectos, caracteristicas, informagdes e consideracdes
apresentadas anteriormente, as seguintes hipoteses completaram a concepgéo do

modelo matematico do bioprocesso:

e devido a mistura completa promovida pela evolugdo de gas CO2 produzido no
bioprocesso, o comportamento hidrodinamico das dornas de fermentacao € de CSTR,;
e devido a concentragao de agucares residuais n&o ter atingido niveis elevados nas
dornas de fermentagédo, n&o foi necessario incluir um efeito de inibigdo pelo substrato
no modelo do bioprocesso;

¢ devido aos niveis de concentracdo de leveduras estimados para o bioprocesso, um
efeito de inibigdo pela prépria biomassa foi considerado na modelagem do processo,

incluindo-se o termo A(X)=(1-X/X»)" na expressao de |Ly;

¢ a velocidade especifica de consumo de substrato (LLs) foi correlacionada com a
velocidade especifica de formag&o de produto (LLr) por meio do coeficiente aparente

de converséo de substrato em produto (Yrs), isto &, Ws =LLr/Yes;

e devido aos elevados niveis de viabilidade celular observados diariamente, entre 70
e 85%, uma abordagem n&o segregada foi usada para descrever a populagao
microbiana, isto é, todas as células foram consideradas viaveis, estando ativas tanto

no processo de crescimento celular quanto no processo de producao de etanol.

5.3 Formulagao do Modelo Matematico
Para a formulacdo do modelo matematico, o fluxograma do bioprocesso
apresentado na Figura 8 foi adaptado conforme mostrado na Figura 15.

Figura 15 — Fluxograma adaptado do bioprocesso para fins de formulag&o do

modelo matematico.
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Fonte: Autor (2024).
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Com relagao a disponibilidade de dados experimentais de concentragao, estes
estao compilados na Tabela 4, na qual pode-se observar que estao disponiveis dados
das 3 variaveis de estado modeladas apenas nas dornas 1 e 4 enquanto, nas dornas
intermediarias 2 e 3, so estao disponiveis dados de concentracdo de substrato, o que
requereu uma estratégia apropriada para a estimagao dos parametros cinéticos e para

calcular as concentragdes de células, etanol e substrato nas quatro dornas.

Tabela 4 — Compilagao dos dados de concentracido de substrato, células e etanol
disponiveis para a estimagao dos parametros cinéticos e a avaliagéo do ajuste do

modelo.

t Fr Snm X P Si X4 P S, S3 Ss Xa P4
(dia) (m%h) (glL) (gL) (9lL) (gL) (g/L) (glL) (gL) (gL) (g/L) (g/L) (glL)

189 109,66 48,40 20,59 54,27 44,49 5583 16,28 536 4,77 49,34 70,01
158 111,78 27,45 20,22 39,63 67,94 63,84 1494 532 3,69 30,93 75,81
149 106,57 47,68 19,48 23,84 61,89 63,04 7,13 3,46 3,05 56,61 76,98
189 107,68 63,55 20,13 9,98 63,44 60,04 424 321 338 7022 73,87
158 108,42 52,25 19,12 15,74 68,81 64,19 4,02 3,64 3,21 56,65 68,84
161 108,90 49,95 20,13 11,39 69,17 66,93 4,48 322 3,35 5511 73,84
167 111,05 65,81 18,08 17,02 63,44 67,70 3,71 3,15 295 76,13 69,61
162 111,08 74,41 19,38 19,68 68,81 64,61 4,18 4,05 3,41 8545 74,24
191 109,83 58,75 15,88 26,96 82,57 60,41 3,41 331 3,03 8097 73,10
170 113,80 7595 17,73 39,63 86,09 58,92 354 2,79 3,76 91,38 71,16
174 11096 70,14 17,54 23,23 86,51 64,58 4,24 327 3,03 87,81 73,07
186 110,66 75,05 19,76 39,07 71,05 68,44 3,33 254 3,34 8577 75,01
170 114,43 43,36 18,46 39,43 74,11 66,90 3,36 3,25 3,55 52,63 74,61
168 111,85 64,16 16,44 24,44 82,76 66,13 260 241 3,01 84,92 72,67
182 114,19 5523 16,17 6,46 8564 66,50 3,06 264 3,22 73,63 71,55
174 114,82 56,31 17,00 20,48 77,69 66,50 343 261 274 7238 73,10
164 113,65 44,85 17,54 2529 52,35 68,84 212 195 205 54,38 71,18
164 116,38 60,66 17,99 16,68 69,49 60,04 3,40 2,76 267 70,14 69,59
170 116,08 43,61 16,25 24,27 57,50 57,35 3,35 3,15 2,76 56,47 69,98
168 113,86 48,37 15,61 24,47 72,01 56,21 251 234 2,78 62,73 67,30
173 11594 48,06 16,35 33,64 64,31 62,70 250 2,17 263 62,27 70,78
156 118,60 65,53 17,63 39,65 8582 62,30 3,09 260 281 7925 71,16
162 11548 56,65 16,53 23,88 76,16 64,21 3,19 3,04 3,20 73,84 71,55
179 105,65 63,38 16,63 33,34 50,19 46,79 240 2,04 215 72,25 63,07
155 116,49 46,95 18,55 33,95 48,26 64,98 2,71 254 251 53,90 71,16
167 113,02 92,70 20,31 43,87 58,56 65,36 3,23 2,74 269 98,13 71,93
146 111,40 70,99 20,32 22,26 83,09 59,26 3,27 3,12 2,88 72,25 69,21
140 116,33 56,57 16,99 14,77 87,37 65,76 3,19 3,09 3,02 71,33 71,53
162 118,90 42,35 19,29 25,05 74,11 64,98 3,02 2,74 2,76 48,30 73,44
158 11531 5511 17,92 23,32 7553 56,55 3,01 3,15 2,70 60,81 65,76

WONNNRNNNNNNRN S 2
OOV RDONSOOONODTRDXNAOOONDDORAWN =

Fonte: Autor (2024).
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A estratégia para estimar os parametros cinéticos consistiu em utilizar os dados
de concentragdo de substrato, células e etanol na 12 dorna. Em seguida, admitiu-se
que os valores dos coeficientes de rendimento Yris € Ypx eram igualmente validos em
todas as dornas, o que permitiu calcular os valores das concentracbes de produto,
células e substrato nas dornas 2, 3 e 4 por meio destes coeficientes, conforme as

Equagdes 36 a 41, apresentadas a seguir:

P, =P,  +Y,5(5 . *Szexp.) (36)
calc . calc . caic.
1
X, =X, +—@ -P ) (37)
calc. calc. P/X calc. calc.
P =P +Yp/s(52€xp, —S3€pr) (38)
calc . calc.
1
X; =X, +Y—(P3 -P, ) (39)
calc. calc. P/X calc. calc.
P, =Py + Yp/s(S3exp - S4exp ) (40)
calc. calc. ’ ’
1
X, =X, +——@ -P; ) (41)
calc. calc. P/X calc. calc.

Os valores de Slca e Plcalc foram obtidos quando da estimagao dos

ic.’ lcalc.
parametros cinéticos pelo ajuste do modelo aos dados experimentais de concentragéo
sao

de substrato, células e produto (etanol) na 12dorna enquanto que Szexp e S3exp_

graus de liberdade do sistema.

5.4 Estimacao dos Parametros Cinéticos

Devido a necessidade de discriminacido entre 5 expressdes para descrever o
efeito inibitorio do etanol sobre px, 5 ajustes do modelo global do processo foram
realizados, correspondendo este numero as expressdes de g (P) testadas (Linear (L),
N&o Linear Generalizada (NG), Hiperbdlica (H), Parabdlica (P) e Exponencial (E)).

Bonomi (1994) destaca que um aspecto fundamental na estimagéo de
parametros de bioprocessos por regressao nao linear é a forma de calcular os
residuos entre os valores calculados pelo modelo e os valores experimentais e
apresenta varias formas de calculo dos residuos, visando a normalizacdo dos
mesmos.

A normalizagdo dos residuos tem sido empregada por varios autores para
estimar parametros cinéticos de diferentes modelos matematicos de bioprocessos,
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sendo sua aplicacdo recomendavel naqueles casos em que haja significativas
diferengas entre as ordens de grandeza dos valores das variaveis dependentes (X, S
e P), evitando-se favorecer o ajuste daquelas com maiores valores absolutos.

Analisando-se os dados de S1, X1 e P1 apresentados na Tabela 4, os quais
foram os dados utilizados na estimacao dos parametros, verifica-se que os valores
destas concentragdes variam em um intervalo cuja ordem de grandeza é de dezenas
de g/L, ndo sendo necessaria no caso, a normalizagdo dos residuos. Apesar de a
normalizacido ser potencialmente util na estimagao de parametros de modelos multi-
resposta, salienta-se que este procedimento altera o valor real da soma dos
quadrados dos residuos (¢) e consequentemente dos valores dos desvios-padrao das
estimativas dos parametros, dificultando uma interpretagao clara destes desvios.

Assim, a estimacao dos pardmetros cinéticos do modelo foi realizada por
regressdo nao linear, utilizando-se o método de Marquardt para determinar
iterativamente os valores 6timos dos parédmetros que minimizassem a fungao ¢ , dada
pela Equacdo (42), a partir de estimativas iniciais dos parédmetros extraidas da
I&;te:rafﬁre (OLI_VEIRA)Z%OO‘O{ B )2+ e ( B )2

s .S >p. . P

exp,i calc,i exp,i calc,i exp,i calc,i
=l = =l

(42)

Na Equacao (42), i € o numero do experimento, correspondente a cada dia de
operagdo (19,29, 39 ........ ,30¢ dia), n. € o numero total de experimentos (n.=30) e os
subscritos exp,i e calc,i representam os valores experimental e calculado da
concentracao de acgucares residuais, etanol e células no experimento i.

Os valores das variaveis dependentes para um particular conjunto de valores
de parametros cinéticos e variaveis independentes foram calculados pelo método do
“falso transiente” o qual tem-se mostrado eficaz, ndo apresentando as dificuldades
de convergéncia dos métodos classicos de solugdo de sistemas de equagdes
algébricas nao lineares devido a estimativas iniciais inapropriadas das raizes Seidel
(1990), e consistiu, primeiramente, em formular as equagdes de balango de massa
em estado transiente, resultando em equagdes diferenciais ordinarias que,
secundariamente, foram integradas numericamente pelo método de Runge-Kutta-Gill
de 42 ordem com passo variavel, até o estado estacionario ser atingido para uma dada
condicdo operacional do sistema continuo.

A discriminacao entre os modelos rivais de inibicdo pelo produto foi realizada e

a expressao de g (P) que forneceu o menor valor para ¢ foi a Nao Linear Generalizada
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(NLG), obtendo-se os valores e desvios-padrdao dos parametros cinéticos
apresentados na Tabela 5. Analisando-se os dados desta tabela, pode-se observar
que os valores estimados representam valores tipicos de parametros cinéticos em
fermentacao alcodlica Oliveira (2000). Além disso, observa-se que, com excegao de
Ks e n, demais parametros do modelo s&o estimados com boa precisdo, pois os
valores dos desvios-padrao de suas estimativas sao pequenos quando comparados

aos respectivos valores dos proprios parametros.

Tabela 5 — Valores e desvios-padrao dos parametros cinéticos do modelo proposto.

PARAMETRO CINETICO VALOR + DESVIO-PADRAO
Kmax (h7) 0,48 + 0,02
Ks(g/L) 0,83 +0,48
Prmax (g/L) 59,52 + 0,90
n(-) 0,39 + 0,22
Xmax (/L) 104,82 + 7,33
m (-) 0,30 + 0,01

Fonte: Autor (2024).

W S( PV XY

e |1- | determinada como a
KS+SK Pmax) K Xma’x} ’

A expresséo cinética M, =

melhor para representar os dados, tem sido usada por varios autores para ajustar
dados de diversos processos de fermentagao alcodlica, inclusive dados de usinas
alcooleiras para os quais € necessario incorporar a esta expressao cinética um fator
de inibicdo pelo substrato, a qual geralmente ocorre em dornas industriais,

principalmente, quando sao utilizados meios a base de melago Elioddrio (2024).

5.5 Verificagao da Qualidade do Ajuste do Modelo aos Dados
Experimentais

Na Figura 16 esta apresentado o grafico do ajuste do modelo aos dados
experimentais de concentracdo de substrato, etanol e biomassa na 12 dorna de
fermentacao, a partir do qual pode-se observar que o modelo proposto descreve

satisfatoriamente a tendéncia de comportamento das trés variaveis modeladas.
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Figura 16 — Ajuste do modelo aos dados experimentais da dorna 1.
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Uma forma de validar o modelo matematico é testa-lo frente a dados
experimentais ndo utilizados na etapa de estimacdo de seus parametros. Neste
sentido, na Figura 17 esta apresentado o grafico do ajuste do modelo aos dados
experimentais de concentracao de etanol e de biomassa na 42 dorna, dados estes néao
apresentados antecipadamente ao modelo. Conforme se observa nesta figura, o
ajuste do modelo aos dados experimentais foi muito bom, principalmente para a
concentragdo de biomassa, cuja tendéncia de comportamento foi reproduzida
precisamente pelo modelo matematico. Em termos quantitativos, tem-se que o valor
experimental médio da concentragdo de biomassa na 42 dorna foi de 68,20 g/L
enquanto o valor médio predito pelo modelo foi de 67,88 g/L. Para a concentragao de
etanol, o valor médio experimental foi de 71,50g/L e o valor médio estimado pelo
modelo foi 69,70 g/L. Esta expressiva concordancia entre valores experimentais e
preditos credencia o uso do modelo em estudos de simulagdo, otimizagao e controle
do bioprocesso.

Comprovada a boa capacidade preditiva do modelo proposto, este foi
empregado para simular o comportamento diario da concentracdo de etanol e de
biomassa nas dornas intermediarias 2 e 3, estando os resultados destas simulacdes
apresentados na Figura 5.8. Com relagdo ao comportamento predito para estas
variaveis, verifica-se que este € muito similar nas duas dornas, com valores médios
da concentragdo de biomassa e etanol, respectivamente iguais a 67,77 g/L e 69,14
g/L na dorna 2 e 67,88 e 69, 69 g/L na dorna 3. Considerando que o valor médio
predito e experimental na dorna 1 foi de 65,68 g/L e 70,31 g/L para X1 e de 58,66 g/L
e 62,66 g/L para P1, pode-se inferir que praticamente ndo ocorre crescimento celular
nas dornas 2 e 3, predominando em tais dornas um metabolismo de manutengéo
celular, com pequena produgao de etanol associada a este metabolismo. Isto é, o
consumo majoritario de agucares para a produgéao significativa de etanol ocorre na 12
dorna, funcionando as demais dornas como tanques de deteng¢ao hidraulica nos quais
0s acgucares residuais sao quase completamente convertidos, evitando-se danos
causados por uma eventual caramelizacdo destes agucares nos equipamentos da

destilaria.
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Figura 17 — Ajuste do modelo aos dados experimentais da dorna 4.
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Figura 18 — Simulagdo do comportamento diario da concentragéo de etanol e de

biomassa nas dornas 2 e 3.
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6. CONCLUSAO

A partir da analise de dados experimentais foi possivel desenvolver um modelo
matematico para um processo continuo de fermentagdo alcodlica multiestagio em
escala industrial, no qual foram incorporados varios aspectos, caracteristicas,
informacbes da literatura e hipoteses simplificadoras, reunindo consideravel
conhecimento sobre o bioprocesso de modo a permitir futuramente a realizagdo de
estudos de otimizagao e controle com o modelo proposto, com vistas a aumentos de
produtividade.

O passo subsequente consistiu em traduzir a concepcdo do modelo em
equagdes matematicas correspondentes, seguida da estimagcdo de seus varios
parametros, visando confrontar as previsées do modelo com dados experimentais e,
assim, validar ou revisar o modelo proposto, dependendo da qualidade do ajuste aos
dados experimentais.

Ficou evidenciado que, devido aos altos niveis de viabilidade celular
observados no bioprocesso, nao foi necessario utilizar uma abordagem segregada
para descrever a populagao microbiana, o que simplificou a descricao.

Os maiores niveis de concentracdo de substrato foram verificados na12 dorna
de fermentagdo, entretanto, tais niveis ndo foram considerados inibitérios ao
processo, ndo sendo necessario incluir inibicdo por substrato na concepc¢ao do
modelo.

A estratégia de correlacionar a velocidade especifica de formagéo de etanol
(Lp) com a velocidade especifica de crescimento celular (L) acarretou uma
significativa redugcéo do esforgco computacional para identificar o tipo de inibicdo que

o etanol exerce sobre Ly, além de reduzir o numero de parametros cinéticos a ser

estimado referente a cinética de formag&o de produto (LLp).

Houve a necessidade de estimar a concentracao celular a partir de outras
medidas relacionadas a esta variavel, sendo a metodologia empregada satisfatéria.

Com relacdo aos parametros cinéticos estimados, estes foram consistentes
com valores comumente reportados na literatura para processos de fermentagcao
alcodlica, constituindo-se em parametros tipicos deste bioprocesso.

Apesar das varias simplificacdes realizadas na proposicdo do modelo
matematico, este conseguiu reter o comportamento essencial do bioprocesso,

retratando com boa precisao a tendéncia de comportamento das variaveis-chave.
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APENDICE A — CALCULO DAS CONDIGOES DE ENTRADA NA DORNA 1

Neste apéndice sdo apresentadas as equacodes utilizadas para o calculo das
condigbes de entrada na dorna 1 (Fm, Sm, Xm , Pm), considerando o fluxograma

simplificado mostrado na Figura A1.

Figura A1- Fluxograma simplificado para calculo das condigbes de entrada na dorna 1

Fa

Fm

Fonte: Autor (2024)
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