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RESUMO 

VELOSO, I. I. K. Avaliação da fermentação alcoólica extrativa em diferentes 

temperaturas com remoção de etanol por arraste com CO2. 2023. 155 p. Tese (Doutorado 

em Engenharia Química). Universidade Federal de São Carlos, São Carlos, 2023.  

Reduzindo-se a temperatura de fermentação, reduz-se também o efeito inibitório do etanol, 

obtendo-se vinhos com maiores teores alcoólicos, porém, com a diminuição significativa da 

produtividade em etanol, devido ao efeito negativo da temperatura sobre a cinética da 

fermentação. Outra alternativa para contornar a inibição pelo produto é remover parte do etanol 

do caldo à medida que o mesmo é produzido, utilizando CO2 como gás de arraste (CO2 

stripping), o que aumenta a produtividade em etanol e permite a alimentação de mostos mais 

concentrados em açúcar. Unindo-se as duas estratégias de processo, o presente trabalho avaliou 

a fermentação alcoólica extrativa em batelada alimentada, com remoção de etanol por arraste 

gasoso com CO2 nas temperaturas de 28, 30, 32 e 34 °C. Inicialmente, foi realizado um estudo 

sobre a influência da temperatura no monitoramento da fermentação alcoólica utilizando 

espectroscopia de infravermelho médio (FT-MIR). Na sequência, foi aplicado o balanço de 

massa na fermentação alcoólica em batelada alimentada com alta densidade celular (HCD, do 

inglês high cell density) considerando o volume de células (modelagem intrínseca). Utilizando 

um modelo cinético misto de crescimento celular, que considera as inibições por substrato, 

produto e células, foram avaliados os efeitos de diferentes concentrações celulares na cinética 

da fermentação alcoólica em diferentes temperaturas e com elevada concentração de substrato 

no mosto (VHG, do inglês very high gravity). Posteriormente, realizou-se a análise térmica da 

fermentação extrativa em diferentes temperaturas, obtendo através de simulações a vazão de 

CO2 que resultou na economia de água utilizada no controle de temperatura. Por fim, a 

fermentação extrativa em diferentes temperaturas foi otimizada em termos de produtividade em 

etanol. O monitoramento da fermentação alcoólica por FT-MIR apresentou excelente 

desempenho, uma vez que minimizou a interferência da temperatura nas bandas espectrais ao 

serem utilizados modelos de calibração com espectros adquiridos em diferentes temperaturas. 

A técnica FT-MIR foi imprescindível para tomadas de decisão nas fermentações extrativas, 

como o momento exato do início do stripping e no cálculo de produtividade em etanol. A 

modelagem intrínseca desenvolvida melhorou a previsão da concentração de substrato, 

principalmente sob condições VHG. Fermentações sob diferentes concentrações celulares 

foram modeladas e o parâmetro que pondera a inibição celular foi correlacionando com a 

concentração celular do inóculo e com a temperatura. A validação experimental da condição 

ótima para redução do consumo de água para controle de temperatura resultou em uma 

economia de água de 61,9% e um teor total de etanol de 15,2 °GL na fermentação extrativa 

HCD e VHG a 28 °C. Com relação à otimização do processo em termos de produtividade em 

etanol, na fermentação extrativa a 28 °C foram obtidos 142,1 g L-1 (18 °GL) de etanol e alta 

produtividade volumétrica de 9,6 g L-1 h-1. Além disso, a concentração de etanol no vinho foi 

elevada (14 °GL), uma vez que a remoção de etanol por arraste gasoso com CO2 é menor em 

temperaturas mais baixas. Portanto, a estratégia de utilizar o stripping em fermentações a baixa 

temperatura mostrou-se ecologicamente amigável no que diz respeito à economia de água e 

promissora, resultando em elevada produtividade em etanol e proporcionando benefícios 

econômicos resultantes da obtenção de vinhos com elevado teor alcoólico, como reduções de 

vapor na destilação e do volume de vinhaça gerado, além de outras economias com insumos 

como antibióticos e ácido sulfúrico relacionados com a contaminação bacteriana, contribuindo 

para redução de custos globais do processo de produção de etanol.  

Palavras-chave: fermentação alcoólica, baixa temperatura, batelada alimentada, fermentação 

extrativa, arraste gasoso, modelagem, VHG, HCD.  
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ABSTRACT 

VELOSO, I. I. K. Evaluation of extractive ethanol fermentation at different temperatures 

with ethanol removal by CO2 stripping, 2023. 155 p. Thesis (Doctorate in Chemical 

Engineering). Federal University of São Carlos, São Carlos, 2023. 

By reducing the fermentation temperature, the inhibitory effect of ethanol is also reduced, 

resulting in wines with higher ethanol contents, but with a significant decrease in ethanol 

productivity, due to the negative effect of temperature on fermentation kinetics. Another option 

for overcoming product inhibition is to remove part of the ethanol from the fermentation broth 

as it is produced, using CO2 stripping, which increases ethanol productivity and allows the 

feeding of more concentrated musts. Combining the two process strategies, the present work 

evaluated extractive fed-batch ethanol fermentation with the removal of ethanol by CO2 at 

temperatures of 28, 30, 32, and 34 °C. Firstly, a study was carried out to determine the influence 

of temperature on ethanol fermentation, using monitoring by mid-infrared spectroscopy (FT-

MIR). Next, a mass balance of fed-batch ethanol fermentation with high cell density (HCD) 

was performed, considering the volume of cells (intrinsic modeling). Using a mixed kinetic 

model of cell growth, considering the inhibitions by substrate, product, and cells, evaluation 

was made of the effects of different cell concentrations on the kinetics of ethanol fermentation 

at different temperatures and with high substrate concentration in the must (VHG). 

Subsequently, a thermal analysis of the extractive fermentation was conducted at different 

temperatures, using simulations to find the gas flow rate that resulted in the best saving of water 

used for temperature control. Finally, extractive fermentation at different temperatures was 

optimized in terms of ethanol productivity. The monitoring of ethanol fermentation by FT-MIR 

showed excellent performance since it minimized the interference of temperature in the spectral 

bands when using calibration models with spectra acquired at different temperatures. The FT-

MIR technique was essential for decision-making in extractive fermentations, including 

determination of the exact moment to start stripping, and productivity calculations. The 

developed intrinsic modeling improved substrate prediction, especially under VHG conditions. 

Fermentations at different cell concentrations were modeled and the parameter that reflected 

cell inhibition was correlated with the cell concentration in the inoculum and with temperature. 

The experimental validation of the optimal condition for water reduction by temperature control 

resulted in 61.9% water saving and a total ethanol content of 15.2 °GL for HCD and VHG 

extractive fermentation at 28 °C. Regarding the optimization of the process in terms of ethanol 

production, the extractive fermentation at 28 °C resulted in 142.1 g L-1 (18 °GL) of ethanol and 

high volumetric ethanol productivity of 9.6 g L-1 h-1. Furthermore, a high concentration of 

ethanol in the wine (14 °GL) was obtained, since less ethanol was removed by CO2 at lower 

temperatures. Therefore, the strategy of using stripping in ethanol fermentations at low 

temperatures proved to be promising, resulting in high ethanol productivity and providing 

environmental and economic advantages including water savings and other benefits from 

obtaining wines with high ethanol content, such as reduction of steam in distillation, reduction 

in the volume of vinasse generated, and other savings for inputs such as antibiotics and sulfuric 

acid related to bacterial contamination, contributing to cost reduction in the ethanol production 

process. 

 

Keywords: Ethanol fermentation, low temperature, fed-batch, extractive fermentation, gas 

stripping, modeling, VHG, HCD. 
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1.1.  INTRODUÇÃO 

A preocupação ambiental com o aumento das emissões de gases de efeito estufa somada 

à futura escassez de combustíveis fósseis têm incentivado a produção de biocombustíveis 

líquidos (DIAS et al., 2013). Dentre estes, destaca-se o etanol ou bioetanol obtido pelo processo 

de fermentação. O Brasil é o maior produtor de etanol de cana-de-açúcar e o segundo maior 

produtor do mundo, atrás apenas dos Estados Unidos da América, que obtêm etanol a partir do 

milho. Na safra de 2022/2023, foram produzidos 106,6 bilhões de litros de etanol em todo o 

mundo, dos quais 27% foram produzidos no Brasil (CONAB, 2023). Os incentivos para a 

produção de etanol no Brasil iniciaram na década de 1970 com o Programa Nacional do Álcool 

(Proálcool). Atualmente novas iniciativas foram implementadas para a expansão da produção 

de etanol, como a Política Nacional de Biocombustíveis (RenovaBio) que visa ampliar a 

produção e o uso de biocombustíveis, fundamentada na sustentabilidade ambiental, econômica 

e social (ANP, 2020). 

A produção de etanol no Brasil se dá a partir da fermentação de hexoses (glicose e 

frutose) pela levedura Saccharomyces cerevisiae. Esse processo é conduzido em modo batelada 

alimentada ou contínuo, com temperaturas na faixa de 32 a 35 °C (BASSO; BASSO; ROCHA, 

2011). O mosto, que contém os nutrientes necessários para o crescimento celular, é composto 

de caldo de cana-de-açúcar concentrado ou melaço diluído com caldo de cana-de-açúcar ou 

água, a fim de obter concentrações de substrato suficientes para produzir vinhos com teor de 

etanol em torno de 11 °GL (v v-1
 a 20 °C) (PEREIRA et al., 2018). Este baixo teor alcoólico é 

devido à inibição da levedura pelo etanol e, como consequência, resulta em elevado volume de 

vinhaça na etapa de destilação, implicando em altos custos com transporte, armazenamento e 

tratamento (LOPES et al., 2016). Além disso, uma grande demanda energética é requerida na 

etapa de destilação para purificação do etanol, em que o consumo de vapor é de 

aproximadamente 2,6 quilogramas de vapor por litro de etanol produzido (MORANDIN et al., 

2011). 

Uma forma de diminuir a inibição da levedura pelo etanol é reduzir a temperatura do 

caldo, pois em temperaturas menores a levedura é mais resistente ao etanol (DEED; DEED; 

GARDNER, 2015). Dessa forma é possível realizar a fermentação com elevada concentração 

de substrato no mosto (fermentação VHG, do inglês very high gravity) e obter vinhos com 

elevado teor alcoólico (>15 °GL), resultando em diversos benefícios econômicos 
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(PULIGUNDLA et al., 2011; YAMAKAWA et al., 2019). No entanto, a redução da 

temperatura de fermentação diminui a produtividade volumétrica em etanol, devido à cinética 

mais lenta do processo (CRUZ; RESENDE; RIBEIRO, 2021, 2018; VELOSO et al., 2019). 

Cruz (2015) realizou fermentações em batelada alimentada à temperatura de 26 °C com elevada 

concentração de substrato no mosto (343 g L-1) e obteve um vinho com teor alcoólico elevado 

de 14,4 °GL (113,6 g L-1). No entanto, nessa condição experimental a produtividade 

volumétrica em etanol foi de 6,0 g L-1 h-1, valor este muito abaixo da produtividade do processo 

convencional, em torno de 9,0 g L-1 h-1, em virtude das 19 horas de processo necessárias para 

consumo total de substrato. Para reestabelecer altos valores de produtividade do processo, 

podem ser empregadas maiores concentrações celulares, processo conhecido como HCD (do 

inglês high cell density). 

Uma outra abordagem que vem sendo estudada para contornar o efeito de inibição do 

etanol sobre a levedura é empregar a fermentação extrativa utilizando CO2 como gás de arraste, 

na qual parte do etanol formado é removido à medida em que ele é produzido. Em estudos de 

fermentação extrativa em batelada alimentada com arraste de etanol com CO2 a 34 °C e 

concentração de sacarose no mosto de 240 g L-1, Sonego (2016) obteve produtividade de          

9,2 g L-1 h-1 em razão da diminuição da inibição, porém a concentração de etanol no vinho foi 

de 9,8 °GL (77,3 g L-1) devido à baixa resistência da levedura ao etanol nessa temperatura. 

Além disso, essa técnica tem se mostrado eficiente na remoção de calor do caldo de 

fermentação, resultando na redução de até 63% do volume de água necessário para controle de 

temperatura (ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022). 

Nesse contexto, ao reduzir a temperatura da fermentação e aumentar a concentração de 

substrato no mosto alimentado, obtém-se um vinho com elevado teor alcoólico (superior à 12 

°GL). Associando ao processo a técnica de fermentação extrativa com remoção do etanol por 

arraste com CO2, pode-se reduzir o tempo total do processo fermentativo. Assim, a fermentação 

alcoólica extrativa realizada a baixa temperatura, utilizando CO2 como gás de arraste, pode 

implicar no aumento da produção de etanol e nas reduções tanto do volume de vinhaça gerado 

quanto do gasto energético na etapa de destilação, devido à obtenção de um vinho com alta 

concentração de etanol, e ainda reduzir a quantidade de água utilizada no resfriamento do caldo. 
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1.2.  OBJETIVOS 

Diante do exposto, a presente tese de doutorado teve como objetivo geral avaliar os 

efeitos da redução da temperatura na fermentação alcoólica extrativa em batelada alimentada 

com remoção de etanol empregando dióxido de carbono como gás de arraste. O objetivo 

proposto foi alcançado a partir do cumprimento das seguintes etapas: 

• Desenvolvimento de uma metodologia analítica para monitoramento da fermentação 

alcoólica por espectroscopia de infravermelho médio, considerando os efeitos da 

temperatura. 

• Realização do balanço de massa na fermentação em batelada alimentada 

considerando o volume ocupado pelas células. 

• Avaliação dos efeitos da elevada concentração celular na cinética da fermentação 

alcoólica. 

• Modelagem da fermentação alcoólica com diferentes concentrações de células no 

inóculo. 

• Análise térmica da fermentação em diferentes temperaturas a partir do balanço de 

massa e energia. 

• Otimização da vazão de gás em fermentações extrativas para redução do volume de 

água utilizada no controle de temperatura. 

• Otimização da fermentação alcoólica extrativa com altas concentrações de substrato 

(very high gravity: VHG) em diferentes temperaturas para alcançar elevada 

produtividade volumétrica em etanol. 
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1.3.  ESTRUTURA DA TESE 

A presente tese de doutorado está dividida em 8 capítulos e encontra-se estruturada da 

seguinte forma: 

• Capítulo I: Introdução e objetivos 

• Capítulo II: Revisão bibliográfica 

• Capítulo III: Influência da temperatura no monitoramento da fermentação alcoólica 

por espectroscopia de infravermelho médio. 

• Capítulo IV: Modelagem matemática da fermentação alcoólica em batelada 

alimentada considerando o volume ocupado pelas células. 

• Capítulo V: Modelagem da fermentação alcoólica em batelada alimentada com 

elevadas concentrações celular (high cell density: HCD) e de substrato (very high 

gravity: VHG) em diferentes temperaturas. 

• Capítulo VI: Análise térmica das fermentações alcoólicas convencional e extrativa 

em diferentes temperaturas. 

• Capítulo VII: Otimização da fermentação extrativa por arraste gasoso com CO2 em 

diferentes temperaturas. 

• Capítulo VIII: Considerações finais e sugestões para trabalhos futuros. 

• Referências bibliográficas 

Os resultados das etapas executadas no desenvolvimento do presente trabalho 

encontram-se nos capítulos III, IV, V, VI e VII. Em cada um são apresentados uma breve 

introdução, materiais e métodos, resultados e discussão e conclusões. 
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2.1.  PRODUÇÃO DE ETANOL NO BRASIL 

2.1.1. Síntese histórica  

A produção de etanol no Brasil começou a ser estimulada em 1975 com a criação do 

Programa Nacional do Álcool (Proálcool), desenvolvido para evitar o aumento da dependência 

de importação de petróleo devido ao primeiro choque do petróleo em 1973. De acordo com o 

decreto n° 76.593 de 14 de novembro de 1975, o Proálcool buscou incentivar a produção de 

etanol por meio da expansão da oferta de matérias-primas, da modernização e ampliação das 

destilarias existentes e da instalação de novas unidades produtoras e de unidades 

armazenadoras. 

A implementação do Proálcool possibilitou o desenvolvimento do mercado brasileiro, 

alcançando grande escala na produção de etanol. Desde a criação do Proálcool a produção de 

etanol no Brasil vem aumentando, conforme mostra a Figura 2.1. No Brasil o etanol é utilizado 

principalmente como combustível automotivo, tanto como etanol hidratado, quanto misturado 

à gasolina (etanol anidro) a fim de baratear o combustível, aumentar sua octanagem e reduzir a 

emissão de gases de efeito estufa. A partir de 2003, o desenvolvimento de veículos flex-fuel 

incentivou o consumo de etanol, refletindo no aumento de sua produção. Atualmente, o Brasil 

é o segundo maior produtor mundial de etanol, responsável por 27% da produção global (safra 

2022/2023), o que corresponde a 28,6 bilhões de litros de etanol total, considerando o etanol 

hidratado (18,1 bilhões de litros) e o etanol anidro (10,5 bilhões de litros) (CONAB, 2023). 

Figura 2.1 – Evolução da produção de etanol no Brasil desde a criação do Proálcool. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor a partir de dados da Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e 

Biocombustíveis (ANP, 2021). 
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2.1.2. Processo de produção 

As matérias-primas utilizadas para produção de etanol podem ser classificadas em 

diretamente fermentescíveis e indiretamente fermentescíveis (MENEZES, 1980). O etanol 

obtido a partir de fontes alimentícias, como cana-de-açúcar, milho, beterraba, batata, sorgo, 

entre outros, é conhecido como etanol de primeira geração (1G). Quando proveniente de fontes 

não alimentícias, como por exemplo a biomassa lignocelulósica, é chamado etanol de segunda 

geração (2G) (LASER et al., 2002). O etanol produzido no Brasil é majoritariamente de 

primeira geração, resultante do processo de fermentação de açúcares diretamente 

fermentescíveis pela levedura S. cerevisiae. A principal matéria prima utilizada para obtenção 

do etanol no Brasil é a cana-de-açúcar, a partir da qual foram obtidos 87% do etanol na safra 

de 2022/2023, sendo os outros 13% obtidos a partir do milho (CONAB, 2023). Quando 

comparada com outras fontes de açúcares, a cana se destaca por possuir maior produtividade 

anual em etanol por área colhida, apresentar um menor impacto no custo de produção do etanol, 

além de possuir elevada concentração de açúcares em sua composição (BASSO; BASSO; 

ROCHA, 2011). 

Após a colheita, a cana-de-açúcar passa por diversos processos como lavagem, corte e 

moagem, obtendo-se o caldo de cana e o bagaço. A maioria das destilarias brasileiras são 

unidades anexas às instalações industriais produtoras de açúcar (cerca de 70%). Por isso, muitas 

vezes o melaço pode ser utilizado como única fonte de açúcar fermentescível. O melaço, 

subproduto da produção de açúcar, é composto por água, sacarose (cerca de 45-60%), glicose 

e frutose (5-20%), além de aminoácidos, vitaminas, proteínas e minerais (BASSO; BASSO; 

ROCHA, 2011). A solução que contém nutrientes necessários para que a levedura cresça e 

produza o etanol é chamada de mosto, que é composto por caldo de cana concentrado, melaço 

diluído em caldo de cana ou melaço diluído em água. Após o preparo, o mosto é adicionado à 

suspensão de levedura dando início ao processo fermentativo, que pode ocorrer em diferentes 

modos de operação, sendo os mais comuns, batelada, batelada alimentada e contínuo 

(SCHMIDELL; FACCIOTTI, 2001). Após a fermentação, o vinho fermentado é separado da 

levedura por centrifugação e destilado para obtenção do etanol. Um esquema simplificado do 

processo de produção de etanol a partir da cana-de-açúcar é mostrado na Figura 2.2.  
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Figura 2.2 – Simplificação esquemática do processo industrial de produção de etanol a partir da cana-de-açúcar. 

 

   

 

 

   

 

 

  

 

 

  

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Na fermentação alcoólica industrial a partir de sacarose, o modo de operação 

predominante é a batelada alimentada (cerca de 85% das destilarias). O processo inicia com o 

creme de levedura (inóculo) ocupando de 25 a 30% do volume da dorna (BASSO; BASSO; 

ROCHA, 2011). O mosto é então adicionado até completar o volume útil da dorna. Os 

nutrientes necessários para o crescimento celular e produção de etanol estão presentes no mosto, 

o qual é preparado para se obter concentração de substrato (açúcares redutores totais, ART: 

glicose + frutose livres e potenciais resultantes da hidrólise da sacarose) entre 150 e 250 g L-1 

(PEREIRA et al., 2018). O inóculo tem concentração celular (𝐶𝑋0) na faixa de 60 a 100 g L-1, 

sem substrato (PEREIRA et al., 2018; WHEALS et al., 1999). A duração da alimentação é 

geralmente entre 4 e 6 h (tempo de enchimento da dorna). Após essa etapa, inicia-se a fase em 

batelada, com duração entre 2 e 4 h, apresentando um perfil de concentração de substrato 

descendente, que continua até o final do processo (exaustão do substrato). Uma representação 

esquemática da fermentação alcoólica em batelada alimenta é mostrada na Figura 2.3. 

 Açúcar  Caldo de cana  Melaço 

 Moagem  Cana-de-açúcar  Lavoura/Colheita 

 Destilação  Fermentação  Etanol 
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Figura 2.3 – Fermentação alcoólica em batelada alimentada para produção de etanol a partir da cana-de-açúcar. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

A temperatura do caldo é mantida na faixa de 32–35 °C, podendo chegar a 40 °C em 

dias quentes (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). Por ser um processo exotérmico, o calor 

produzido durante a fermentação é removido por um sistema de resfriamento composto por 

trocadores de calor que utilizam água de rios e lagos. O sistema de trocadores de calor também 

garante a homogeneização do caldo, que é bombeado da parte inferior da dorna, passando pelo 

sistema de troca térmica e retornando à dorna na parte superior. Após a retirada do calor da 

dorna, a água é direcionada para torres de resfriamento, podendo retornar aos trocadores de 

calor (circuito fechado) ou retornar à natureza (circuito aberto). Durante este processo de 

resfriamento da água, ocorrem perdas no transporte ou por vaporização, sendo necessária a 

reposição de água dos sistemas de captação. 
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Ao término do consumo de substrato, o caldo fermentado, denominado de vinho, contém 

um teor alcoólico de 8 a 12 °GL (v v-1
 a 20 °C). O vinho passa por centrifugação, separando as 

células do sobrenadante (vinho delevedurado). A suspensão de fermento passa por tratamento 

com ácido sulfúrico para controle da contaminação. Em seguida é realizada uma diluição e o 

creme de levedura retorna à dorna, iniciando um novo ciclo. Esse processo de reciclo celular, 

conhecido como Melle-Boinot, é vantajoso pois possibilita o início do ciclo fermentativo com 

alta concentração celular. O vinho delevedurado é direcionado às colunas de destilação, onde é 

obtido etanol hidratado. O etanol anidro é obtido a partir de processos como destilação 

azeotrópica com ciclohexano, destilação extrativa com monoetilenoglicol ou adsorção com 

peneiras moleculares (MORANDIN et al., 2011; WHEALS et al., 1999). Na etapa de destilação 

é gerada a vinhaça, principal resíduo da fermentação alcoólica, caracterizada como uma 

suspensão aquosa contendo sólidos orgânicos e minerais, formada majoritariamente por água, 

matéria orgânica e substâncias minerais, rica em fósforo, nitrogênio, potássio, óxidos e sulfatos 

(ANA, 2009; CETESB, 1986). Devido à composição, a vinhaça tem sido utilizada como 

alternativa aos fertilizantes mineiras nas lavouras de cana-de-açúcar. No entanto, existem 

limitações ambientais para sua aplicação, pois as aplicações podem exceder a capacidade do 

solo de reter íons, resultando na contaminação de lençóis freáticos (AMORIM et al., 2011; 

MOHANA; ACHARYA; MADAMWAR, 2009). 

2.2. BIOQUÍMICA DA FERMENTAÇÃO ALCOÓLICA 

 Na fermentação alcoólica a partir da cana-de-açúcar, o mosto é composto 

majoritariamente por sacarose (dissacarídeo), a qual é decomposta em glicose e frutose 

(hexoses), de acordo com a reação de hidrólise apresentada na Figura 2.4, devido à ação da 

enzima invertase presente na levedura S. cerevisiae. 

Figura 2.4 – Hidrólise da sacarose em meio aquoso pela enzima invertase. 

 

Fonte: Veloso (2019). 
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A reação de conversão de hexoses em etanol, CO2 e energia, ocorre na ausência de 

oxigênio e está representada abaixo: 

C6H12O6       ⟶       2C2H5OH    +       2CO2                                 ∆H = 25 cal/mol 

 

(2.1) 

A partir da estequiometria da reação e da massa molar das hexoses (180 g mol-1), etanol 

(46 g mol-1) e dióxido de carbono (44 g mol-1), pode-se calcular o rendimento teórico da reação. 

Cada mol de hexose, correspondente a 180 g, é convertido em 2 mols de etanol, ou seja, 92 g, 

e 2 mols de CO2, equivalente à 88 g. Dessa forma o coeficiente de rendimento teórico de 

substrato a etanol é obtido pela razão entre a massa de etanol gerado e substrato consumido, 

resultando em 0,511 gE gS
-1. Da mesma forma o coeficiente teórico de substrato a CO2 é 0,489 

gCO2 gS
-1. Na prática esses valores não são obtidos, uma vez que o direcionamento do substrato 

não é apenas para formação de etanol e CO2, mas também para manutenção e crescimento 

celular e formação de outros subprodutos como glicerol e ácidos orgânicos, além da parcela 

consumida por bactérias contaminantes normalmente presentes no caldo. Por isso, a eficiência 

da fermentação alcoólica, obtida pela razão entre o coeficiente de rendimento real e teórico, 

situa-se na faixa de 92-93%. 

A conversão dos açúcares fermentescíveis em etanol envolve uma sequência de reações 

no interior da célula, conforme ilustrado no esquema simplificado da via metabólica da 

fermentação alcoólica na Figura 2.5. No citoplasma celular ocorrem as conversões de glicose 

e frutose em piruvato. Por meio da ação da enzima piruvato descarboxilase, o piruvato é 

descarboxilado, gerando acetaldeído que é reduzido a etanol e CO2. O objetivo do 

microrganismo ao metabolizar os açúcares é a produção de energia (ATP) utilizada na 

multiplicação e na manutenção celular. Portanto, os produtos obtidos nesse processo são apenas 

excreção, não possuindo nenhum valor energético para a célula (LIMA; BASSO; AMORIM, 

2001). 

  

Hexoses Etanol Dióxido de carbono 
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Figura 2.5 – Esquema simplificado da via metabólica da fermentação alcoólica pela levedura S. cerevisiae. 

 

Fonte: Rodrigues (2019). 

2.3. CALOR GERADO NA FERMENTACAO ALCOÓLICA 

 Parte da energia produzida durante as reações metabólicas da fermentação alcoólica é 

liberada na forma de calor, caracterizando esse processo como exotérmico. Essa energia está 

relacionada com o catabolismo de moléculas nutrientes e também com a biossíntese dos 

componentes celulares para o crescimento microbiano (LUONG; YERUSHALMI; 

VOLESKY, 1983). Portanto, o calor gerado durante o crescimento celular pode ser calculado 

a partir do calor de combustão do substrato e do material celular. Sabendo-se que o calor de 

combustão é igual à soma do calor metabólico e o calor de combustão do material celular, tem-

se: 

∆𝐻𝑆

𝑌𝑋/𝑆
= ∆𝐻𝐶 +

1

𝑌𝐻
 

(2.2) 

em que ∆𝐻𝑆 é a entalpia de combustão do substrato (kJ gS
-1), ∆𝐻𝐶 é a entalpia de combustão 

celular (kJ gX
-1) e 1/𝑌𝐻 é o calor metabólico por grama produzido de célula (kJ gX

-1). 

De acordo com Shuler e Kargi (2002), o calor gerado durante o crescimento celular em 

uma fermentação é definido pela Equação 2.3. 
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𝑄̇𝐺 =  𝜇 ∙ 𝐶𝑋 ∙ 𝑉 ∙
1

𝑌𝐻
 (2.3) 

em que 𝑄̇𝐺 é a taxa de geração de calor da fermentação (kJ h-1), 𝜇 é a velocidade específica de 

crescimento celular (h-1), 𝐶𝑋 é a concentração celular (g L-1) e 𝑉 é o volume do caldo (L) 

2.4.  FATORES QUE INFLUENCIAM NA FERMENTAÇÃO 

2.4.1. Temperatura 

A faixa de temperatura ótima para a produção de etanol encontra-se entre 26 e 35 °C 

(LIMA; BASSO; AMORIM, 2001), porém com o aumento da temperatura a contaminação 

bacteriana é favorecida e os efeitos tóxicos do etanol aumentam. Acima da faixa de temperatura 

ótima, a viabilidade celular é afetada e a taxa de crescimento diminui, podendo ocorrer morte 

celular (SHULER; KARGI, 2002; TORIJA et al., 2003). Em temperaturas mais baixas obtém-

se maiores rendimentos alcoólicos. No entanto, a produtividade diminui devido ao elevado 

tempo de fermentação (TORIJA et al., 2003). No processo realizado a baixa temperatura há um 

aumento da resistência da levedura ao teor final de etanol, bem como redução de subprodutos 

do metabolismo celular, em consequência do menor estresse sofrido pelas células (LORA; 

VENTURINI, 2012). Com o aumento da temperatura, a levedura muda a composição de ácidos 

graxos da membrana celular, aumentando sua fluidez e facilitando o transporte de substâncias 

tóxicas para o interior da célula (FERNANDES, 2008; PHISALAPHONG; SRIRATTANA; 

TANTHAPANICHAKOON, 2006; WANDERLEY, 1994). Quando a temperatura é reduzida, 

a membrana torna-se mais enrijecida, dificultando o transporte de substâncias tóxicas para 

dentro da célula e minimizando os efeitos de fluidez causados pelo etanol (YOU; 

ROSENFIELD; KNIPPLE, 2003). De acordo com Amorim et al. (1996), na faixa de 

temperatura de 12 a 28 °C, o efeito tóxico do etanol sobre a levedura S. cerevisiae é constante 

e se intensifica em temperaturas acima dessa faixa. 

2.4.2. Etanol 

O etanol é principal inibidor que afeta o metabolismo celular (CHEN; XU, 2014). A 

sensibilidade da levedura ao etanol é influenciada por alguns fatores, como composição e 

temperatura. Esse efeito inibitório é a principal limitação da fermentação alcoólica, resultando 

na lentidão do processo e conversões incompletas de substrato (ANSANAY-GALEOTE et al., 

2001). Em altas concentrações, o etanol afeta a atividade celular de maneira direta e indireta, 
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interferindo no transporte de soluto e na ação de enzimas (ALVES et al., 1998). Seu efeito 

tóxico promove a desnaturação de proteínas e modifica propriedades estruturais da bicamada 

lipídica, alterando a permeabilidade da membrana plasmática (ANSANAY-GALEOTE et al., 

2001; MOON et al., 2012). O efeito inibitório do etanol pode ser acentuado quanto maior for a 

temperatura do cultivo e pelo excesso de acidez (AMORIM, 2005). 

A inibição da fermentação alcoólica pelo etanol começa a ser mais pronunciada em 

concentrações superiores a 40 g L-1 (AIBA; SHODA; NAGATANI, 1968) e inibe 

completamente o crescimento celular quando a concentração atinge valores em torno de             

95 g L-1 (MAIORELLA; BLANCH; WILKE, 1983). Isso faz com que o processo de produção 

de etanol apresente limitações, como a concentração de substrato no mosto, que não deve 

ultrapassar 250 g L-1, para que haja conversão completa de substrato em um tempo razoável de 

processo. Como consequência do uso de mostos diluídos, maior volume de água é necessário 

no processo, resultando em dornas com maiores volumes, além de elevado gasto energético na 

etapa de destilação (2,6 kg de vapor por litro de etanol produzido) e grandes volumes de vinhaça 

gerados (em média 12,5 litros de vinhaça por litro de etanol produzido). O elevado volume de 

vinhaça resulta em custos elevados com armazenamento, transporte e aplicação na lavoura que 

ficam em torno de R$ 7,80 por m3 de vinhaça (RUIZ, 2015). 

2.4.3. Substrato 

 Concentrações elevadas de substrato influenciam na fermentação alcoólica, devido ao 

aumento da pressão osmótica externa, resultando na diminuição do crescimento celular e perda 

de viabilidade (SOUZA, 2009). Quando elevadas concentrações de substrato são atingidas na 

dorna, a levedura sofre estresse levando à maior produção de glicerol e resultando em menores 

rendimentos em etanol. De acordo com Thatipamala et al. (1992), os efeitos inibitórios 

provocados pelo substrato são observados em concentrações acima de 150 g L-1. Uma estratégia 

para reduzir o estresse osmótico e contornar a inibição pelo substrato é alimentar o mosto 

gradualmente à dorna, como é realizado no processo industrial de produção de etanol a partir 

da sacarose, conhecido como batelada alimentada (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). 
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2.4.4. Células 

Em elevadas concentrações celulares o crescimento microbiano é prejudicado devido à 

dificuldade de acesso aos nutrientes, limitações de espaço e interações celulares (JARZȨBSKI; 

MALINOWSKI; GOMA, 1989). Em cultivos com alta densidade celular, menor é a 

disponibilidade de nutrientes por célula, o que promove alterações na fisiologia celular, 

resultando em baixa velocidade específica de crescimento (WESTMAN; FRANZÉN, 2015). 

Essas mudanças no comportamento celular são estimuladas pelas próprias células que por meio 

de mecanismos de comunicação interagem entre si, permitindo que o microrganismo controle 

a densidade populacional (AVBELJ et al., 2015). 

2.5.  CINÉTICA E MODELAGEM DA FERMENTAÇÃO ALCOÓLICA 

A cinética de processos fermentativos é avaliada a partir de transformações que ocorrem 

ao longo da fermentação, como o consumo de substrato, crescimento celular e formação de 

produtos, definindo perfis característicos que permitem quantificar as velocidades de 

transformação e demais parâmetros relacionados (ANDRIETTA; MIGLIARI; ANDRIETTA, 

1999). O estudo cinético permite a avaliação da influência de fatores operacionais no processo 

como pH, temperatura, concentração de inibidores, agitação, entre outros. Conhecer a cinética 

de um processo fermentativo é, portanto, imprescindível na correção de falhas e na elaboração 

de estratégias de controle e otimização do processo (BONOMI; SCHMIDELL, 2001). 

Os perfis de concentrações de substrato, produto e células, que caracterizam a cinética 

da fermentação, podem ser modelados matematicamente para um estudo mais completo do 

processo. Durante o crescimento celular, as moléculas dos nutrientes são catabolizadas, gerando 

novas células e produtos. Dessa forma, à medida que a massa celular aumenta, as velocidades 

de consumo de substrato e formação de produto também aumentam, sendo propício em estudos 

cinéticos e de modelagem de processos fermentativos relacioná-los com a quantidade de 

células. Em cultivos conduzidos em batelada, a taxa de crescimento celular é relacionada com 

a velocidade específica de crescimento celular (𝜇), de acordo com a Equação 2.4. Da mesma 

forma, definem-se as velocidades específicas de formação de produto (𝜇𝑃) e consumo de 

substrato (𝜇𝑆), pelas Equações 2.5 e 2.6, respectivamente. 
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𝜇 =
1

𝑚𝑋
∙

𝑑𝑚𝑋

𝑑𝑡
 

(2.4) 

𝜇𝑃 =
1

𝑚𝑋
∙

𝑑𝑚𝑃

𝑑𝑡
 

(2.5) 

𝜇𝑆 =
1

𝑚𝑋
∙ (−

𝑑𝑚𝑆

𝑑𝑡
) 

(2.6) 

em que 𝑚𝑋, 𝑚𝑃 e 𝑚𝑆 são as massas de células, produto e substrato, respectivamente. 

Em processos fermentativos a formação de produto pode ocorrer de três maneiras: 

associada, não associada e parcialmente associada ao crescimento celular (BASTOS, 2010). 

Quando o produto está associado ao crescimento celular, sua formação ocorre simultaneamente 

ao crescimento celular. Dessa forma 𝜇𝑃 é proporcional à 𝜇, de acordo com a Equação 2.7. 

Quando o produto não está associado ao crescimento celular, sua formação se dá somente a 

partir do momento em que o crescimento celular cessa, com 𝜇𝑃 sendo representada pela 

Equação 2.8. Produtos parcialmente associados ao crescimento celular são aqueles cuja 

formação ocorre tanto na fase de crescimento, quanto na fase em que o crescimento cessa, com 

𝜇𝑃 sendo representada pela Equação 2.9. 

𝜇𝑃 = 𝜇 ∙ 𝛼 (2.7) 

𝜇𝑃 =  𝛽 (2.8) 

𝜇𝑃 =  𝜇 ∙ 𝛼 + 𝛽 (2.9) 

em que 𝛼 e 𝛽 são os termos associado e não associado ao crescimento celular, respectivamente. 

Os modelos matemáticos que descrevem a dinâmica de processos fermentativos podem 

ser classificados quanto ao número de componentes usados na representação celular 

(estruturados e não estruturados) e quanto à heterogeneidade da população microbiana 

(segregados e não segregados). Modelos estruturados são aqueles em que o microrganismo é 

descrito com maiores detalhes, considerando componentes intracelulares ou a estrutura da 

célula. Nos modelos não estruturados a biomassa é caracterizada por uma variável, como por 

exemplo, massa celular ou número de células, não sendo considerado maiores detalhes sobre a 

estrutura celular. Com relação à heterogeneidade da população, os modelos segregados 
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consideram a população celular heterogênea com distribuição de idade, tamanho e propriedade 

celular, enquanto modelos não segregados consideram que todas as células apresentam o 

mesmo comportamento, ou seja, uma população homogênea (BONOMI; SCHMIDELL, 2001). 

Modelos estruturados e segregados descrevem com mais detalhes a cinética microbiana devido 

à sua complexidade, resultando em maior esforço computacional, quando comparados com 

modelos não estruturados e não segregados (BONOMI; SCHMIDELL, 2001). Modelos não 

estruturados e não segregados são mais utilizados para descrever a cinética da fermentação 

alcoólica, devido à facilidade de obtenção de um número menor de parâmetros cinéticos e ao 

menor número de variáveis utilizadas (ANDRIETTA, 1994). 

A modelagem da fermentação alcoólica tem sido utilizada como ferramenta auxiliar 

para melhorar o processo. Utilizando modelos confiáveis, é possível simular e otimizar o 

processo, reduzindo custos e esforço experimental (CAMARGOS; MORAES; OLIVEIRA, 

2020; RIVERA et al., 2017; RODRIGUES et al., 2018). Os modelos não estruturados e não 

segregados que descrevem o comportamento dinâmico da fermentação alcoólica, 

fundamentam-se na determinação da velocidade específica de crescimento (𝜇). Na literatura 

são encontrados diversos modelos cinéticos que contemplam tanto o processo sem inibição 

quanto aqueles em que há limitações devido à inibição por substrato, produto e/ou células. O 

modelo de Monod (1949) (Equação 2.10) foi proposto para descrever processos em que não há 

inibição, servindo como base para outros modelos, como o de Moser (1958) (Equação 2.11) e 

Contois (1959) (Equação 2.12). 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆
 (2.10) 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧
𝐶𝑆

𝑢

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆
𝑢 (2.11) 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧
𝐶𝑆

𝐾𝑆‧𝐶𝑋 + 𝐶𝑆
 (2.12) 

em que 𝜇𝑚𝑎𝑥 é a velocidade específica máxima de crescimento celular (h-1); 𝐾𝑆 é a constante 

de saturação (g L-1), 𝑢 é um parâmetro adimensional do modelo de Moser, 𝐶𝑆 é a concentração 

de substrato limitante (g L-1) e 𝐶𝑋 é a concentração celular (g L-1). 
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Para modelar a fermentação alcoólica em condições reais de operação, como as 

encontradas em usinas de cana-de-açúcar, é necessário incorporar correções ao modelo de 

Monod (1949) que sejam capazes de descrever a cinética de crescimento da levedura, levando 

em consideração os efeitos causados por excessos de substrato, produto e células. A 

complexidade do modelo cinético irá depender das condições de cada processo, podendo haver 

inibições somente por substrato, etanol ou células, bem como a combinação entre elas. No 

Quadro 2.1 são apresentados os modelos cinéticos com inibição encontrados na literatura.  

Quadro 2.1 – Principais modelos de crescimento celular com diferentes tipos de inibições. 

Autores 
Tipo de 

inibição 
Modelo 

Andrews (1968) Substrato 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

 

Wu et al.(1988) Substrato 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

𝑣

𝐾𝐼𝑆

 

Aiba, Shoda e Nagatani 

(1968) 
Produto 𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆

‧𝑒(−𝐾𝑃‧𝐶𝑃) 

Levenspiel (1980) Produto 𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑃

𝐶𝑃
∗)

𝑛

 

Hoppe e Hansford 

(1982) 
Produto 𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆

‧
𝐾𝐼𝑃

𝐾𝐼𝑃 + 𝐶𝑃

 

Lee, Pollard e Coulman 

(1983) 
Células 𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋
∗)

𝑚

 

Andrews 

(1968)/Levenspiel 

(1980) 

Substrato e 

produto 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑃

𝐶𝑃
∗)

𝑛

 

Levenspiel (1980)/Lee, 

Pollard e Coulman 

(1983) 

Produto e 

células 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑃

𝐶𝑃
∗)

𝑛

‧ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋
∗)

𝑚

 

Andrews (1968)/Lee, 

Pollard e Coulman 

(1983) 

Substrato e 

células 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧

𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋
∗)

𝑚

 

Andrews (1968)/Lee, 

Pollard e Coulman 

(1983)/Levenspiel 

(1980) 

Substrato, 

células e 

produto 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥‧
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

‧ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋
∗)

𝑚

‧ (1 −
𝐶𝑃

𝐶𝑃
∗)

𝑛

 

𝐾𝐼𝑆 é a constante de inibição pelo substrato (g L-1), 𝑣 é um parâmetro adimensional, 𝐾𝑃 é a constante de inibição 

pelo produto (g L-1), 𝑛 é um parâmetro adimensional, 𝐶𝑃
∗ é a concentração crítica de produto a partir da qual cessa 

o crescimento celular (g L-1), 𝐾𝐼𝑃 é a constante de inibição pelo produto (g L-1), 𝑚 é um parâmetro adimensional 

e 𝐶𝑋
∗ é a concentração crítica de células a partir da qual cessa o crescimento celular (g L-1). 
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2.6.  FERMENTAÇÃO EXTRATIVA 

 Uma outra abordagem que vem sendo estudada para contornar o efeito de inibição do 

etanol sobre a levedura é empregar a fermentação extrativa, que consiste na remoção do inibidor 

presente no caldo fermentativo à medida em que é produzido. Diferentes técnicas podem ser 

aplicadas na fermentação extrativa para remoção do etanol, como por exemplo extração líquido-

líquido (CHANG et al., 1992), extração à vácuo (NGUYEN et al., 2011), osmose reversa 

(GARCIA; IANNOTTI; FISCHER, 1986), pervaporação (FAN et al., 2015), perstração 

(QURESHI; MADDOX; FRIEDL, 1992), adsorção (CARTÓN et al., 1998) e arraste gasoso 

(GROOT; VAN DER LANS; LUYBEN, 1989). 

2.6.1. Arraste gasoso 

2.6.1.1. Remoção de etanol 

Dentre as várias técnicas de extração do etanol durante a fermentação, destaca-se o 

arraste gasoso por ser simples, de baixo custo e por remover seletivamente compostos voláteis 

(EZEJI; QURESHI; BLASCHEK, 2003). O arraste gasoso, também denominado de 

esgotamento ou stripping (do inglês), é uma técnica em que ocorre a transferência de massa de 

um composto da fase líquida para a fase gasosa que não contenha esse composto ou, caso 

contenha, deverá possuir concentrações baixas (SOUTO; POVINELLI, 2009). 

A fermentação extrativa utilizando CO2 como gás de arraste apresenta vantagens por 

não necessitar da aquisição de acessórios ou insumos de elevados custos como membranas e 

solventes, utilizando o dióxido de carbono produzido no próprio processo fermentativo. Além 

disso, o CO2 não remove os nutrientes do caldo e não prejudica as células durante o processo 

(SONEGO, 2016). Nas condições médias de pressão e temperatura na qual ocorre grande parte 

das fermentações alcoólicas industriais, ou seja 1 atm e 34 ºC, para cada litro de etanol 

produzido são gerados cerca de 425 L de CO2, que são descartados pelas destilarias na 

atmosfera. Esse excessivo volume de gás produzido durante a fermentação pode ser empregado 

como gás de arraste (RODRIGUES, 2019; SONEGO, 2016). 

O aumento da vazão do gás de arraste no processo de stripping promove maior 

turbulência, diminuindo a película estagnada e, portanto, aumentando a velocidade de 

transferência de massa líquido-gás. Além disso, o aumento da vazão de gás resulta em um 

número maior de bolhas com diâmetro menor, aumentando a área interfacial de troca de massa 
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(SONEGO, 2016). Além da vazão do gás de arraste, outra variável importante que influencia o 

arraste do etanol é a temperatura do processo. Com o aumento da temperatura ocorre o arraste 

preferencial de etanol. Isso ocorre devido ao aumento da pressão de vapor, redução da tensão 

superficial e aumento da velocidade de vaporização (SONEGO, 2016). 

Matematicamente, a remoção de compostos orgânicos voláteis de soluções aquosas por 

arraste gasoso pode ser descrita por um modelo de primeira ordem, descrito pela Equação 2.13 

(TRUONG; BLACKBURN, 1984). Diversos processos fermentativos têm utilizado esse 

modelo para representar o fenômeno relacionado ao arraste gasoso (CHEN et al., 2014; DE 

VRIJE et al., 2013; SONEGO et al., 2014). 

𝑅𝑗 =
𝑑𝐶𝑗

𝑑𝑡
= 𝑘𝑗 ∙ 𝐶𝑗 

(2.13) 

em que 𝑅𝑗 é a velocidade de remoção do componente 𝑗 (g L-1 h-1), 𝐶𝑗 é a concentração do componente         

𝑗 (g L-1) e 𝑘𝑗 é a constante de velocidade de remoção de 𝑗 (h-1). 

Na fermentação alcoólica a partir do milho, diversos trabalhos empregaram o arraste 

gasoso com CO2 evidenciando a eficácia da técnica. No processo fermentativo realizado por 

Pham et al. (1989) foi empregada elevada vazão de CO2 (4 L min-1) em um reator coluna de 

bolhas (1,15 L). Alta concentração de substrato foi consumida (292 g L-1) e elevadas 

produtividades foram alcançadas 13,2 g L-1 h-1 (27% maior que na fermentação convencional, 

sem arraste gasoso). Taylor et al.(1995) alcançaram altas conversões (90-100%), utilizando 

elevada concentração de substrato (de até 600 g L-1) em fermentações extrativas com CO2 em 

modo contínuo. O reator utilizado foi de 2 L e o arraste gasoso foi feito em uma coluna 

empacotada. Os autores observaram incrustações na coluna de extração devido ao crescimento 

celular, prejudicando a passagem de gás. Em outro trabalho, Taylor et al. (1996) utilizaram 

reatores com volumes maiores e propuseram a lavagem periódica da coluna empacotada para 

resolver o problema de incrustação, melhorando o desempenho do sistema significativamente. 

Os autores relataram a conversão completa de 600 g L-1 de substrato e elevada produtividade 

de 15 g L-1 h-1. Avaliando os efeitos da concentração de etanol (na faixa de 46 a 60 g L-1) e da 

temperatura (35,1 a 38,3 °C) no crescimento celular durante fermentações extrativas com CO2, 

Taylor et al. (1997) obtiveram produtividades em etanol na faixa de 14 a 17 g L-1 h-1em um 

reator de 14 L operando em modo contínuo. 
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Processos fermentativos para a produção de acetona-butanol-etanol (fermentação ABE), 

também avaliaram a técnica de stripping com diferentes gases. Ezeji et al. (2003) utilizaram 

CO2 e H2 como gás de arraste em fermentações ABE com Clostridium beijerinckii BA101 em 

biorreator de 2 L. Comparando os resultados da fermentação ABE extrativa com a condição de 

referência (sem stripping), os autores observaram um aumento de mais de 100% na 

produtividade em ABE atingido o valor de 0,60 g L-1 h-1. Xue et al. (2014) também relataram 

aumento na produtividade no processo de produção de ABE quando empregaram o arraste 

gasoso com CO2 e H2. Em um reator de leito fibroso e utilizando Clostridium acetobutylicum 

JB200 como microrganismo produtor de ABE, os autores obtiveram produtividade em etanol 

de 0,35 g L-1 h-1 na fermentação extrativa, um aumento de mais de 45% quando comparado 

com a fermentação convencional sem stripping (0,24 g L-1 h-1). 

Mais recentemente, o processo de stripping foi empregado na produção de etanol de 

sacarose. Sonego et al. (2014) mostraram que as fermentações extrativas em batelada utilizando 

arraste com dióxido de carbono com vazão de gás na faixa de 2,0 a 2,5 vvm (razão entre a vazão 

volumétrica de gás e o volume de líquido em min-1) e temperatura a 34 °C, apresentaram 

resultados promissores, nas quais se obteve um aumento de 25% na produtividade em etanol 

em relação ao processo em batelada sem stripping. Aplicando o arraste gasoso com CO2 no 

processo em batelada alimentada a 34 °C, Sonego et al. (2016) estudaram diferentes tempos de 

alimentação de substrato (3 e 5 h) e diferentes tempos de início do stripping (3 e 5 h). Os 

resultados mostraram que a maior produtividade em etanol foi obtida quando o tempo de 

alimentação de mosto foi de 5 h com início do stripping na terceira hora do cultivo. 

Alimentando mosto com concentração de substrato de 350 g L-1 foi observado um aumento de 

28% de etanol obtido no processo em batelada alimentada, em comparação com condições 

próximas às industriais, porém a concentração final de etanol no vinho foi de 76,9 g L-1, devido 

à baixa resistência da levedura ao etanol nessa temperatura. Em outro estudo, Sonego et al. 

(2018) realizaram a otimização da fermentação alcoólica extrativa com CO2 em batelada 

alimentada a 34 °C, com elevada concentração de substrato no mosto de 434 g L-1, obtendo 

concentração total de etanol (arrastado pelo CO2 + presente no caldo) de 136,9 g L-1 (17,2 °GL), 

valor cerca de 65% maior do que o teor alcoólico obtido nas destilarias brasileiras. Rodrigues 

(2019) realizou fermentações extrativas em batelada alimentada com concentração de substrato 

no mosto de 400 g L-1 e conseguiu recuperar o etanol arrastado pelo CO2 utilizando o processo 

de absorção com monoetilenoglicol (MEG). Nesse processo, o próprio CO2 gerado na 
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fermentação foi reutilizado, passando por absorvedores e retornando ao reator, caracterizando 

um sistema fechado. A concentração de etanol total obtida foi de 126,0 g L-1 (16,0 °GL) e a 

concentração de etanol no caldo ao final da fermentação foi de 87,1 g L-1. Da quantidade de 

etanol arrastada, 98,3% foi recuperada pelo processo de absorção em MEG. 

A fim de aumentar ainda mais os ganhos da fermentação extrativa e torná-la viável 

economicamente para aplicação industrial, muitos estudos são dedicados a melhorias na etapa 

de recuperação do etanol arrastado. Martins (2021) buscou enriquecer a corrente de gás de saída 

em etanol. Para isso, foram utilizados eliminadores de névoas de diferentes materiais (poliácido 

láctico, aço inoxidável e esferas de vidro) instalados no topo de um reator pneumático do tipo 

coluna de bolhas. A fase gasosa da fermentação extrativa com CO2 foi analisada por 

espectroscopia de infravermelho médio. Os resultados mostraram que o uso de eliminadores de 

névoa de esferas de vidro promoveram um maior enriquecimento em etanol da fase gasosa na 

saída do biorreator, em comparação com uma fermentação extrativa sem eliminador. Além 

disso, a autora estudou o efeito do headspace no processo de stripping. Em um reator 

pneumático coluna de bolhas, o processo de stripping foi empregado utilizando soluções 

hidroalcóolicas com concentrações de etanol de 80 g L-1. Variando o volume da solução, 

alterou-se a altura do headspace. Dessa forma, o processo de stripping foi realizado com 

volumes de 2,5; 5,0; 7,5 e 10 L. Comparando os diferentes ensaios, verificou-se que quanto 

maior o headspace, maior foi a remoção de etanol da fase líquida, devido ao efeito de parede 

molhada que incrementa a transferência de massa. Em outro trabalho, Santos (2022) estudou o 

enriquecimento da corrente gasosa em etanol a partir da desidratação da fase gasosa por 

adsorção. A zeolíta 3A foi utilizada como adsorvente em uma coluna de adsorção conectada na 

saída de gás do biorreator. Ensaios com solução hidroalcóolica mostraram que o processo de 

adsorção foi capaz de remover toda a água da corrente gasosa na saída do reator, enriquecendo-

a em etanol. O trabalho foi concluído com a realização de uma fermentação extrativa com 

recuperação de etanol a partir da integração dos processos de adsorção e absorção em MEG. O 

enriquecimento em etanol da corrente gasosa por adsorção melhorou o processo de absorção, 

recuperando 100% do etanol arrastado, tornando o processo de stripping ainda mais atraente. 

2.6.1.2. Remoção de calor 

Para tentar manter a temperatura da fermentação na faixa ideal de crescimento celular, 

o calor gerado durante a fermentação deve ser removido. Em escala industrial, isso é feito a 

partir da circulação de água, proveniente de rios e lagos, em trocadores de calor, consumindo 
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cerca de 60 a 80 litros de água para cada litro de etanol produzido (ANA, 2009). No entanto, 

devido a ineficiência desses sistemas de resfriamento utilizados, a temperatura do caldo de 

fermentação pode chegar a 40 °C, principalmente em dias quentes, prejudicando o processo. 

Portanto, existem melhorias a serem consideradas na etapa de resfriamento da fermentação 

alcoólica, no que diz respeito à eficiência e economia de água. 

A fermentação extrativa por arraste gasoso com CO2 vem sendo estudada como uma 

técnica para remoção de calor da dorna. Durante a fermentação extrativa por arraste gasoso com 

CO2 ocorre a vaporização dos compostos voláteis, removendo energia do sistema. Isso ocorre, 

pois, uma fração de moléculas da superfície do líquido adquire energia para vencer as forças 

moleculares, passando da fase líquida para a fase vapor. Dessa forma, as moléculas de maior 

energia deixam a fase líquida, permanecendo apenas as moléculas de menor energia, 

diminuindo a temperatura (SILVA et al., 2015).  

Almeida et al. (2021) avaliaram a eficiência da técnica de stripping na remoção de calor 

durante a fermentação alcoólica. Os autores realizaram fermentações extrativas em batelada e 

batelada alimentada com concentração de substrato suficiente para produzir 80 g L-1 de etanol. 

As fermentações em batelada foram conduzidas em escala de bancada utilizando um biorreator 

com 10 L de volume útil e vazão de CO2 de 10 L min-1 (vazão específica de 1,0 vvm). A 

fermentação em batelada alimentada foi realizada em escala piloto em biorreator de 100 L de 

volume útil com vazão de CO2 de 100 L min-1 (vazão específica de 1,0 vvm). A partir do 

balanço de energia proposto e dos dados experimentais, os autores observaram uma redução de 

63% na água de resfriamento, comparando com a fermentação convencional. 

No trabalho de Campos et al. (2022) foi enfatizada a capacidade do stripping em 

remover calor. Para isso uma fermentação extrativa foi realizada utilizando a mesma vazão 

específica de gás (2,5 vvm) utilizada nos trabalhos de remoção de etanol por CO2 

(RODRIGUES, 2019; SONEGO, 2016). A temperatura da fermentação foi mantida em 34 °C 

até o início do stripping, após o qual, o sistema de troca térmica com recirculação de água foi 

desligado. Com isso os autores mostraram que o stripping foi capaz de remover o calor gerado 

durante a fermentação e ainda resfriar o caldo até 28 °C. Umas das conclusões dos autores foi 

que a elevada vazão específica de gás não poderia atender simultaneamente dois critérios 

desejados: remover o inibidor e minimizar o volume de água necessário para manter a 

temperatura constante em 34 °C. Isso por que, em altas vazões de CO2, seria necessário fornecer 
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calor ao sistema para manter a temperatura em 34 °C, o que resultaria em grandes volumes de 

água. A partir dos balanços de massa e energia, os autores avaliaram diferentes concentrações 

de substrato no mosto, na faixa de 257 a 343 g L-1 a partir de simulações. Para cada condição 

de substrato foram avaliadas diferentes vazões de gás, objetivando encontrar a vazão que 

minimizasse a quantidade de água e, ao mesmo tempo, fosse capaz de remover o inibidor, 

melhorando a produtividade. Com essa estratégia os autores encontraram uma vazão ótima de 

1,2 vvm para ser aplicada na fermentação extrativa com concentração de substrato de                

314 g L-1. Nessa condição, os resultados simulados mostraram que o volume de água utilizado 

para manter a temperatura constante foi o mesmo da condição controle (condição utilizada na 

indústria). No entanto, na condição otimizada foram obtidos 12,3 °GL, enquanto na condição 

controle foi obtido um teor alcoólico de 10,3 °GL. Dessa forma os autores mostraram que a 

técnica de stripping pode ser otimizada para atender a dois critérios: aumento da quantidade de 

etanol produzido e redução de água para controle de temperatura da dorna. 

2.7.  FERMENTAÇÃO VHG 

 A fermentação alcoólica com elevada concentração de substrato no mosto é conhecida 

como fermentação VHG (do inglês very high gravity). Na fermentação VHG, devido à maior 

quantidade de substrato processada, elevados teores alcoólicos são obtidos (>15 °GL ou v v-1
 a 

20 °C), resultando nas reduções do volume de vinhaça e do consumo de vapor na destilação, 

além da economia de insumos (ácido sulfúrico e antibióticos), água e equipamentos de processo 

(AMORIM et al., 2011). Mostos mais diluídos, como ocorre nas destilarias brasileiras, 

requerem maiores equipamentos para serem processados, ao passo que mostos mais 

concentrados resultam em volumes de trabalho menores, podendo-se empregar dornas com 

volumes reduzidos e diminuir o número de centrífugas. 

 Visando benefícios técnicos e econômicos para o processo de produção de etanol, 

fermentações conduzidas com altas concentrações de substrato têm sido estudadas como forma 

de obter elevado teor de etanol. No entanto, essa técnica deve ser empregada em conjunto com 

outra estratégia de cultivo, objetivando contornar a inibição pelo etanol. Segundo Amorim et 

al. (2011), existem vários desafios científicos a serem resolvidos para a aplicação da 

fermentação VHG do ponto de vista industrial. Muitos estudos têm aplicado estratégias para 

melhorar a fermentação VHG, como a variação da temperatura do caldo de fermentação 

(RIVERA et al., 2017), remoção do etanol (inibidor) (SONEGO et al., 2018) e adaptação da 

levedura a baixas temperaturas (CRUZ; RESENDE; RIBEIRO, 2018). 
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 Veloso et al. (2019) realizaram fermentações VHG em batelada alimentada a 28 °C, 

obtendo vinho com teor alcoólico de 17 °GL, com produtividade volumétrica em etanol de          

5 g L-1 h-1. Cruz (2015) adaptou a levedura a 4 °C e realizou fermentação alcoólica VHG a 26 

°C, obtendo vinhos com 14,4 °GL e produtividade de 10 g L-1 h-1. Rivera et al. (2017) estudaram 

a variação de temperatura durante a fermentação, além da suplementação de nutrientes e 

microaeração durante o tratamento celular e obtiveram vinhos com 15,2 °GL e produtividade 

de 10,2 g L-1 h-1. Com relação às fermentações extrativas, diversos trabalhos são reportados na 

literatura mostrando a eficácia da técnica em condições VHG para obtenção de elevados teores 

alcoólicos e alta produtividade volumétrica em etanol (LEMOS et al., 2020; RODRIGUES, 

2019; SONEGO et al., 2018). 

2.8.  ESPECTROSCOPIA DE INFRAVERMELHO MÉDIO 

A faixa de comprimento que abrange a região do infravermelho (infrared – IR, do 

inglês) é de 780 a 1.000.000 nm e se subdivide em: infravermelho próximo (near-infrared – 

NIR, do inglês) na faixa de 780 a 2.500 nm; infravermelho médio (mid-infrared – MIR, do 

inglês) na faixa de 2.500 a 25.000 nm; e infravermelho distante (far-infrared – FIR, do inglês) 

na faixa de 25.000 a 1.000.000 nm (TÜRKER-KAYA; HUCK, 2017). Essa técnica 

espectroscópica baseia-se na capacidade de cada molécula em absorver radiação em 

comprimentos de onda característicos. A partir da radiação absorvida em função do 

comprimento de onda são obtidos gráficos, conhecidos como espectros (SKOOG et al., 2006). 

Conjuntos complexos de dados espectrais resultantes de misturas com muitos compostos, 

necessitam de tratamentos computacionais para converter essas informações em dados de 

interesse, como concentração dos compostos. Esses tratamentos, chamados de modelos de 

calibração, são funções matemáticas capazes de descrever quantitativamente a absorção da luz 

em função da concentração e do caminho óptico no qual ocorre a absorção, geralmente baseados 

na lei de Beer-Lambert (BRERETON, 2007; SKOOG et al., 2006). 

A calibração univariada fundamenta-se em um único comprimento de onda para 

determinar a concentração de compostos (BRERETON, 2007), enquanto que na calibração 

multivariada vários comprimentos de onda são utilizados. Dessa forma, modelos para a 

calibração multivariada são representados na forma matricial e proporcionam estimativas mais 

precisas. Alguns exemplos de métodos de regressão múltipla utilizados em análises de dados 

espectrais são: Análise de Componentes Principais (Principal Components Analysis, PCA, do 
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inglês), Regressão de Componentes Principais (Principal Components Regression, PCR, do 

inglês), Regressão Linear Múltipla (Multiple Linear Regression, MLR, do inglês) e Mínimos 

Quadrados Parciais (Partial Least Squares, PLS, do inglês). O método de regressão PLS é capaz 

de resolver a maioria dos problemas sendo, portanto, o mais utilizado em estudos da literatura 

(BRERETON, 2007). 

Técnicas de espectroscopia de infravermelho médio (MIR) e próximo (NIR) têm sido 

amplamente estudadas para fins de monitoramento de bioprocessos, muitas vezes em 

combinação com o método de regressão PLS (FROHMAN; DE ORDUÑA HEIDINGER, 2018; 

NASCIMENTO et al., 2017; PINTO et al., 2016; RIVERA et al., 2017; URTUBIA et al., 

2008). Este é um método rápido, minimamente invasivo, não destrutivo e barato, mas é muito 

sensível à variação de temperatura (LOURENÇO et al., 2012; PENG et al., 2016). Muitos 

estudos avaliaram os efeitos da temperatura nas regiões MIR e NIR, usando regressão PLS para 

o monitoramento de frutose, glicose, etanol e glicerol. Fayolle et al. (1996) estudaram o efeito 

da temperatura na região MIR e no método de calibração, concluindo que a temperatura afeta 

o espectro da amostra e pode interferir na quantificação dos compostos. Rathore et al. (2007) 

relataram a interferência da temperatura nos espectros quando a região NIR foi utilizada para 

monitorar os principais compostos da fermentação alcoólica a partir do milho, observando que 

a aplicação da primeira derivada como pré-tratamento reduziu o deslocamento da linha de base 

causado pela variação da temperatura. Em outro estudo, Chapanya et al. (2019) usaram 

espectros NIR obtidos em diferentes temperaturas para construir modelos de calibração 

combinados que foram usados para prever as concentrações de sacarose, glicose e frutose a 25, 

35 e 45 °C. Os valores de referência e preditos (obtidos pelo método do modelo combinado) 

não foram estatisticamente diferentes, mostrando o potencial desta técnica para análise de 

açúcares fermentescíveis em melaço. Nos processos de fermentação alcoólica, a temperatura 

influencia tanto a absorção na região MIR (FAYOLLE et al., 1996; URTUBIA et al., 2008) 

quanto a cinética da levedura (RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). Os efeitos da 

flutuação da temperatura na cinética da levedura nas primeiras horas do processo, juntamente 

com a diluição do caldo de fermentação pela alimentação do mosto, resultam em diferentes 

combinações das concentrações dos compostos de fermentação. Portanto, um monitoramento 

preciso do processo deve levar em conta esses efeitos.  
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3.1.  INTRODUÇÃO 

Estudos têm sido publicados sobre o monitoramento em tempo real da fermentação 

alcoólica em batelada alimentada, como é realizado em um processo industrial (RODRIGUES 

et al., 2018). No entanto, esses estudos não avaliaram o efeito das flutuações de temperatura do 

processo. Portanto, o presente estudo teve como objetivo desenvolver uma metodologia usando 

espectroscopia de infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR) para 

monitoramento em tempo real da fermentação alcoólica em batelada alimentada, considerando 

um amplo domínio de relações entre os principais compostos (sacarose, glicose, frutose, etanol 

e glicerol) e as flutuações de temperatura do processo industrial. Primeiramente, amostras de 

sobrenadante do caldo de fermentação foram submetidas a temperaturas de 14 a 70 °C, a fim 

de estudar o efeito térmico na quantificação desses compostos por espectroscopia FT-MIR. 

Posteriormente, a regressão PLS com validação cruzada foi usada para obter modelos de 

calibração para monitoramento em tempo real do processo, empregando dados de fermentações 

em batelada alimentada a temperaturas constantes de 26 a 36 °C. Uma fermentação simulando 

as flutuações térmicas da operação industrial foi realizada para validar a aplicação da técnica 

no monitoramento do processo. 

3.2.  MATERIAIS E MÉTODOS 

3.2.1. Fermentação em batelada alimentada 

3.2.1.1. Microrganismo e meio de cultura 

A levedura industrial liofilizada S. cerevisiae Y-904, gentilmente cedida pela AB Brasil 

Indústria e Comércio de Alimentos Ltda (Brasil), foi utilizada neste estudo como 

microrganismo produtor de etanol. O meio de cultura (mosto) foi preparado com reagentes 

analíticos, simulando o melaço de cana-de-açúcar utilizado nas destilarias brasileiras. O mosto 

tinha a seguinte composição: sacarose (244,0 g L-1, equivalente a 257,0 g L-1 de ART), 

MgSO4·7H2O (2,0 g L-1), KH2PO4 (8,0 g L-1), extrato de levedura (9,71 g L-1) e ureia                 

(7,6 g L-1). O pH inicial do meio foi ajustado para 4,6 por adição de ácido clorídrico (1 M). 

3.2.1.2. Procedimento experimental 

A Figura 3.1 mostra uma ilustração esquemática das fermentações em batelada 

alimentada realizadas em um biorreator tipo torre com um volume de trabalho de 2 L, composto 
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por uma base encamisada de aço inoxidável e uma parte superior transparente de vidro 

borossilicato (47,7 cm de altura total, 30,3 cm altura do líquido e diâmetro interno de 9,2 cm). 

O volume de inóculo de 0,6 L (correspondente a 30% do volume de trabalho) foi composto por 

levedura liofilizada (30 g, base seca) previamente hidratada em água destilada, sem substrato 

ou etanol. No biorreator, a suspensão de células foi aclimatada por 20 min por recirculação 

fornecida por uma bomba peristáltica (Modelo BVP, Ismatec – Bomba 2), com vazão de           

1,0 L min-1. Em seguida, iniciou-se a fermentação alimentando o mosto (1,4 L, correspondente 

a 70% do volume de trabalho) a uma vazão constante de 0,280 L min-1 (corrente ①), utilizando 

uma bomba peristáltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow – Bomba 1), completando o volume 

de trabalho do biorreator (2 L) em 5 h (tempo de enchimento). Durante o processo, a bomba 2 

foi utilizada para homogeneizar o caldo de fermentação (corrente ②). 

Figura 3.1 – Ilustração esquemática do aparato experimental usado nas fermentações em batelada alimentada. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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Para a construção dos modelos de calibração foram realizadas seis fermentações a 

temperaturas constantes de 26, 28, 30, 32, 34 e 36 °C. A temperatura foi controlada com água 

de um banho termostático recirculada através da camisa do biorreator e monitorada por meio 

de um termômetro digital (MT 512, Full Gauge). Para validação do modelo, uma fermentação 

adicional (FV) foi realizada em condições de flutuação térmica semelhantes às observadas em 

processos industriais. Na fermentação FV, a temperatura inicial foi fixada em 26 °C, seguida 

de um aumento de 2 °C, a cada hora, até atingir 36 °C, simulando o aumento de temperatura do 

processo industrial causado pelo calor gerado na fermentação (processo exotérmico). 

Posteriormente, a temperatura do caldo foi reduzida em 2 °C a cada hora, até atingir 30 °C 

(representando a ativação de trocadores de calor no processo industrial), e então foi novamente 

aquecido (em 2 °C a cada hora), até atingir 36 °C. 

Em todas as fermentações, um agente antiespumante comercial (Qualifoam, diluído a 

30% m m-1) foi adicionado quando necessário, a fim de reduzir a formação excessiva de 

espuma. Amostras (5 mL) foram periodicamente retiradas para determinação das concentrações 

de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol por cromatografia líquida de alta eficiência. Os 

espectros foram adquiridos a cada 10 min usando uma sonda imersa em uma câmara de 

amostragem, na qual o caldo de fermentação foi recirculado por uma bomba peristáltica 

(Modelo 323 Dz, Watson-Marlow-Bomba 3), retornando ao biorreator a uma vazão de            

60,0 mL min-1 (corrente ③). 

3.2.2. Avaliação dos efeitos térmicos 

Para investigar a influência da temperatura na quantificação dos compostos da 

fermentação pela técnica FT-MIR, foram adquiridos espectros de água destilada e sobrenadante 

de fermentação nas temperaturas de 14, 22, 30, 38, 46, 54, 62 e 70 °C, usando uma câmara de 

amostragem de vidro encamisada de 200 mL (Figura 3.1). Um agitador magnético foi usado 

para homogeneizar a amostra durante a aquisição do espectro. A temperatura foi mantida 

recirculando água de um banho termostático através da camisa da câmara de amostragem. Um 

termômetro digital (MT 512, Full Gauge) foi usado para monitorar a temperatura. A amostra 

de sobrenadante foi obtida a partir de uma fermentação realizada a 36 °C, em duplicata. Após 

4 h de fermentação, 200 mL de caldo foram centrifugados e o sobrenadante foi submetido ao 

procedimento de análise para quantificação dos compostos nas diferentes temperaturas de 14 a 

70 °C. 
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3.2.3. Análise de referência 

As amostras do caldo de fermentação foram centrifugadas a 10.414 × g e 4 °C por           

10 min. As concentrações de referência de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol no 

sobrenadante foram determinadas por cromatografia líquida de alta eficiência (CLAE), usando 

um cromatógrafo (Alliance 2695, Waters, EUA) equipado com um detector de índice de 

refração e uma coluna Sugar-Pak I (300 × 6,5 mm, 10 μm, Waters). A coluna foi mantida a     

80 °C e o eluente foi água ultrapura com vazão de 0,5 mL min-1. Soluções de sacarose, glicose, 

frutose, etanol e glicerol em concentrações entre 0,1 e 8,0 g L-1 foram utilizadas como padrões. 

3.2.4. Espectroscopia FT-MIR 

Os espectros das amostras foram adquiridos usando uma sonda de fibra óptica de 

reflexão total atenuada (ATR, do inglês attenuated total reflection) acoplada a um 

espectrômetro infravermelho de transformada de Fourier (ReactIR 45m, Mettler-Toledo 

AutoChem, Inc.). O sistema foi equipado com um detector de mercúrio-cádmio-telureto (MCT) 

resfriado com nitrogênio líquido e um sistema de purga empregando nitrogênio gasoso para 

remover CO2 e água do compartimento óptico. Os espectros foram adquiridos na faixa de 3.000 

a 15.000 nm, com resolução de 4,2 nm, com 256 varreduras por amostra. Um espectro de 

referência do ar foi adquirido antes de iniciar cada experimento. 

3.2.5. Processamento de dados e análises multivariadas 

Para analisar o efeito da temperatura no sobrenadante, modelos de calibração foram 

construídos usando dados de concentração para o sobrenadante da fermentação alcoólica em 

batelada alimentada realizada a 36 °C (modelos FS), com os espectros das amostras sendo 

adquiridos a cada hora em temperatura ambiente (22 °C). Os dados foram divididos em 

conjuntos de calibração e teste, consistindo em 14 e 6 amostras, respectivamente. As amostras 

do conjunto de teste foram selecionadas aleatoriamente para validação externa dos modelos, 

considerando toda a faixa de dados. 

Os modelos de calibração para monitoramento em tempo real (modelos RM) foram 

obtidos usando dados espectrais de fermentações realizadas a 26, 28, 30, 32, 34 e 36 °C 

(conjunto de calibração, composto por 77 amostras). Os dados da fermentação com variação de 

temperatura (FV) foram utilizados para validar os modelos (conjunto de teste, composto por 25 

amostras). 
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Para os modelos FS e RM, a faixa espectral usada nos modelos de calibração continha 

a banda de absorção característica para cada composto (sacarose: 8.470-10.990 nm; glicose: 

8.470-10.230 nm; frutose: 8.930-10.470 nm; etanol: 8.970-9.820 nm; glicerol: 8.670-         

10.200 nm). 

As técnicas de pré-tratamento utilizadas neste estudo foram suavização por média móvel 

(SMM) e primeira derivada (1aD). A técnica SMM é baseada na seleção de janelas de 

comprimento de onda de 21,0 nm (5 pontos de dados). O método dos mínimos quadrados 

parciais (PLS) foi utilizado para a calibração multivariada. Para escolher o número de variáveis 

latentes (LV) e evitar o over-fitting, os conjuntos de calibração foram usados no método de 

validação cruzada LOOCV (do inglês, leave-one-out cross-validation) (RODRIGUES et al., 

2017). O critério usado para selecionar o número ótimo de variáveis latentes (LVOT) foi baseado 

nas curvas do erro quadrático médio de validação cruzada (RMSECV, do inglês root-mean-

square error of cross-validation, Equação 3.1) e do erro quadrático médio de calibração 

(RMSEC, do inglês root-mean-square error of calibration, Equação 3.2) em função do LV 

(CERVERA et al., 2009). O critério para avaliar a capacidade preditiva dos modelos em relação 

aos dados externos (conjuntos de teste) foi o erro quadrático médio de predição (RMSEP, do 

inglês root-mean-square error of prediction, Equação 3.3). 

𝑅𝑀𝑆𝐸𝐶𝑉 = √
1

𝑛𝑐𝑎𝑙
∙ ∑(𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2

𝑛𝑐𝑎𝑙

𝑘=1

 (3.1) 

𝑅𝑀𝑆𝐸𝐶 = √
1

𝑛𝑐𝑎𝑙 − 𝐿𝑉
∙ ∑(𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2

𝑛𝑐𝑎𝑙

𝑘=1

 (3.2) 

𝑅𝑀𝑆𝐸𝑃 = √
1

𝑛𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒
∙ ∑ (𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2

𝑛𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒

𝑘=1

 (3.3) 

em que 𝑛𝑐𝑎𝑙 e 𝑛𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒 são os tamanhos dos conjuntos de calibração e teste, LV é o número de 

variáveis latentes e 𝑐𝑘 e 𝑐̂𝑘 são as concentrações de referência e preditas da k-ésima amostra, 

respectivamente. 
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O desempenho dos modelos PLS também foi avaliado com base no coeficiente de 

correlação de validação cruzada (R2), na razão entre o intervalo de dados e erro de predição 

(RER, do inglês range error ratio, Equação 3.4) e na razão entre o desvio padrão e erro de 

predição (RPD, do inglês error of performance to the standard deviation, Equação 3.5). 

𝑅𝐸𝑅 =
𝑅𝑎𝑛𝑔𝑒𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒

𝑅𝑀𝑆𝐸𝑃
 (3.4) 

𝑅𝑃𝐷 =
𝑆𝐷𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒

𝑅𝑀𝑆𝐸𝑃
 (3.5) 

em que 𝑅𝑎𝑛𝑔𝑒𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒 e 𝑆𝐷𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒 são a faixa dos dados de concentração e o desvio padrão dos dados 

de concentração no conjunto de teste, respectivamente. 

O software IC IR v. 4.3.35 SP1 (Mettler-Toledo AutoChem, Inc.) foi utilizado para 

aquisição e pré-processamento de dados, bem como para análise de desempenho dos modelos. 

3.3.  RESULTADOS E DISCUSSÃO 

3.3.1. Influência da temperatura na quantificação dos compostos da fermentação 

Considerando que a matriz do caldo de fermentação é água (GARCIA-JARES; 

MÉDINA, 1997), testes foram realizados com água destilada em temperaturas de 14 a 70 °C. 

A Figura 3.2a mostra os espectros de água sem pré-tratamento de dados (SPD), em diferentes 

temperaturas, na região de absorção dos compostos de fermentação (8.470 a 10.990 nm). No 

geral, os valores de absorbância aumentaram com o aumento da temperatura, corroborando 

resultados relatados na literatura (LIBNAU et al., 1994). Os valores de absorbância dos 

espectros adquiridos a 14 e 22 °C foram muito mais próximos entre si, em comparação com os 

valores de absorbância dos espectros adquiridos em 62 e 70 °C. Esse comportamento 

provavelmente está relacionado a um deslocamento da linha de base. O pré-tratamento com 

primeira derivada é frequentemente usado para corrigir o deslocamento da linha de base e para 

melhorar a resolução espectral (RATHORE et al., 2007; RODRIGUES et al., 2017). Conforme 

mostrado na Figura 3.2b, o pré-tratamento SMM+1aD reduziu o deslocamento da linha de base 

causado pela variação de temperatura. No entanto, mesmo com o uso da primeira derivada, os 

efeitos da temperatura sobre os espectros ainda foram observados. Rathore et al. (2007) 

relataram resultados semelhantes para espectros NIR de sobrenadantes de fermentação de 

milho. 
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Figura 3.2 – Espectro no infravermelho médio da água destilada em diferentes temperaturas na região de 

absorção dos compostos fermentativos (8.470 a 10.990 nm): (a) SPD (sem pré-tratamento dos dados); (b) 

SMM+1aD. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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A Figura 3.3 mostra os espectros do sobrenadante adquiridos em diferentes 

temperaturas em uma ampla região do infravermelho médio (3500–13500 nm) e na região 

utilizada calibração (8000–11000 nm). Em relação aos modelos obtidos a partir dos dados para 

os compostos do sobrenadante de fermentação (modelos FS), a Tabela 3.1 mostra o número 

ótimo de variáveis latentes (LVOT), os valores correspondentes de RMSEP, RMSECV, RMSEC 

e o coeficiente de correlação (R2) obtidos a partir do procedimento LOOCV para cada 

composto. Os altos valores de R2 para os modelos indicam que eles proporcionaram excelentes 

ajustes aos dados. Para todos os compostos (com exceção da sacarose), os valores de RMSEP 

representaram menos de 2% dos intervalos de dados utilizados para calibração, mostrando bom 

desempenho dos modelos FS. O desempenho inferior da sacarose pode ser atribuído à 

interferência de ruído. Segundo Rodrigues et al. (2017), a concentração de sacarose deve ser 

superior a 3,0 g L-1, para que seja possível distinguir o sinal do ruído. Portanto, como a faixa 

de concentração de sacarose utilizada na calibração foi de 0,0–3,42 g L-1, a quantificação deste 

composto pode ter sofrido interferência. 

Figura 3.3– Espectros FT-MIR do sobrenadante da fermentação alcoólica adquiridos em diferentes temperaturas 

na região de 3500–13500 nm. O quadrado destaca a região utilizada para calibração (8000–11000 nm). 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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Tabela 3.1 – Análise de desempenho dos modelos FT-MIR/PLS para o sobrenadante de fermentação alcoólica 

(modelos FS). A fermentação foi realizada a 36 °C e as leituras foram adquiridas a 22 °C. 

Compostos 
LVOT 

(-) 

RMSECV 

(g L-1) 

RMSEC 

(g L-1) 

RMSEP 

(g L-1) 

R2
 

(-) 

Faixa 

(g L-1) 

Sacarose 3 0,497 0,372 0,490 0,94 0 – 3,42 

Glicose 4 0,694 0,412 0,567 0,998 0 – 33,56 

Frutose 3 0,502 0,397 0,726 0,9990 0 – 61,66 

Etanol 2 1,110 0,819 1,330 0,998 0 – 87,14 

Glicerol 2 0,210 0,165 0,181 0,994 0 – 9,10 

LVOT: número ótimo de variáveis latentes; RMSEP: erro quadrático médio de predição; RMSECV: erro quadrático 

médio da validação cruzada; RMSEC: erro quadrático médio de calibração; R2: coeficiente de correlação entre 

dados de referência (CLAE) e preditos (modelos PLS). 

A Tabela 3.2 mostra o efeito da temperatura de aquisição do espectro na quantificação 

de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol no sobrenadante de fermentação, utilizando os 

modelos FS. Com base nos valores do desvio padrão (RMSECV), o aumento da temperatura 

do sobrenadante (de 14 para 70 °C) levou a diferenças significativas entre os valores preditos e 

de referência para todos os compostos, com exceção do glicerol. Dentro da faixa de temperatura 

da fermentação alcoólica industrial (30–38 °C), foram observadas variações significativas 

apenas para a frutose (considerando o RMSECV). No entanto, é importante notar que uma 

diferença na predição (em valores absolutos) foi observada para todos os compostos. Em termos 

percentuais (diferença nas concentrações previstas entre 30 e 38 °C dividida pela média desses 

valores) essas variações foram 7,72 (sacarose), 1,41 (glicose), 2,10 (frutose), 1,01 (etanol) e 

0,95% (glicerol). Claramente, os modelos foram sensíveis à mudança do espectro à medida que 

a temperatura variava. A variação na quantificação dos compostos foi significativa apenas para 

a frutose, pois sua concentração (62,16 g L-1) foi muito superior aos valores utilizados para os 

demais compostos (sacarose: 2,32 g L-1; glicose: 32,02 g L-1; etanol: 44,20 g L-1; glicerol:      

5,37 g L-1). Portanto, embora o erro do modelo (RMSECV) tenha a mesma ordem de grandeza 

para todos os compostos, apenas para a frutose, a variação da concentração prevista foi maior 

que o erro do modelo. Para superar esses efeitos térmicos, modelos de calibração foram 

construídos usando dados adquiridos em tempo real (on-line) durante fermentações em 

diferentes temperaturas, empregando a técnica de modelo combinado (CHAPANYA; 

RITTHIRUANGDEJ; MUEANGMONTRI, 2019; RATHORE et al., 2007). 
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Tabela 3.2 – Efeitos da temperatura na quantificação dos compostos presentes no sobrenadante de fermentação 

usando os modelos de FS obtidos a 22 °C (temperatura de referência). 

T 

(°C) 

Sacarose 

(±0,50 g L-1)* 

Glicose 

(±0,69 g L-1)* 

Frutose 

(±0,50 g L-1)* 

Etanol 

(±1,11 g L-1)* 

Glicerol 

(±0,21 g L-1)* 

14 2,14 a 31,60 a 63,60 a 44,46 a 5,40 a 

22 2,32 a 32,02 ab 62,16 a 44,20 ab 5,37 a 

30 2,49 a 32,42 ab 61,14 b 43,62 ab 5,31 a 

38 2,69 ab 32,88 ab 59,87 c 43,18 ab 5,26 a 

46 2,86 ab 33,17 b 58,61 d 42,61 ab 5,20 a 

54 3,03 ab 33,35 b 56,82 e 42,03 b 5,14 a 

62 3,18 bc 33,51 b 55,48 f 41,42 b 5,08 a 

70 3,34 c 33,57 b 54,01 g 40,29 b 4,99 a 

*Desvios padrão dos modelos (valores RMSECV) com nível de confiança de 95%. Em cada coluna, as medidas 

seguidas por pelo menos uma letra comum (a–g) não diferem umas das outras com base no RMSECV. 

 

3.3.2. Processamento de dados de fermentações em batelada alimentada 

As oscilações térmicas no processo industrial afetam a cinética da levedura, retardando 

ou acelerando o consumo de substrato (VELOSO et al., 2019). Esse efeito, aliado à diluição do 

caldo de fermentação pela alimentação do mosto, altera a composição do caldo. Por exemplo, 

uma redução da temperatura leva a um consumo de substrato mais lento, resultando em seu 

acúmulo no caldo. Ao mesmo tempo, o etanol é formado mais lentamente, tornando-se mais 

diluído, devido à alimentação do mosto. Consequentemente, são obtidas diferentes 

combinações entre os substratos (sacarose, glicose e frutose) e produtos (etanol e glicerol). Para 

obter uma metodologia eficiente que possa monitorar com sucesso o processo de fermentação 

alcoólica em batelada alimentada, é necessária uma calibração robusta que abranja um amplo 

domínio de relações entre os principais compostos. Para isso, os dados das fermentações 

realizadas a 26, 28, 30, 32, 34 e 36 °C (conjunto de calibração: 77 amostras) foram usados para 

obter os modelos FT-MIR/PLS para monitoramento em tempo real do processo (modelos RM). 

Ressalta-se que a utilização de modelos obtidos com diferentes temperaturas também pode 

ajudar a minimizar os efeitos térmicos na quantificação dos compostos (Tabela 3.2). 
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A Tabela 3.3 mostra o desempenho do melhor modelo selecionado para cada composto. 

Os valores altos de R² e baixos RMSECV (abaixo de 3% da faixa de calibração, com exceção 

da sacarose) mostraram que os modelos apresentaram desempenho satisfatório. A fim de 

confirmar que a técnica LOOCV ainda resultaria em uma escolha confiável de LVs, mesmo 

para um conjunto de dados maior (77 amostras), foram verificadas validações cruzadas de          

5-fold (deixa 15 amostras para validação cruzada) e 10-fold (deixa 7 amostras para validação 

cruzada) (ZHANG; YANG, 2015) para modelos RM. Os valores de RMSECV foram 

semelhantes e os números de LVOT foram os mesmos para a técnica LOOCV e para a validação 

cruzada k-fold (dados não mostrados). O conjunto de validação foi composto pelos dados de 

fermentação com variação de temperatura (fermentação FV: 12 amostras para cada composto), 

que simularam o processo industrial. Os valores de RMSEP (Tabela 3.3) ficaram abaixo de 

7,0% do intervalo de dados para sacarose (6,7%), glicose (3,1%), frutose (1,7%), etanol (1,7%) 

e glicerol (2,9%), indicando excelente habilidade de predição dos modelos. Conforme discutido 

anteriormente, a baixa intensidade de sinal da sacarose, que estava muito próxima do limite de 

distinção de ruído, pode ter contribuído para o desempenho inferior deste composto, em relação 

aos demais. A proximidade dos valores RMSEC e RMSEP indicou que os modelos de 

calibração mantiveram a capacidade de predição para amostras de validação externa (não 

utilizadas no conjunto de calibração). Os altos valores de RER (>10,0, exceto sacarose) e RPD 

(>3,0) indicam que os modelos apresentaram alto valor de utilidade (WILLIAMS, 1987) e 

excelente predição quantitativa (SAEYS; MOUAZEN; RAMON, 2005), respectivamente. A 

Figura 3.4 mostra os gráficos de correlação das concentrações de referência dos compostos, 

determinadas por CLAE e os valores preditos a partir dos melhores modelos PLS, para 

validação cruzada e validação externa (fermentação FV). 
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Tabela 3.3 – Análise de desempenho dos modelos FT-MIR/PLS para monitoramento em tempo real (modelos 

RM) da fermentação alcoólica. 

Compostos 

LVOT 

(-) 

RMSECV 

(g L-1) 

RMSEC 

(g L-1) 

RMSEP 

(g L-1) 

R2 

(-) 

RER 

(-) 

RPD 

(-) 

Faixa 

(g L-1) 

Sacarose 4 0,749 0,659 0,426 0,922 5,49 11,83 0–5,88 

Glicose 6 1,12 0,972 1,58 0,998 13,41 33,24 0–59,46 

Frutose 7 1,26 1,10 1,25 0,998 20,45 57,28 0–81,44 

Etanol 6 1,52 1,36 1,56 0,998 18,69 55,40 0–87,12 

Glicerol 6 0,318 0,283 0,276 0,995 12,18 35,43 0–10,96 

LVOT: número ótimo de variáveis latentes; RMSEP: erro quadrático médio de predição; RMSECV: erro quadrático 

médio da validação cruzada estimado com nível de confiança de 95%; RMSEC: erro quadrático médio de 

calibração; R2: coeficiente de correlação entre dados de referência (CLAE) e preditos (modelos PLS). 
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Figura 3.4 – Valores preditos versus valores de referência para as concentrações de (a) sacarose, (b) glicose, (c) 

frutose, (d) etanol e (e) glicerol, para validação cruzada (símbolos vazios) e validação externa (símbolos 

fechados). As linhas representam correlações perfeitas. 

 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Vários estudos recentes relataram o monitoramento em tempo real da fermentação 

alcoólica usando espectroscopia de infravermelho (IR) combinada com o método de calibração 

multivariada PLS. Nascimento et al. (2017) usaram NIR/PLS para monitoramento em tempo 

real de glicose, etanol e glicerol na fermentação alcoólica em batelada. Os autores obtiveram 

altos coeficientes de correlação de validação cruzada (R2
Glicose = 0,920; R2

Etanol = 0,911; R2
Glicerol 

= 0,970) e baixos erros quadráticos médios de predição (RMSEPGlicose = 7,14 g L-1; RMSEPEtanol 

= 2,36 g L-1; RMSEPGlicerol = 0,116 g L-1). Em outro trabalho, Schalk et al. (2017) utilizaram 

FT-MIR/PLS para monitoramento em tempo real da fermentação alcoólica em batelada, 

obtendo baixos valores de RMSEP para etanol (0,61 g L-1) e glicose (4,34 g L-1). No 

monitoramento em tempo real da fermentação em batelada alimentada usando FT-MIR/PLS, 

Rodrigues et al. (2017) relataram altos coeficientes de correlação de validação cruzada e baixos 
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valores de RMSEP para sacarose (0,54 g L-1), glicose (1,02 g L-1), frutose (0,66 g L-1), etanol 

(1,93 g L-1) e glicerol (0,5 g L-1). Estudos utilizando um modelo de calibração combinado (em 

diferentes temperaturas) para monitorar compostos presentes na fermentação alcoólica são 

escassos. Chapanya et al. (2019) utilizaram modelos de calibração combinados para quantificar 

açúcares (sacarose, glicose e frutose) em melaço a 25, 35 e 45 °C, mas não durante o processo 

fermentativo. Com exceção da sacarose, os autores obtiveram valores elevados de R2 e valores 

de RMSEP abaixo de 10% da faixa de calibração. Os resultados dos parâmetros de desempenho 

obtidos no presente estudo (Tabela 3.3) corroboraram os valores obtidos nos estudos anteriores 

empregando a técnica IR/PLS. 

A Figura 3.5 mostra os resultados da aplicação da metodologia desenvolvida no 

monitoramento em tempo real das concentrações de sacarose, glicose, frutose, etanol e glicerol 

durante a fermentação alcoólica em batelada alimentada com flutuações de temperatura 

(fermentação FV). Para todos os compostos, houve similaridade entre os valores preditos pelos 

modelos e os dados de referência obtidos por CLAE. Assim, a técnica FT-MIR/PLS usando 

modelos obtidos de fermentações em diferentes temperaturas foi capaz de monitorar com 

precisão a fermentação alcoólica em batelada alimentada simulando uma condição próxima à 

industrial. 
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Figura 3.5 – Dados de concentrações obtidos pela técnica FT-MIR/PLS (linhas sólidas) e por CLAE (símbolos), 

durante a fermentação alcoólica em batelada alimentada com flutuações de temperatura: (a) sacarose, glicose e 

frutose; (b) etanol e glicerol. As linhas pontilhadas representam os valores de RMSECV (desvios-padrões dos 

modelos). O perfil de temperatura do caldo também é mostrado. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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A Figura 3.6 mostra a relação entre as concentrações de substrato (ART) e etanol 

(produto principal) nas fermentações utilizadas para calibração e validação (FV). Como pode 

ser visto, os dados de calibração cobriram um amplo domínio e a fermentação FV estava dentro 

deste domínio. Ressalta-se que, no presente estudo, a flutuação da temperatura foi realizada em 

condições controladas. No processo industrial, a temperatura do caldo de fermentação varia de 

acordo com as condições climáticas, pois o processo utiliza água em circuito fechado, passando 

por uma torre de resfriamento antes de retornar aos trocadores de calor das dornas. A água 

utilizada no resfriamento do caldo é proveniente de sistemas de captação (rios e lagos). 

Portanto, várias condições de temperatura podem ocorrer nesse processo, principalmente desde 

o início da fermentação até o final da alimentação do mosto (fase exponencial de crescimento 

do microrganismo). Em dias muito quentes, a alta temperatura da água de resfriamento dificulta 

o controle da temperatura do caldo (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). No entanto, mesmo 

com a possibilidade dessas diferentes situações, a ampla faixa de temperatura (26–36 °C) 

considerada no desenvolvimento da presente metodologia permite que ela seja aplicada para o 

monitoramento eficaz de uma fermentação alcoólica industrial com qualquer variação de 

temperatura nesta faixa. 

Figura 3.6 – Relação entre concentrações de substrato (ART) e etanol nas fermentações utilizadas para 

calibração (temperaturas de 26 a 36 °C, linhas tracejadas) e validação (FV, linha contínua). 

  

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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3.4.  CONCLUSÕES 

Neste capítulo, o efeito da temperatura na quantificação por FT-MIR dos principais 

compostos da fermentação alcoólica foi avaliado. Na faixa de temperatura de fermentação 

alcoólica (de 30 a 38 °C), diferenças significativas de concentração foram observadas apenas 

para a frutose. Modelos de calibração combinados FT-MIR/PLS foram desenvolvidos a partir 

de fermentações em diferentes temperaturas, a fim de poder monitorar a fermentação alcoólica 

em batelada alimentada levando em consideração as flutuações térmicas durante o processo. Os 

modelos foram eficazes para o monitoramento em tempo real dos principais compostos na 

fermentação alcoólica em batelada alimentada (sacarose, frutose, glicose, etanol e glicerol). Os 

parâmetros de análise mostraram desempenho satisfatório dos modelos para todos os 

compostos, com valores de RMSECV e RMSEP abaixo de 7% das faixas de dados de 

calibração, juntamente com altos valores de R2. Os resultados mostraram que a técnica FT-

MIR/PLS aplicada com a metodologia proposta tem excelente potencial para ser usada no 

monitoramento em tempo real da fermentação alcoólica em batelada alimentada. Essa técnica 

pode ser utilizada em aplicações industriais, pois considera uma ampla gama de relações entre 

os principais compostos da fermentação alcoólica, resultantes das flutuações térmicas do 

processo, e possibilita a aquisição rápida de dados precisos. A utilização da técnica FT-

MIR/PLS empregando modelos combinados para monitoramento em tempo real da 

fermentação alcoólica pode reduzir custos e tempo de análise, auxiliando na rápida tomada de 

decisão no controle do processo. Além disso, a metodologia desenvolvida pode ser utilizada em 

escala laboratorial, uma vez que não há alteração no volume do caldo devido à retirada de 

amostra. Isso é importante pois o volume é uma variável de processo que interfere nas condições 

operacionais. 
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4.1. INTRODUÇÃO 

Estudos de processos de fermentação alcoólica podem auxiliar no aprimoramento da 

produção industrial de etanol, utilizando modelos matemáticos como ferramentas valiosas para 

descrever a dinâmica do processo (RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). A utilização 

de modelos matemáticos confiáveis e robustos na implementação de rotinas de otimização e 

controle da fermentação pode contribuir para reduções de custos operacionais e esforço 

experimental (ALVARADO; GARCIA, 2018). A modelagem matemática pode ser utilizada 

para simular diferentes condições de cultivo, como a implementação de diferentes modos de 

operação, possibilitando melhorias econômicas no processo (VELOSO et al., 2019). No 

desenvolvimento de modelos matemáticos para processos fermentativos, os chamados modelos 

não intrínsecos consideram que o substrato e o etanol estão presentes em todo o volume do 

reator, uma vez que o volume ocupado pelas células é desprezado na modelagem 

(MONBOUQUETTE, 1992, 1987). Em contrapartida, modelos intrínsecos consideram que o 

substrato e o etanol estão presentes apenas no volume correspondente à fase abiótica (fora das 

células), levando em consideração o volume ocupado pelas células (JARZȨBSKI; 

MALINOWSKI; GOMA, 1989; MONBOUQUETTE, 1992, 1987). Além disso, as 

concentrações de substrato e etanol (𝐶𝑆 e 𝐶𝐸, respectivamente) que são utilizadas na modelagem 

da fermentação alcoólica são obtidas experimentalmente a partir da fase abiótica (fase líquida 

– sobrenadante do caldo de fermentação). Consequentemente, pode haver um erro associado 

quando modelos não intrínsecos são usados para representar os dados experimentais. De acordo 

com Monbouquette (1987), cultivos em condições de alta densidade celular (HCD, do inglês 

high cell density) em que a fração volumétrica ocupada pelo microrganismo é alta (>10%), os 

balanços de massa devem ser desenvolvidos considerando a massa de substrato e etanol contido 

apenas na fase abiótica (modelos intrínsecos). 

Alguns estudos relatados na literatura compararam a capacidade preditiva de modelos 

intrínsecos e não intrínsecos para fermentação alcoólica operando em modo contínuo sob 

condição de HCD (JARZȨBSKI; MALINOWSKI; GOMA, 1989; MONBOUQUETTE, 1992, 

1987; WARREN; HILL; MACDONALD, 1990) que é comumente usada para aumentar a 

produtividade volumétrica em etanol. Outros trabalhos abordaram os efeitos do volume 

ocupado pelas células no cálculo dos coeficientes de rendimento de substrato para etanol (𝑌𝐸/𝑆) 

e células (𝑌𝑋/𝑆) (BERMEJO et al., 2021; BORZANI, 1983; PEREIRA et al., 2018), utilizados 
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na modelagem de processos fermentativos e em cálculos de eficiência fermentativa, mostrando 

uma diferença significativa nos valores obtidos em condições de HCD. Portanto, a aplicação de 

modelos não intrínsecos em fermentação alcoólica em modo contínuo com alta concentração 

de células pode levar a erros grosseiros nos cálculos das concentrações de substrato e etanol, 

resultando em erros de projeto desastrosos (MONBOUQUETTE, 1992, 1987) bem como em 

problemas com algoritmos de controle (ALVARADO; GARCIA, 2018). No entanto, até onde 

sabemos, não houve investigação anterior da aplicação de modelos intrínsecos para 

fermentação alcoólica em batelada alimentada, que é o modo de operação mais utilizado para 

produção de etanol a partir de sacarose no Brasil, o segundo maior produtor de etanol do mundo. 

A fermentação alcoólica em batelada alimentada começa com alta concentração de 

células, que diminui devido à adição de mosto. Portanto, durante a fase de enchimento da dorna, 

a fração volumétrica ocupada pelas células pode não ser desprezível a ponto de ser 

desconsiderada no balanço de massa. Dessa forma, o objetivo deste estudo foi desenvolver um 

modelo intrínseco para fermentação alcoólica em batelada e batelada alimentada sob condições 

de VHG e HCD, bem como avaliar o efeito do volume na estimativa dos parâmetros cinéticos. 

Uma fermentação em batelada com alta densidade celular foi modelada usando modelos 

intrínsecos e não intrínsecos (modelo clássico usado para comparação). A fermentação 

alcoólica em batelada alimentada foi simulada para avaliar a capacidade preditiva do modelo 

neste modo de operação, em que a fração volumétrica de células é maior que a fração da 

fermentação em batelada. Finalmente, uma fermentação VHG em batelada alimentada foi 

realizada para avaliar o desempenho do modelo sob condições de alta concentração de substrato 

e etanol. 

4.2. MATERIAIS E MÉTODOS 

4.2.1. Ensaios experimentais 

As fermentações foram realizadas (em duplicata) a 30 °C em um biorreator de 2 L 

composto por uma seção superior de vidro borossilicato e uma base inferior de aço inoxidável 

encamisada (47,7 cm de altura total, 30,3 cm de altura do líquido e 9,2 cm de diâmetro interno). 

Foram empregados dois modos de operação, batelada (B) e batelada alimentada (BA), com alta 

densidade celular da levedura liofilizada S. cerevisiae Y-904 e 400 g de sacarose comercial 

(421 g de açúcares redutores totais, ART), resultando em concentrações de células e substrato 

no biorreator próximas às comumente usadas no processo industrial (PEREIRA et al., 2018). 
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Também foi realizada uma fermentação VHG em batelada alimentada (BA-VHG), com 500 g 

de sacarose (526 g de ART). Primeiramente, a levedura liofilizada (60 g) foi hidratada em        

0,6 L de água destilada (inóculo, correspondente a 30% do volume de trabalho) por 20 min, sob 

agitação a 250 rpm utilizando um sistema motor/impelidor (Gehaka, AM-20). Nas 

fermentações em batelada, o mosto (1,4 L) foi misturado instantaneamente com o inóculo, 

enquanto nas fermentações em batelada alimentada esse volume foi adicionado a uma vazão 

volumétrica constante (F). Além da sacarose, o 1,4 L de mosto continha KH2PO4 (13,44 g), 

MgSO4·7H2O (3,4 g), extrato de levedura (16,4 g) e ureia (12,7 g), simulando a composição do 

melaço de cana-de-açúcar utilizado em destilarias. O pH do mosto foi ajustado para 4,6 com 

adição de solução de ácido clorídrico 1,0 M. A temperatura do caldo foi mantida a 30 °C por 

meio de banho termostático (SL-152, Solab) e monitorada por um termômetro digital (MT 512, 

Full Gauge). A Tabela 4.1 mostra as condições de operação para cada fermentação realizada 

neste trabalho. 

Tabela 4.1 – Condições experimentais para as fermentações em batelada (B), batelada alimentada (BA) e 

batelada alimentada VHG (BA-VHG). 

Fermentação 
CX0        

(g L-1) 

CS0         

(g L-1) 

CSm     

(g L-1) 

F        

(L h-1) 

V0    

(L) 

VX0 

(L) 

VX0/V0    

(%) 

B 30,0 210,0 0 0 2,0 0,19 9,5 

BA 100,0 0 300,0 0,280 0,6 0,19 31,5 

BA-VHG 100,0 0 375,0 0,200 0,6 0,19 31,5 

𝐶𝑋0 e 𝐶𝑆0: concentrações iniciais de células totais e substrato (g L-1); 𝐶𝑆𝑚: concentração de substrato no mosto      

(g L-1); F: vazão de alimentação do mosto (L h-1); 𝑉0 e 𝑉𝑋0: volume inicial do inóculo e volume inicial de células 

(L), respectivamente. Em todas as fermentações, a concentração inicial de etanol foi igual a zero (𝐶𝐸0= 0 g L-1). 

4.2.2. Metodologia analítica 

Amostras de 2 mL foram retiradas a cada hora da fermentação e centrifugadas a 10.414 

× g e 4 °C por 10 min. As concentrações de sacarose, glicose, frutose e etanol na fase abiótica 

foram determinadas por cromatografia líquida de alta eficiência (Modelo 717plus Autosampler, 

Waters, EUA) equipada com detector de índice de refração (Modelo 2414, Waters, EUA) 

operado a 40 °C e uma coluna Sugar-Pak I (300 × 6,5 mm, 10 μm, Waters) mantida a 80 °C 

(PEREIRA et al., 2018). Uma solução de água ultrapura contendo 50 mg L-1 de EDTA de cálcio 

(hidrato de etilenodiaminotetraacetato de cálcio dissódico) foi usada como eluente a uma vazão 

de 0,50 mL min-1. Reagentes analíticos puros de sacarose, glicose, frutose e etanol foram 
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utilizados para a preparação de soluções padrão, em concentrações entre 0,1 e 8,0 g L-1. A fase 

biótica foi seca a 60 °C e a massa de sedimento seco foi pesada para obter a concentração total 

de células. A viabilidade celular foi determinada pelo método do azul de metileno (LEE; 

ROBINSON; WANG, 1981). 

4.2.3. Desenvolvimento dos modelos 

Os modelos intrínsecos e não intrínsecos foram desenvolvidos a partir do balanço de 

massa total (Equação 4.1) e dos balanços de massa para células totais (Equação 4.2), células 

viáveis (Equação 4.3), substrato (Equação 4.4) e etanol (Equação 4.5). 

𝑑𝑚𝑇

𝑑𝑡
= 𝜌𝑀 ∙ 𝐹 

(4.1) 

𝑑𝑚𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉 (4.2) 

𝑑𝑚𝑉𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉 (4.3) 

𝑑𝑚𝑆

𝑑𝑡
= 𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐹 −

1

𝑌𝑋/𝑆
∙ 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉 (4.4) 

𝑑𝑚𝐸

𝑑𝑡
=

𝑌𝐸/𝑆

𝑌𝑋/𝑆
∙ 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉 

(4.5) 

em que 𝜌𝑀 é a densidade do mosto (g L-1), F é a vazão de alimentação do mosto (L h-1), μ é a 

velocidade específica de crescimento celular (h-1), 𝐶𝑉𝑋 é a concentração de células viáveis         

(g L-1), 𝑉 é o volume de caldo (L), 𝐶𝑆𝑚 é a concentração de substrato no mosto (g L-1), 𝑌𝑋/𝑆 é 

o coeficiente de rendimento de substrato a células (gX gS
-1) e 𝑌𝐸/𝑆 é o coeficiente de rendimento 

de substrato a etanol (gE gS
-1). 

O balanço de massa global e os balanços de massa para as células totais e viáveis durante 

a fermentação considerando 𝑚𝑇 = 𝜌𝑀 ∙ 𝑉, 𝑚𝑋 = 𝐶𝑋 ∙ 𝑉 e 𝑚𝑉𝑋 = 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉, resultam nas 

Equações 4.6, 4.7 e 4.8 (RIVERA et al., 2017; SONEGO et al., 2018; VELOSO et al., 2019). 

Na modelagem da fermentação em batelada foi considerado F=0, pois o mosto foi misturado 

instantaneamente com o inóculo. 
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𝑑𝐶𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 −

𝐹

𝑉
∙ 𝐶𝑋 (4.6) 

𝑑𝐶𝑉𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 −

𝐹

𝑉
∙ 𝐶𝑉𝑋 (4.7) 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹 (4.8) 

em que 𝐶𝑋 é a concentração celular total (g L-1). 

O desenvolvimento dos balanços de massa para substrato e etanol (Equações 4.4 e 4.5, 

respectivamente) depende da definição do volume adotado como base para o cálculo das 

respectivas massas. O modelo não intrínseco (Modelo 1) considera a massa de etanol e substrato 

nas fases biótica (células) e abiótica (fase líquida), ou seja, em todo o volume de trabalho. 

Assim, as massas de etanol (𝑚𝐸(1)) e substrato (𝑚𝑆(1)) são calculadas a partir da concentração 

de substrato e etanol considerando todo o volume do biorreator (𝑉) conforme as equações 

abaixo. 

𝑚𝑆(1) = 𝐶𝑆 ∙ 𝑉 (4.9) 

𝑚𝐸(1) = 𝐶𝐸 ∙ 𝑉 (4.10) 

em que o subscrito (1) refere-se ao Modelo 1 (modelo não intrínseco), 𝐶𝑆 é a concentração de 

substrato limitante (ART) (g L-1) e 𝐶𝐸 é a concentração de etanol (g L-1). 

As substituições das Equações 4.9 e 4.10 nas Equações 4.4 e 4.5, respectivamente, 

resultam nas Equações 4.11 e 4.12: 

(
𝑑𝐶𝑆

𝑑𝑡
)

1
= (𝐶𝑆𝑚 − 𝐶𝑆) ∙

𝐹

𝑉
−

1

𝑌𝑋/𝑆(1)
∙ 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 

(4.11) 

(
𝑑𝐶𝐸

𝑑𝑡
)

1
=

𝑌𝐸/𝑆(1)

𝑌𝑋/𝑆(1)
∙ 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 −

𝐹

𝑉
∙ 𝐶𝐸 

(4.12) 

No modelo não intrínseco, os rendimentos de substrato a etanol (𝑌𝐸/𝑆(1)) e células 

(𝑌𝑋/𝑆(1)) são dados por: 

𝑌𝑋/𝑆(1) =
𝐶𝑋𝑓

∙ 𝑉𝑓 − 𝐶𝑋0 ∙ 𝑉0

𝑉𝑀 ∙ 𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑆0 ∙ 𝑉0 − 𝐶𝑆𝑓
∙ 𝑉𝑓

 (4.13) 
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𝑌𝐸/𝑆(1) =
𝐶𝐸𝑓 

∙ 𝑉𝑓 − 𝐶𝐸0 ∙ 𝑉0

𝑉𝑀 ∙ 𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑆0 ∙ 𝑉0 − 𝐶𝑆𝑓
∙ 𝑉𝑓

 (4.14) 

em que 𝑉𝑀 é o volume do mosto (L) e os subscritos “0” e “f” referem-se aos tempos inicial e 

final do processo, respectivamente. 

No modelo intrínseco (Modelo 2), o volume utilizado para calcular a massa de substrato 

(𝑉𝑆) no caldo de fermentação foi obtido subtraindo-se o volume biótico (𝑉𝐵) do volume total 

(𝑉) (Equação 4.15). Para o volume utilizado no cálculo da massa de etanol (𝑉𝐸) produzida, 

também foi considerado o volume intracelular parcial (𝑉𝐼) de etanol (MONBOUQUETTE, 

1992) (Equação 4.16): 

𝑉𝑆 = 𝑉 − 𝑉𝐵 = 𝑉 − 𝑉 ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵 (4.15) 

𝑉𝐸 = 𝑉 − 𝑉𝐵 + 𝑉𝐼 = 𝑉 − 𝑉 ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵 + 𝑉 ∙ 𝛾𝐸 ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵 (4.16) 

em que 𝜌𝐵 é a densidade da levedura em gramas de massa seca por unidade de volume de célula 

úmida (g L-1) e 𝛾𝐸 é o coeficiente de partição de equilíbrio para o etanol (adimensional). Valores 

de 𝜌𝐵=390 g L-1 e 𝛾𝐸=0,78 foram obtidos da literatura (MONBOUQUETTE, 1992, 1987). 

Assim, 𝑚𝑆(2) e 𝑚𝐸(2) foram calculados de acordo com as seguintes equações: 

𝑚𝑆(2) = 𝐶𝑆 ∙ 𝑉𝑆 = 𝐶𝑆 ∙ 𝑉 ∙ (1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵) (4.17) 

𝑚𝐸(2) = 𝐶𝐸 ∙ 𝑉𝐸 = 𝐶𝐸 ∙ 𝑉 ∙ (1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵) (4.18) 

em que o subscrito (2) se refere ao Modelo 2 (modelo intrínseco). 

As massas de substrato e etanol (Equações 4.17 e 4.18, respectivamente) foram 

substituídas nos balanços de massa de substrato e etanol (Equações 4.4 e 4.5, respectivamente), 

resultando nas Equações 4.19 e 4.20. 

(
𝑑𝐶𝑆

𝑑𝑡
)

2
=

(𝐶𝑆𝑚 − 𝐶𝑆) ∙ 𝐹/𝑉 + 𝜇𝐶𝑉𝑋 ∙ (𝐶𝑆/𝜌𝐵 − 1/𝑌𝑋/𝑆(2))

(1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (4.19) 

(
𝑑𝐶𝐸

𝑑𝑡
)

2
=

((𝑌𝑋/𝑆(2)/𝑌𝐸/𝑆(2)) + 𝐶𝐸 ∙ (1 − 𝛾𝐸)/𝜌𝐵) ∙ 𝜇𝐶𝑉𝑋 − (𝐹/𝑉) ∙ 𝐶𝐸

(1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (4.20) 
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Os coeficientes 𝑌𝑋/𝑆(2) e 𝑌𝐸/𝑆(2) foram calculados usando as Equações 4.21 e 4.22, 

respectivamente (BORZANI, 2008). 

𝑌𝑋/𝑆(2) =
𝐶𝑋𝑓

∙ 𝑉𝑓 − 𝐶𝑋0 ∙ 𝑉0

𝑉𝑀 ∙ 𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑆0 ∙ 𝑉0 ∙ (1 − 𝐶𝑋0/𝜌𝐵) − 𝐶𝑆𝑓
∙ 𝑉𝑓 ∙ (1 − 𝐶𝑋𝑓/𝜌𝐵)

 (4.21) 

𝑌𝐸/𝑆(2) =
𝐶𝐸𝑓

∙ 𝑉𝑓 ∙ (1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋𝑓/𝜌𝐵) − 𝐶𝐸0 ∙ 𝑉0 ∙ (1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋0/𝜌𝐵)

𝑉𝑀 ∙ 𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑆0 ∙ 𝑉0 ∙ (1 − 𝐶𝑋0/𝜌𝐵) − 𝐶𝑆𝑓
∙ 𝑉𝑓 ∙ (1 − 𝐶𝑋𝑓/𝜌𝐵)

 (4.22) 

O crescimento celular nas fermentações B e BA foi descrito pelo modelo de Andrews 

(1968), que adiciona um termo de inibição de substrato (o primeiro termo entre colchetes na 

Equação 4.23) ao modelo de Monod (1949). Para descrever o crescimento celular nas 

fermentações BA-VHG, também foi considerado o termo de inibição do produto descrito pelo 

modelo Levenspiel (1980) (o segundo termo entre colchetes na Equação 4.23). 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 ∙
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 + [
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆
]

∙ [(1 −
𝐶𝐸

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥
)

𝑛

] (4.23) 

em que 𝜇𝑚𝑎𝑥 é a velocidade específica máxima de crescimento celular (h-1), 𝐾𝑆 é a constante 

de saturação (g L-1), 𝐾𝐼𝑆 é a constante de inibição pelo substrato (g L-1), 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 é a concentração 

de etanol que causa a interrupção do crescimento celular (g L-1) e 𝑛 é um parâmetro 

adimensional que pondera a inibição pelo etanol. 

O modelo não intrínseco (Modelo 1 – Equações 4.6–4.8, 4.11 e 4.12), foi utilizado para 

comparação com o modelo intrínseco (Modelo 2 – Equações 4.6–4.8, 4.19 e 4.20) desenvolvido 

neste trabalho, pois é comumente empregado na modelagem da fermentação alcoólica em 

batelada alimentada a partir de sacarose(RIVERA et al., 2017; SONEGO et al., 2018; VELOSO 

et al., 2019). 

4.2.4. Estimativa dos parâmetros e validação do modelo 

A modelagem e simulação foram realizadas no software Scilab 6.0.1. O algoritmo de 

Runge-Kutta foi empregado para a solução numérica do sistema de equações diferenciais, e os 

parâmetros cinéticos do modelo de Andrews-Levenspiel (𝜇𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆, 𝐾𝐼𝑆, 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 e 𝑛) foram 

estimados por meio de um algoritmo genético (AG). Este algoritmo avalia a capacidade de uma 
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coleção de estimativas de parâmetros para a aptidão em resolver a tarefa de minimização dada. 

Segundo Yao e Sethares (1994) o AG é um tipo de busca “aleatória” estruturada que imita o 

processo de evolução biológica, em que a cada geração (passo de tempo do algoritmo), os 

cromossomos mais aptos podem cruzar e dar origem a descendentes (novo parâmetro 

estimados), que formam a base para a próxima geração. No presente trabalho foi utilizado o 

AG com 10 gerações e o método dos mínimos quadrados foi utilizado para encontrar o melhor 

ajuste entre os dados calculados e experimentais. 

Duas abordagens foram utilizadas para comparar modelos intrínsecos e não intrínsecos. 

A abordagem qualitativa baseou-se na realização de inspeção visual. Enquanto a abordagem 

quantitativa reduz a medida de qualidade a um único número, por meio de índices estatísticos 

(MURRAY-SMITH, 1998). Para as simulações BA e BA-VHG, o desvio padrão residual 

(RSD, do inglês residual standard deviation), o coeficiente de desigualdade de Theil (TIC, do 

inglês Theil’s inequality coefficient), o erro quadrático médio (RMSE, do inglês root mean 

square error) e o erro relativo (REL, do inglês relative error) foram os critérios estatísticos 

utilizados para avaliar a capacidade preditiva do modelo (abordagem quantitativa), conforme 

mostrado nas Equações 4.24, 4.25, 4.26 e 4.27, respectivamente (ALVARADO; GARCIA, 

2018; ATALA, 2001; HVALA et al., 2005). 

𝑅𝑆𝐷(%) =
√

1
𝑁𝑃

∑ (𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2𝑁𝑃
𝑘=1

𝑐̅
× 100 

(4.24) 

𝑇𝐼𝐶 =

√∑ (𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2𝑁𝑃
𝑘=1

√∑ (𝑐𝑘)2𝑁𝑃
𝑘=1 + √∑ (𝑐̂𝑘)2𝑁𝑃

𝑘=1

 (4.25) 

𝑅𝑀𝑆𝐸 =

√∑ (𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2𝑁𝑃
𝑘=1

𝑁𝑃
 

(4.26) 

𝑅𝐸𝐿 = √
∑ ((𝑐𝑘 − 𝑐̂𝑘)2/𝑐𝑘

2)
𝑁𝑃
𝑘=1

𝑁𝑃
 

(4.27) 

em que 𝑁𝑃 é o número de dados experimentais coletados em cada ensaio, 𝑐𝑘 e 𝑐̂𝑘 são os dados 

experimentais e preditos para a k-ésima amostra e 𝑐̅ é a média dos dados experimentais. 
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4.3. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

4.3.1. Estimativa de parâmetros cinéticos na fermentação alcoólica 

A Tabela 4.2 mostra os parâmetros de rendimento obtidos para os processos em 

batelada (B) e batelada alimentada (BA), juntamente com os parâmetros cinéticos estimados a 

partir da fermentação em batelada usando os modelos não intrínseco e intrínseco. Diferentes 

valores de 𝑌𝑋/𝑆 e 𝑌𝐸/𝑆 foram obtidos para os modelos intrínseco e não intrínseco, devido à 

menor quantidade de substrato considerada pelo modelo intrínseco (BORZANI, 2008). Os 

parâmetros cinéticos do modelo de Andrews (1968) não apresentaram diferenças 

estatisticamente significativas.  

Tabela 4.2 – Parâmetros cinéticos e de rendimentos obtidos para os processos em batelada (B) e batelada 

alimentada (BA), utilizando os modelos intrínseco e não intrínseco. 

Modo de 

operação 

Tipo de 

modelo 

µmax*         

(h-1) 

KS*       

(g L-1) 

KIS*         

(g L-1) 

YE/S                 

(gE gS
-1) 

YX/S             

(gX gS
-1) 

B 
Não 

intrínseco 
0,100± 0,001 71,3± 5,1 122,1± 5,0 0,455±0,004 0,0423±0,0001 

B Intrínseco 0,100± 0,001 70,7± 5,0 123,8±4,9 0,482±0,003 0,0459±0,0002 

BA 
Não 

intrínseco 
0,100± 0,001 71,3± 5,1 123,8± 4,9 0,469±0,004 0,0410±0,0001 

BA Intrínseco 0,100± 0,001 70,7± 5,0 123,8± 4,9 0,457±0,003 0,0410±0,0002 

*Estimados usando um nível de confiança de 95% (teste t de Student). 

A Figura 4.1 mostra os ajustes dos modelos intrínsecos e não intrínsecos para a 

fermentação em batelada. Pode-se observar que ambos os modelos forneceram ajustes 

satisfatórios aos dados experimentais. Devido à baixa fração de volume celular (𝑉𝑋0/𝑉0 = 9,5%) 

para um processo em batelada, pode-se observar que o modelo não intrínseco foi capaz de 

modelar a fermentação alcoólica com alto nível de concordância com os dados experimentais. 

Portanto, neste caso, o uso do modelo intrínseco não apresentou melhora na predição do 

comportamento dinâmico da fermentação alcoólica, comparado ao modelo clássico não 

intrínseco, corroborando os resultados de Monbouquette (1987). 
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Figura 4.1 – Perfis de concentrações simulados (linhas) e experimentais (símbolos) para fermentação em 

batelada (B): (a) substrato (círculos) e etanol (triângulos); (b) células totais (losangos) e células viáveis 

(quadrados). As linhas sólidas e tracejadas representam os resultados dos modelos intrínsecos e não intrínsecos, 

respectivamente. As barras verticais representam os desvios padrão para cada ponto. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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4.3.2. Simulação da fermentação alcoólica em batelada alimentada 

No estudo cinético da fermentação alcoólica, é usual estimar os parâmetros cinéticos a 

partir de cultivos operando em modo batelada. A utilização destes parâmetros permite simular 

diferentes condições e modos de processo (RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). 

Portanto, simulações do processo em batelada alimentada (BA) foram realizadas usando os 

parâmetros cinéticos obtidos a partir do processo batelada e os parâmetros de rendimento 

mostrados na Tabela 4.2. A Figura 4.2 mostra os perfis de concentrações experimentais e 

simulados para a fermentação BA. Pode-se observar que durante a alimentação do mosto (até 

5 h), a concentração celular total variou de 100,0 a 35,0 g L-1, semelhante ao processo industrial 

(PEREIRA et al., 2018). Portanto, a relação 𝑉𝑋/𝑉 diminuiu de 31,5 para 11%. O modelo não 

intrínseco não foi capaz de representar satisfatoriamente o perfil do substrato durante a fase de 

alimentação, pois este modelo calcula a massa do substrato com base no volume total do reator, 

resultando em concentrações de substrato simuladas menores que os valores experimentais. 

Segundo Monbouquette (1992), os modelos não intrínsecos consideram incorretamente que há 

substrato dentro das células, uma vez que o substrato é consumido ao entrar na célula. Assim, 

para uma melhor modelagem do processo com alta densidade celular (𝑉𝑋/𝑉 >10%), o volume 

celular deve ser desconsiderado no balanço de massa do substrato (baseado apenas no volume 

abiótico). Em relação ao produto (etanol), os modelos intrínseco e não intrínseco foram capazes 

de prever satisfatoriamente o comportamento da concentração durante o processo de 

fermentação. Embora o modelo intrínseco tenha calculado a massa de etanol considerando tanto 

o volume da fase abiótica quanto o volume intracelular, as previsões dos modelos não diferiram 

significativamente, pois ambos utilizaram coeficientes de rendimento global (𝑌𝐸/𝑆) para prever 

o etanol total produzido a partir de o número de células geradas, empregando a razão 𝑌𝑋/𝑆/𝑌𝐸/𝑆 

(Equações 4.12 e 4.20). Portanto, o cálculo de 𝑌𝐸/𝑆 considerando o etanol presente no interior 

das células foi importante não só para a obtenção da eficiência da fermentação alcoólica 

(BERMEJO et al., 2021; BORZANI, 2008; PEREIRA et al., 2018), mas também para a 

modelagem do processo de alta densidade celular. 
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Figura 4.2 – Perfis de concentrações simulados (linhas) e experimentais (pontos) na fermentação em batelada 

alimentada (BA): (a) substrato (círculos) e etanol (triângulos) e (b) células totais (losangos) e células viáveis 

(quadrados). As linhas sólidas e tracejadas representam os resultados dos modelos intrínsecos e não intrínsecos, 

respectivamente. As barras verticais representam os desvios padrão para cada ponto. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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4.3.3. Modelagem da fermentação VHG em batelada alimentada 

A fermentação com elevada concentração de substrato no mosto (VHG) é uma estratégia 

estabelecida para obter altas concentrações de etanol (PULIGUNDLA et al., 2011). Nas 

fermentações VHG em batelada alimentada, o mosto contém maiores concentrações de 

substrato, portanto, tempos de enchimento mais longos devem ser usados para mitigar a inibição 

pelo substrato (VELOSO et al., 2019). Consequentemente, nesse processo, a concentração 

celular permanece elevada por mais tempo, pois a taxa de diluição é mais lenta. Portanto, o 

processo BA-VHG foi modelado usando o modelo cinético de Andrews-Levenspiel para 

descrever o crescimento celular, devido à inibição da levedura pelo etanol. Os parâmetros do 

modelo Andrews (1968) foram os mesmos estimados em batelada (Tabela 4.2), enquanto 

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 e 𝑛 foram obtidos pela rotina de estimativa de parâmetros. Os resultados são 

apresentados na Tabela 4.3, juntamente com os parâmetros de rendimento. Os parâmetros 

cinéticos estimados não apresentaram diferenças estatisticamente significativas. A Figura 4.3 

mostra os perfis de concentrações experimentais e simulados para a fermentação BA-VHG. 

Pela abordagem qualitativa, os modelos intrínseco e não intrínseco forneceram boas previsões 

para 𝐶𝑋, 𝐶𝑉𝑋 e 𝐶𝐸, enquanto para 𝐶𝑆, o modelo intrínseco forneceu uma melhor previsão. 

Tabela 4.3 – Parâmetros cinéticos e de rendimentos obtidos para a fermentação VHG em batelada alimentada 

(BA-VHG), usando os modelos intrínseco e não intrínseco. 

Fermentação 
Tipo de 

modelo 

CEmax*      

(g L-1)  

𝒏*               

(-) 

YE/S 

(gE gS
-1) 

YX/S 

(gX gS
-1) 

BA-VHG Não intrínseco  128,9±4,36 0,755±0,032 0,462±0,001 0,031±0,0011 

BA-VHG Intrínseco 129,8±3,74 0,727±0,036 0,451±0,003 0,031±0,0010 

*Estimados usando um nível de confiança de 95% (teste t de Student). 

Jarzębski, Malinowski e Goma (1989) observaram que em fermentações contínuas com 

reciclo celular, ambos os modelos (intrínseco e não intrínseco) apresentaram os mesmos 

resultados. Esses resultados diferem dos aqui apresentados porque o presente trabalho trata de 

um modo de operação específico para obtenção de etanol de cana-de-açúcar. No processo 

contínuo, a concentração de substrato é alta no início e baixa no estado estacionário, enquanto 

a concentração celular é baixa no início e aumenta seu valor ao longo do processo até atingir o 

estado estacionário. No processo em batelada alimentada, 𝐶𝑆 é baixa no início (aumenta com a 

adição do mosto) e 𝐶𝑋 é alta no início, diminuindo com a adição do mosto. Portanto, durante a 

fase de alimentação da fermentação em batelada alimentada, quando os valores de 𝐶𝑋 e 𝐶𝑆 são 

altos, a diferença entre os modelos torna-se mais pronunciada. 
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Figura 4.3 – Perfis de concentração simulados (linhas) e experimentais (pontos) para a fermentação VHG em 

batelada alimentada (BA-VHG): (a) substrato (círculos) e etanol (triângulos); (b) células totais (losangos) e 

células viáveis (quadrados). As linhas sólidas e tracejadas representam os resultados dos modelos intrínsecos e 

não intrínsecos, respectivamente. As barras verticais representam os desvios padrão para cada ponto. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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4.3.4. Comparações de índices estatísticos 

Como a concentração do substrato apresentou maior diferença pela abordagem 

qualitativa, a abordagem quantitativa foi aplicada apenas na predição de 𝐶𝑆. A Tabela 4.4 

mostra os índices estatísticos para o substrato utilizados para avaliar os modelos intrínsecos e 

não intrínsecos nas fermentações BA e BA-VHG. Quanto menores os valores de RMSE, REL, 

RSD e TIC, melhor a concordância entre os dados medidos e calculados (HVALA et al., 2005). 

Pode-se observar que para todos os índices estatísticos os menores valores foram obtidos para 

o modelo intrínseco, indicando uma melhor predição para o substrato em relação ao modelo 

não intrínseco.  

Tabela 4.4 – Índices estatísticos para o substrato utilizado para avaliar os modelos intrínseco e não intrínseco 

nas fermentações em batelada alimentada (BA) e em batelada alimentada VHG (BA-VHG). 

 
Batelada alimentada             

(BA) 

 Batelada alimentada VHG 

(BA-VHG) 

Índices 

estatísticos 

Não intrínseco 

(Modelo 1) 

Intrínseco 

(Modelo 2) 

 Não intrínseco 

(Modelo 1) 

Intrínseco 

(Modelo 2) 

RSD (%) 10,58 6,51  12,24 6,04 

TIC (-) 0,05 0,03  0,06 0,03 

RMSE (g L–1) 1,80 1,11  2,10 1,02 

REL (-) 0,42 0,26  0,21 0,09 

 

Apesar das diferenças de previsão para o substrato, tanto a abordagem intrínseca quanto 

a não intrínseca mostram a tendência dos principais componentes da fermentação alcoólica, 

podendo ser utilizadas para fins de simulação. No entanto, modelos matemáticos são 

amplamente utilizados em rotinas de otimização (RIVERA et al., 2017; SONEGO et al., 2018; 

VELOSO et al., 2019) e no controle da fermentação alcoólica (ALVARADO; GARCIA, 2018; 

KUMAR et al., 2019; PETRE; SELIŞTEANU; ROMAN, 2021). Na fermentação em batelada 

alimentada, por exemplo, a otimização do processo pode ser feita variando o tempo de 

enchimento da dorna, a fim de manter a concentração de substrato na dorna abaixo de                

150 g L-1 (concentração em que a inibição se torna mais pronunciada) (THATIPAMALA; 

ROHANI; HILL, 1992). Nesse caso, o uso do modelo não intrínseco pode encontrar uma 

condição ótima em que a concentração máxima de substrato na dorna esteja abaixo da faixa de 

inibição (150 g L-1), quando na verdade isso não é observado experimentalmente, o que 

impactaria na produtividade em etanol. Enquanto uma otimização realizada com o modelo 

intrínseco proposto no presente trabalho resultaria em uma condição mais confiável.  
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Na fermentação VHG, uma maior quantidade de substrato é processada e, portanto, 

maior produção de etanol é obtida (>120 g·L-1), resultando em redução do volume de vinhaça 

e do consumo de vapor na destilação, além de economia de insumos (ácido sulfúrico e 

antibióticos), água e equipamentos de processo (AMORIM et al., 2011). Porém, quanto maior 

a 𝐶𝑆, maior o tempo necessário para converter o substrato em produto, levando a uma menor 

produtividade do processo, ou seja, a quantidade de etanol produzida por unidade de tempo. 

Índices de produtividade adequados em processos VHG podem ser restabelecidos sob condição 

de HCD, em que uma maior concentração de células aumenta a taxa de conversão de substrato 

em produto. Muitos estudos têm aplicado estratégias para melhorar a fermentação VHG, como 

variação da temperatura do caldo de fermentação (RIVERA et al., 2017), remoção do etanol 

(inibidor) (SONEGO, 2016) e adaptação da levedura a baixas temperaturas (CRUZ, 2015). 

Segundo Amorim et al. (2011), existem vários desafios científicos a serem resolvidos para a 

aplicação da fermentação VHG do ponto de vista industrial. A utilização de um modelo 

matemático adequado para representar este processo torna-se essencial para obter melhorias nas 

rotinas de otimização e controle. Portanto, para uma representação mais fiel do processo, o alto 

volume da célula não pode ser negligenciado no desenvolvimento do balanço de massa. 

4.4. CONCLUSÕES 

O volume ocupado pelas células deve ser considerado no desenvolvimento do balanço 

de massa das fermentações em batelada alimentada com alta densidade celular (HCD), 

especialmente sob condições VHG. O modelo intrínseco desenvolvido melhorou a predição do 

perfil do substrato para este tipo de processo em comparação com um modelo convencional não 

intrínseco. Assim, a utilização do modelo proposto como ferramenta de otimização do processo 

pode fornecer condições ótimas de operação mais precisas, evitando erros na previsão do 

substrato, que em altas concentrações podem causar inibição celular e, consequentemente, 

diminuir a produtividade em etanol. Portanto, o modelo proposto fornece uma alternativa mais 

confiável para aplicação em estratégias de otimização e controle, podendo contribuir para a 

superação de desafios que impedem a aplicação da fermentação alcoólica VHG em batelada 

alimentada em escala industrial, resultando em redução dos custos do processo. 
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5.1. INTRODUÇÃO 

A maioria dos estudos modelou a fermentação alcoólica em batelada alimentada a partir 

de sacarose usando uma concentração celular fixa (CAMARGOS; MORAES; OLIVEIRA, 

2020; GUIDINI et al., 2014; LEMOS et al., 2020; SONEGO et al., 2016; VELOSO et al., 

2019). Nesse caso, modelos obtidos a partir de baixas concentrações celulares podem levar a 

previsões incorretas quando extrapolados para fermentação em altas concentrações celulares 

(MONBOUQUETTE, 1992). Na fermentação alcoólica em batelada alimentada, a maior 

concentração de células ocorre no início do processo (inóculo), pois a suspensão de células é 

posteriormente diluída pela adição de mosto. Este processo específico de alimentação gradual 

do mosto ao inóculo é implementado para evitar efeitos negativos no crescimento celular e na 

produção de etanol causados por altas concentrações de substrato (BASSO; BASSO; ROCHA, 

2011). Sonego et al. (2018) estudaram diferentes tempos de alimentação do mosto ao creme de 

levedura (inóculo), destacando a importância dessa estratégia de alimentação gradual para 

evitar o acúmulo de substrato no caldo. Guidini et al. (2014) usaram um planejamento 

experimental para determinar as condições ideais para concentração de células no inóculo               

(~130 g L-1), concentração de substrato no mosto (257 g L-1) e tempo de enchimento do reator 

(6 h), destacando a importância dessas variáveis no processo de fermentação alcoólica em 

batelada alimentada. No entanto, até onde sabemos, existem poucos estudos de modelagem 

matemática na literatura que investigaram as influências do tamanho do inóculo e da 

temperatura do caldo na fermentação alcoólica em condições de altas concentrações de 

substrato alimentado (VHG). Portanto, o objetivo do presente capítulo foi modelar a 

fermentação alcoólica em batelada alimentada usando diferentes tamanhos de inóculo, nas 

temperaturas de 28, 30, 32 e 34 °C. Para isso, foi utilizado um modelo cinético híbrido 

considerando inibições por substrato, etanol e células. Para cada temperatura (T), foram 

realizadas fermentações em batelada alimentada com diferentes tamanhos de inóculo (50, 75, 

100 e 125 g L-1), com concentrações de substrato no mosto de 296 g L-1 ART. Dados de 

fermentações com altas concentrações de substrato no mosto (258–436 g L-1 ART) obtidos no 

trabalho de Veloso et al. (2019), também foram utilizados. Simulações e validações 

experimentais foram realizadas para condições de VHG e alta densidade celular (HCD), a fim 

de mostrar a aplicabilidade do modelo em condições diferentes daquelas utilizadas para obter 

os parâmetros cinéticos. 
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5.2. MATERIAIS E MÉTODOS 

5.2.1. Microrganismo e meio de cultura 

O microrganismo produtor de etanol utilizado neste estudo foi a cepa de levedura 

industrial liofilizada S. cerevisiae Y-904. Para simular o melaço de cana industrial diluído com 

caldo de cana-de-açúcar, o mosto (volume de 1,4 L) foi composto pelos seguintes reagentes 

analíticos: sacarose (281,0 g L-1, equivalente a 296,0 g L-1 ART), KH2PO4 (9,6 g L-1), 

MgSO4.7H2O (2,4 g L-1), extrato de levedura (11,7 g L-1) e ureia (9,1 g L-1). O pH inicial do 

mosto foi ajustado para 4,6 por adição de solução de ácido clorídrico 1 M. Nas fermentações 

experimentais de validação, o mosto apresentou concentrações de sacarose de 413,92, 365,07, 

317,84 e 280,92 g L-1 (equivalentes a 435,71, 384,28, 334,57 e 295,71 g L-1 ART, 

respectivamente). 

5.2.2. Procedimento experimental 

Um total de dezesseis fermentações em batelada alimentada foram realizadas a 28, 30, 

32 e 34 °C, com tamanhos de inóculo (𝐶𝑋0) de 50, 75, 100 e 125 g L-1. As fermentações foram 

realizadas em um biorreator tipo torre com volume de trabalho de 2 L, composto por uma parte 

superior transparente (vidro borossilicato) e uma base encamisada (aço inoxidável). As 

dimensões do biorreator são 47,7 cm de altura total, 30,3 cm de altura do líquido e 9,2 cm de 

diâmetro interno. A Figura 5.1 mostra uma ilustração esquemática do equipamento e da 

metodologia empregada nas fermentações em batelada alimentada. 

A levedura liofilizada foi primeiramente hidratada em 0,6 L de água destilada (inóculo, 

correspondente a 30% do volume de trabalho do biorreator), sem qualquer substrato ou etanol 

(𝐶𝐸0=𝐶𝑆0=0,0 g L-1). O inóculo foi mantido sob agitação e temperatura constantes no biorreator 

durante 20 min, a fim de aclimatar a levedura. O mosto (1,4 L, correspondente a 70% do volume 

de trabalho do biorreator) foi então alimentado a uma vazão volumétrica constante (F), usando 

uma bomba peristáltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow). Para os cultivos a 28, 30, 32 e 34 °C 

as vazões de alimentação foram 0,175; 0,233; 0,255 e 0,280 L h-1, respectivamente, obtido do 

trabalho de Veloso et al. (2019). A agitação mecânica (250 rpm) foi fornecida por um sistema 

motor/impelidor para garantir a homogeneização do caldo de fermentação. A temperatura foi 

mantida constante usando um banho termostático (SL-152, Solab) que recirculou água através 

da camisa do biorreator. Um termômetro digital (MT 512, Full Gauge) foi usado para medir 
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continuamente a temperatura. Um agente antiespumante comercial (Qualifoam, diluído a 30% 

m m-1) foi adicionado quando necessário, a fim de reduzir o excesso de espuma. 

Figura 5.1 – Ilustração esquemática das duas etapas da fermentação alcoólica em batelada alimentada realizadas 

no presente estudo. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

5.2.3. Metodologia analítica 

As amostras foram centrifugadas a 10.414 × g e 4 °C por 10 min, e a massa celular foi 

lavada, centrifugada novamente e seca a 60 °C até que a massa de sedimento seco fosse 

constante (SONEGO et al., 2016). A concentração de células totais (𝐶𝑋) foi determinada a partir 

da massa de sedimento seco. A concentração de células viáveis (𝐶𝑉𝑋) foi obtida multiplicando-

se 𝐶𝑋 pela porcentagem de células viáveis, determinada pelo método de coloração com azul de 

metileno (LEE; ROBINSON; WANG, 1981), utilizando uma câmara de Neubauer (Bright Line, 

Boeco Germany) e um microscópio óptico (BX 50F -3, Olimpo). 

As concentrações de etanol, sacarose, glicose e frutose no sobrenadante foram 

determinadas por cromatografia líquida de alta eficiência (CLAE), utilizando um cromatógrafo 

(Modelo 717plus Autosampler, Waters, EUA) equipado com uma coluna Sugar-Pak I             

(300 × 6,5 mm, 10 μm, Waters) mantida a 80 °C e um detector de índice de refração (Modelo 

2414, Waters, EUA) operado a 40 °C. O eluente foi água ultrapura contendo 50 mg L-1 de 
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EDTA de cálcio (hidrato de etilenodiaminotetraacetato de cálcio dissódico), com vazão de    

0,50 mL min-1. Soluções de sacarose, glicose, frutose e etanol foram utilizadas como padrões, 

em concentrações entre 0,1 e 8,0 g L-1, preparadas a parir dos reagentes analíticos puros. 

5.2.4. Modelagem matemática 

Um modelo matemático considerando a produção de etanol associada ao crescimento 

celular foi desenvolvido a partir dos balanços de massa para células totais (X), células viáveis 

(VX), etanol (E) e substrato (S), juntamente com o balanço de massa total, resultando em cinco 

equações diferenciais (Equações 5.1–5.5). O balanço de massa celular total (Equação 5.1) leva 

em consideração as novas células formadas a partir de células viáveis (𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋) e a quantidade 

de células totais diluídas pela adição de mosto (𝐶𝑋 ∙ 𝐹/𝑉). Durante a alimentação do mosto 

(fase de alimentação), há variação do volume de caldo (F≠0). Na segunda etapa (fase de 

batelada), não há variação do volume de caldo, pois todo o mosto já foi alimentado (F=0) 

(CAMARGOS; MORAES; OLIVEIRA, 2020; LEMOS et al., 2020; SONEGO et al., 2018; 

VELOSO et al., 2019). 

𝑑𝐶𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 −

𝐹

𝑉
∙ 𝐶𝑋 (5.1) 

𝑑𝐶𝑉𝑋

𝑑𝑡
= (𝜇 −

𝐹

𝑉
) ∙ 𝐶𝑉𝑋 (5.2) 

𝑑𝐶𝑆

𝑑𝑡
=

(𝐶𝑆𝑚 − 𝐶𝑆) ∙ 𝐹/𝑉 + 𝜇𝐶𝑉𝑋 ∙ (𝐶𝑆/𝜌𝐵 − 1/𝑌𝑋/𝑆)

(1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (5.3) 

𝑑𝐶𝐸

𝑑𝑡
=

((𝑌𝑋/𝑆/𝑌𝐸/𝑆) + 𝐶𝐸 ∙ (1 − 𝛾𝐸)/𝜌𝐵) ∙ 𝜇𝐶𝑉𝑋 − (𝐹/𝑉) ∙ 𝐶𝐸

(1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (5.4) 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹 (5.5) 

em que 𝐶𝑋 é a concentração celular total (g L-1), μ é a velocidade específica de crescimento celular   

(h-1), 𝐶𝑉𝑋 é a concentração de células viáveis (g L-1), F é a vazão de alimentação de mosto (L h-1), 

V é o volume de caldo (L), 𝐶𝑆 é a concentração de substrato limitante (ART) (g L-1), 𝐶𝑆𝑚 é a 

concentração de substrato no mosto (g L-1), 𝐶𝐸 é a concentração de etanol (g L-1), 𝑌𝑋/𝑆 é o coeficiente 

de rendimento de substrato a células (gX gS
-1), 𝑌𝐸/𝑆 é o coeficiente de rendimento de substrato a 

etanol (gE gS
-1), 𝜌𝐵 é a densidade da levedura em gramas de massa seca por unidade de volume de 
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célula úmida (g L-1) e 𝛾𝐸 é o coeficiente de partição de equilíbrio para o etanol (adimensional). 

Valores de 𝜌𝐵=390 g L-1 e 𝛾𝐸=0,78 foram obtidos da literatura (MONBOUQUETTE, 1992, 1987). 

O crescimento celular foi descrito por um modelo cinético híbrido (Equação 5.6), 

derivado dos modelos de Andrews (1968), Levenspiel (1980) e Lee-Pollard-Coulman (1983), 

considerando as inibições por substrato, produto e células: 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 ∙
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

∙ (1 −
𝐶𝐸

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥
)

𝑛

∙ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥
)

𝑚

 
(5.6) 

em que 𝜇𝑚𝑎𝑥 é a velocidade específica máxima de crescimento celular (h-1), 𝐾𝑆 é a constante de 

saturação (g L-1), 𝐾𝐼𝑆 é a constante de inibição pelo substrato (g L-1), 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 é a concentração 

máxima de etanol após a qual o crescimento celular cessa (g L-1), 𝑛 é a potência de inibição do 

produto (adimensional), 𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 é a concentração celular máxima após a qual o crescimento celular 

cessa (g L-1) e 𝑚 é a potência de inibição da célula (adimensional). 

Os coeficientes 𝑌𝐸/𝑆 foram determinados usando a Equação 5.7: 

𝑌𝐸/𝑆 =
𝐶𝐸𝑓

∙ 𝑉𝑓 ∙ (1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋𝑓/𝜌𝐵) − 𝐶𝐸0 ∙ 𝑉0 ∙ (1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋0/𝜌𝐵)

𝑉𝑀 ∙ 𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑆0 ∙ 𝑉0 ∙ (1 − 𝐶𝑋0/𝜌𝐵) − 𝐶𝑆𝑓
∙ 𝑉𝑓 ∙ (1 − 𝐶𝑋𝑓/𝜌𝐵)

 (5.7) 

em que os subscritos “0” e “f” referem-se aos tempos inicial e final do processo, 

respectivamente. 

5.2.5. Estimativa de parâmetros e validação do modelo 

A Figura 5.2 mostra um fluxograma que descreve o procedimento para estimativa dos 

parâmetros usando dados de fermentações em batelada alimentada sob duas condições: (1) alta 

concentração de substrato no mosto (VHG) com 𝐶𝑋0 constante (dados de Veloso et al. (2019)), 

e (2) alta densidade celular (HCD) com 𝐶𝑆𝑚 constante. Correlações matemáticas obtidas a partir 

dos parâmetros estimados foram estabelecidas para parametrizar os comportamentos de 𝑚 e 

𝑌𝑋/𝑆, sendo essas correlações utilizadas para validar as simulações nas condições VHG e HCD. 

O coeficiente de rendimento celular (𝑌𝑋/𝑆) e o parâmetro de potência de inibição da 

célula (𝑚) foram estimados por meio de um algoritmo genético utilizando o software Scilab  

(v. 6.1.1). Os parâmetros 𝜇𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆, 𝐾𝐼𝑆, 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 e 𝑛 foram obtidos do trabalho de Veloso et al. 

(2019) e encontram-se apresentados na Tabela 5.1. O valor do parâmetro 𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 utilizado no 

modelo cinético foi de 320,0 g L-1, conforme indicado por Monbouquette (1992). 
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Figura 5.2 – Fluxograma descrevendo o procedimento de estimativa de parâmetros e a simulação da 

fermentação alcoólica em batelada alimentada sob condições de VHG e HCD. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Tabela 5.1 – Parâmetros utilizados na modelagem cinética da fermentação alcoólica em batelada alimentada 

com diferentes tamanhos de inóculo. 

T 

(°C) 

µmax
a 

(h-1) 

KS
a 

(g L-1) 

KIS
a 

(g L-1) 

CEmax
a 

(g L-1) 

28 0,157 19,98 170,0 139,7 

30 0,177 20,72 170,7 119,2 

32 0,195 40,13 170,7 105,0 

34 0,220 78,55 170,5 99,7 
aValores obtidos do trabalho de Veloso et al. (2019) 
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O desvio padrão residual (RSD, do inglês residual standard deviation, Equação 5.8) foi 

utilizado como critério estatístico para avaliação da capacidade preditiva do modelo: 

𝑅𝑆𝐷(%) =
√

1
𝑁𝑃

∑ (𝑐𝑘 – 𝑐̂𝑘)2𝑁𝑃
𝑘=1

𝑐̅
× 100 

(5.8) 

em que 𝑁𝑃 é o número de dados experimentais, 𝑐𝑘 e 𝑐̂𝑘 são as concentrações experimentais e 

previstas, respectivamente, de células totais, células viáveis, substrato e etanol, para a k-ésima 

amostra e 𝑐̅ é a média das concentrações experimentais. 

5.3. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

Modelos matemáticos cinéticos têm sido progressivamente adaptados para representar 

várias condições do processo fermentativo. O modelo cinético de Monod (1949) é o modelo 

mais simples para descrever o crescimento celular sem nenhum tipo de inibição. Quando os 

processos são conduzidos na presença de inibidores, termos adicionais devem ser incluídos no 

modelo Monod (1949), a fim de representar satisfatoriamente a cinética do processo. No 

modelo de Andrews (1968), um termo de inibição pelo substrato é adicionado ao modelo de 

Monod. Da mesma forma, o modelo de Levenspiel (1980) descreve a cinética microbiana sob 

condições de inibição pelo produto. A inibição celular também pode ser representada pela 

inclusão de um termo de inibição no modelo Monod (1949), conforme relatado por Lee, Pollard 

e Coulman (1983). No presente trabalho, foi utilizado um modelo de crescimento celular não 

estruturado e não segregado (Equação 5.6), que consiste em uma equação simples para prever 

um processo complexo (crescimento celular sob diferentes condições de inibição). Mesmo 

considerando os três tipos de inibição mencionados acima, melhorias adicionais ainda devem 

ser feitas no modelo para permitir a previsão do comportamento do processo em uma ampla 

gama de condições experimentais de T, 𝐶𝑆𝑚 e 𝐶𝑋0 que afetam a cinética microbiana. Parâmetros 

que dão peso exponencial à inibição por produto e células (𝑛 e 𝑚, respectivamente), quando 

fixados, não podem representar diferentes condições de inibição. O parâmetro 𝑛 do modelo 

cinético (Equação 5.6) dá peso à inibição pelo produto (LEVENSPIEL, 1980) e pode ser 

correlacionado com a concentração de etanol no caldo em uma ampla faixa (80 a 135 g L-1) 

(VELOSO et al., 2019). Analogamente à potência de inibição pelo produto (𝑛), o parâmetro 𝑚 

deve ser corrigido para que o modelo seja capaz de representar o processo sob diferentes 

condições de temperatura e tamanho do inóculo. 
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5.3.1. Estimativa dos parâmetros 𝒎 e 𝒀𝑿/𝑺 

A Figura 5.3 mostra a modelagem cinética para as dezesseis fermentações em batelada 

alimentada com 𝐶𝑆𝑚=296 g L-1 e diferentes tamanhos de inóculo (50, 75, 100 e 125 g L-1), a 

28, 30, 32 e 34 °C. Os resultados mostraram que o modelo cinético híbrido proposto 

proporcionou um excelente ajuste aos dados experimentais. A Tabela 5.2 apresenta os 

parâmetros estimados (𝑚 e 𝑌𝑋/𝑆) e os principais resultados para cada condição. 

Tabela 5.2 – Principais resultados encontrados para cada condição avaliada. 

T 

(°C) 

na 

(-) 

CX0 

(g L-1) 

mb 

(-) 

YX/S
b 

 (gX gS
-1) 

YE/S 

(gE gS
-1) 

PE 

(g L-1 h-1) 

AP 

(%) 

28 

0,28 50,9 7,92 ± 1,16 0,0260 ± 0.0031 0,457 7,68 - 

0,25 79,6 4,49 ± 0,55 0,0364 ± 0.0034 0,448 8,38 9,1 

0,25 98,7 3,49 ± 0,50 0,0402 ± 0.0042 0,443 9,02 17,7 

0,25 124,1 2,34 ± 0,54 0,0452 ± 0.0068 0,451 9,26 20,7 

30 

0,28 54,9 7,63 ± 1,420 0,0268 ± 0.0037 0,463 8,09 - 

0,27 77,8 4,28 ± 0,51 0,0364 ± 0.0029 0,456 9,40 16,2 

0,27 103,3 2,87 ± 0,43 0,0417 ± 0.0034 0,453 10,67 31,9 

0,31 125,2 2,23 ± 0,49 0,0466 ± 0.0061 0,467 11,02 36,2 

32 

0,26 50,8 6,79 ± 1,18 0,0271 ± 0.0030 0,451 8,03 - 

0,25 80,4 3,62 ± 0,66 0,0350 ± 0.0037 0,446 9,40 16,7 

0,28 106,0 2,16 ± 0,69 0,0410 ± 0.0060 0,463 10,67 34,6 

0,30 128,9 1,63 ± 0,60 0,0440 ± 0.0070 0,466 11,02 37,0 

34 

0,25 51,9 3,79 ± 1,23 0,0250 ± 0.0030 0,449 9,10 - 

0,28 81,6 1,90 ± 0,81 0,0365 ± 0.0048 0,457 10,00 9,9 

0,30 103,4 1,11 ± 0,78 0,0410 ± 0.0067 0,463 10,88 19,6 

0,31 126,3 0,79 ± 0,46 0,0440 ± 0.0050 0,466 11,01 21,0 

aValores obtidos do trabalho de Veloso et al. (2019); bEstimado com nível de confiança de 95% (teste t de Student); 

PE: produtividade volumétrica em etanol; AP: aumento percentual da produtividade em relação à condição     

𝐶𝑋0=50 g L-1 em cada temperatura. 
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Figura 5.3 – Perfis de concentração simulados (linhas) e experimentais (símbolos) de etanol (triângulos), 

substrato (círculos), células totais (quadrados) e células viáveis (losangos) para tamanhos de inóculo de 50, 75, 

100 e 125 g L-1, a temperaturas de (a) 28 °C, (b) 30 °C, (c) 32 °C e (d) 34 °C 
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Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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O parâmetro 𝑚 mostrou dependência do tamanho do inóculo e da temperatura. O 

aumento do tamanho do inóculo levou a um aumento da taxa de consumo de substrato, 

resultando em maior produtividade em etanol. No entanto, o aumento percentual na 

produtividade (AP) tendeu à estabilidade para todos os experimentos com 𝐶𝑋0=125 g L-1, 

indicando que para 𝐶𝑋0 acima de 100 g L-1, o aumento do tamanho do inóculo não contribuiu 

proporcionalmente para o aumento da produtividade em etanol. De acordo com a literatura, 

altas densidades celulares podem afetar a produtividade do processo (CYSEWSKI; WILKE, 

1978; LEE; POLLARD; COULMAN, 1983; WESTMAN; FRANZÉN, 2015). Esse 

comportamento pode ser quantificado usando o parâmetro de potência de inibição da célula 

(𝑚), que fornece uma indicação de quão fortemente o termo de inibição afeta a velocidade 

específica de crescimento celular (LEE; POLLARD; COULMAN, 1983). Observou-se que 

para cada temperatura, o parâmetro 𝑚 diminuiu com o aumento de 𝐶𝑋0. Segundo Jarzębski, 

Malinowski e Goma (1989) o crescimento celular é prejudicado devido à dificuldade de acesso 

aos nutrientes, limitações de espaço e interações celulares em condições de altas concentrações 

celulares, levando a cinéticas e composições diferentes das normalmente encontradas. A alta 

densidade celular leva a uma menor disponibilidade de nutrientes por célula, induzindo 

alterações na fisiologia celular que causam baixa velocidade específica de crescimento celular 

(WESTMAN; FRANZÉN, 2015). Avbelj et al. (2015) estudaram a cinética de interação da 

levedura S. cerevisiae, concluindo que os microrganismos podem interagir e se comunicar entre 

si. Esse mecanismo de comunicação permite que os microrganismos determinem a densidade 

populacional, estimulando mudanças no comportamento celular. Portanto, a variação de 𝑚 com 

𝐶𝑋0 está de acordo com outros estudos relatados na literatura. O parâmetro 𝑚 também foi 

estimado para o conjunto de dados de diferentes concentrações de substrato no mosto (dados 

de Veloso et al. (2019)), mas neste caso não foi observada dependência com 𝐶𝑆𝑚 (dados não 

mostrados). Uma ampla coleção de equações predefinidas foi testada para encontrar a melhor 

correlação entre o parâmetro 𝑚 e as variáveis 𝐶𝑋0 e T. Os testes de correlação otimizados foram 

realizados usando o software Matlab (v. R2017a). O critério de seleção da correlação baseou-

se na minimização da soma dos quadrados dos resíduos. A melhor correlação (Equação 5.9) 

entre 𝐶𝑋0 e T para prever 𝑚 foi obtida usando os dados da Tabela 5.2, com um coeficiente de 

determinação quadrático (R2) de 0,98 e um coeficiente de determinação quadrático ajustado 

(Ra
2) de 0,97. 
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𝑚(𝑇, 𝐶𝑋0) = (361 ± 83) ∙ (𝑒
(

3,21±0,75
𝐶𝑋0

 −(0,0343±0,0005)∙𝑇)
−

10,8 ± 2,6

𝑇
) (5.9) 

O coeficiente de rendimento celular (𝑌𝑋/𝑆) aumentou com o aumento de 𝐶𝑋0, mas 

diferente do parâmetro 𝑚, não apresentou variações com a temperatura de fermentação. 

Comportamento semelhante foi relatado em outros estudos, em uma faixa de temperatura 

próxima a do presente trabalho (AMILLASTRE et al., 2012; PHISALAPHONG; 

SRIRATTANA; TANTHAPANICHAKOON, 2006). O modelo proposto (Equações 5.1–5.6) 

foi ajustado aos dados experimentais para seis condições de batelada alimentada, relatadas no 

trabalho de Veloso et al. (2019) (denominada FB1 a FB6), com 𝐶𝑋0=50 g L-1 e diferentes 

condições de concentração de substrato no mosto (𝐶𝑆𝑚) para estimar o parâmetro 𝑌𝑋/𝑆 (Tabela 

5.3). Neste caso, o parâmetro correspondente 𝑚 foi calculado usando a correlação proposta 

(Equação 5.9). Conforme apresentado na Tabela 5.3, o parâmetro 𝑌𝑋/𝑆 também apresentou 

variação com 𝐶𝑆𝑚, concordando com resultados relatados na literatura (PEREIRA et al., 2013; 

PHISALAPHONG; SRIRATTANA; TANTHAPANICHAKOON, 2006; VELOSO et al., 

2019). Assim, foi possível avaliar como o parâmetro 𝑌𝑋/𝑆 mudou com o tamanho do inóculo 

(𝐶𝑋0) e a concentração do substrato no mosto (𝐶𝑆𝑚). Uma ampla coleção de equações 

predefinidas foi testada para correlacionar 𝑌𝑋/𝑆 com as variáveis 𝐶𝑆𝑚 e 𝐶𝑋0, usando o software 

Matlab. O critério de escolha da melhor correlação baseou-se na minimização da soma dos 

quadrados dos resíduos. A melhor equação (Equação 5.10), com R2=0,96 e Ra
2=0,95, foi obtida 

correlacionando 𝐶𝑆𝑚 e 𝐶𝑋0 para predição de 𝑌𝑋/𝑆 usando dados das Tabelas 5.2 e 5.3. 

Tabela 5.3 – Parâmetros estimados para modelagem da fermentação alcoólica em batelada alimentada em 

diferentes temperaturas e com diferentes concentrações de substrato no mosto. 

Fermentaçãoa T (°C) CSm (g L-1) m (-) 𝐘𝐗/𝐒
b (gX gS

-1) 
PE 

(g L-1 h-1) 

FB1 28 257,1 7,95 0,0244 ± 0,0003 7,94 

FB2 30 259,3 7,46 0,0254 ± 0,0003 8,49 

FB3 32 256,7 6,47 0,0233 ± 0,0004 9,29 

FB4 28 436,3 7,95 0,0184 ± 0,0002 4,99 

FB5 30 375,1 7,46 0,0220 ±0,0003 6,79 

FB6 32 334,6 6,47 0,0225 ± 0,0005 8,19 

aDados obtidos do trabalho de Veloso et al. 2019; bEstimado com nível de confiança de 95% (teste t de Student). 
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𝑌𝑋/𝑆(𝐶𝑆𝑚, 𝐶𝑋0) =
(𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐶𝑋0) ∙ 10−3

(2,68 ± 0,79) ∙ 𝐶𝑆𝑚 + (2,61 ± 0,63) ∙ 𝐶𝑋0 − (309,8 ± 22,4)
 (5.10) 

Considerando vinte e dois experimentos em batelada alimentada (Tabelas 5.2 e 5.3) e 

os resultados obtidos usando o modelo cinético híbrido em cada ensaio, pode-se verificar que 

as condições experimentais ótimas (que maximizam a produtividade em etanol) são obtidas 

para temperaturas entre 30 e 34 °C e para os maiores valores de 𝐶𝑋0 (125 g L-1). Em relação ao 

parâmetro 𝐶𝑆𝑚, há uma tendência decrescente de produtividade quando a concentração de 

substrato no mosto aumenta, ou seja, na faixa estudada, menores valores de 𝐶𝑆𝑚 levaram a 

maiores 𝑃𝐸. Isso ocorre devido à menor inibição da levedura pelo etanol. No entanto, vale 

ressaltar que outras condições operacionais ótimas podem ser encontradas para fermentação 

alcoólica com remoção do produto de inibição, ou seja, fermentação extrativa (por exemplo, 

stripping, vácuo, solvente), para a qual o modelo cinético híbrido também pode ser usado. 

O Quadro 5.1 mostra alguns trabalhos referentes à fermentação alcoólica em diferentes 

condições de operação. Dentre esses estudos, muitos avaliaram os efeitos da temperatura e da 

elevada concentração de substrato nos parâmetros cinéticos, mas utilizando uma única condição 

inicial de concentração celular (ATALA, 2001; PHISALAPHONG; SRIRATTANA; 

TANTHAPANICHAKOON, 2006; RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). Outros 

autores estudaram o efeito do tamanho do inóculo em diferentes temperaturas, mas não 

avaliaram os efeitos dessas variáveis nos parâmetros cinéticos (CRUZ; RESENDE; RIBEIRO, 

2018; LALUCE et al., 2009). Obter parâmetros cinéticos em uma única condição não é útil 

quando se deseja simular adequadamente a fermentação alcoólica em diferentes condições. 

Conforme discutido anteriormente, com o aumento do tamanho do inóculo, os parâmetros 𝑚 e 

𝑌𝑋/𝑆 variaram. Portanto, a partir da modelagem e correlações (Equações 5.9 e 5.10) propostas 

neste estudo, será possível obter os parâmetros cinéticos em uma ampla faixa de T, 𝐶𝑋0e 𝐶𝑆𝑚. 

 

 

 

 

 



Capítulo V                                                                                                                                88 

 
 

 
 

 

Quadro 5.1 – Compilação de alguns estudos analisando diferentes condições de fermentação alcoólica e 

principais resultados obtidos. 

Referência Modo  
𝑪𝑺 consumido 

(g L-1) 

T  

(°C) 

𝑪𝑿𝟎      

(g L-1) 

Valor máximo 

de 𝑪𝑿 (g L-1) 

Valor máximo 

de 𝑪𝑬 (g L-1) 

Phisalaphong 

et al. (2006) 
Bat.a 220 30–42 0.2 8  80 

Laluce et al. 

(2009) 
Bat. 200 30–40 30–40 45 100 

Pereira et al. 

(2013) 
Bat. 358 27–30 0.4 11 135 

Guidini et al. 

(2014) 

Bat. 

Alim.b 
180 32 50–146 146 100 

Rivera et al. 

(2017) 

Bat. 

Alim. 
291 27–33 80 80 124 

Cruz et al. 

(2018) 

Bat. 

Alim. 
190 24–34 10–40 40  90 

Veloso et al. 

(2019) 

Bat. 

Alim. 
305 28–34 50 50  135 

aBat.: refere-se à operação em modo batelada; bBat. Alim.: refere-se à operação em modo batelada alimentada 

5.3.2. Validação experimental 

A validação do modelo proposto e as correlações (Equações 5.9 e 5.10) empregaram 

quatro fermentações, em diferentes temperaturas, sob condições VHG/HCD. É importante notar 

que essas quatro condições de validação não foram utilizadas para estimar nenhum parâmetro 

do modelo. A Figura 5.4 mostra os perfis de concentração de etanol, substrato, células totais e 

células viáveis obtidas para essas fermentações. As condições de validação (FV) são 

apresentadas na Tabela 5.4. Pode-se observar que o modelo proposto foi capaz de representar 

satisfatoriamente a cinética de fermentação alcoólica em batelada alimentada sob condições 

VHG/HCD. Isso provavelmente ocorreu porque o modelo usou apenas células viáveis (𝐶𝑉𝑋) 

como microrganismo consumidor de substrato e produtor de etanol, enquanto 𝐶𝑋 foi usado 

apenas no termo de inibição celular do modelo cinético (Equação 5.6). Além disso, o modelo 

proposto considerou alterações no comportamento cinético devido a altas concentrações de 

substrato no mosto e altas densidades celulares, utilizando correlações para calcular os 

parâmetros 𝑚 e 𝑌𝑋/𝑆. 
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Tabela 5.4– Condições experimentais para validação do modelo e valores dos parâmetros 𝑚 e 𝑌𝑋/𝑆 obtidos a 

partir das correlações propostas (Equações 5.9 e 5.10, respectivamente). 

Fermentação T (°C) CSm (g L-1) CX0 (g L-1) m (-) 𝐘𝐗/𝐒 (gX gS
-1) 

FV1 28 436,0 112,0 2,81 0,0424 

FV2 30 384,0 105,0 2,92 0,0405 

FV3 32 337,0 100,0 2,42 0,0394 

FV4 34 296,0 85,0 2,00 0,0356 

 

Figura 5.4 – Perfis simulados (linhas completas) e experimentais (símbolos), das concentrações de etanol 

(triângulos), substrato (círculos), células totais (quadrados) e células viáveis (losangos) nas fermentações em 

batelada alimentada com alta concentração de substrato e alta densidade celular: (a) FV1 (T=28 °C,        

𝐶𝑆𝑚=436 g L-1 e 𝐶𝑋0=112 g L-1); (b) FV2 (T=30 °C, 𝐶𝑆𝑚=384 g L-1 e 𝐶𝑋0=105 g L-1); (c) FV3 (T=32 °C, 

𝐶𝑆𝑚=337 g L-1 e 𝐶𝑋0=100 g L-1); e (d) FV4 (T=34 °C, 𝐶𝑆𝑚=296 g L-1 e 𝐶𝑋0=85 g L-1). 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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Conforme mostrado na Figura 5.5, valores baixos de desvio padrão residual (RSD) 

foram obtidos para substrato (<15%), etanol (<10%), células totais (<8,5%) e células viáveis 

(<8,5%). Na engenharia de bioprocessos, valores de RSD <10% são considerados aceitáveis 

(ATALA, 2001). Para as fermentações FV1, FV3 e FV4, os valores de RSD para o substrato 

foram ligeiramente superiores a 10%. No entanto, em estudos de simulação, especialmente para 

a fermentação alcoólica em batelada alimentada, é comum observar maiores desvios para 𝐶𝑆 

(LEMOS et al., 2020; RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). Uma vez que o RSD é uma 

medida de quão bem o modelo representa um conjunto de dados, os baixos valores de RSD 

indicaram que o modelo proposto tem boa robustez preditiva para fermentações em batelada 

alimentada realizadas usando diferentes condições de entrada. 

Figura 5.5 – Valores de RSD obtidos para previsões do modelo nas fermentações em batelada alimentada em 

diferentes temperaturas, sob condições de alta concentração de substrato no mosto (VHG) e alta densidade 

celular (fermentações FV1-FV4). 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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5.4. CONCLUSÕES 

O modelo proposto foi capaz de prever a dinâmica comportamental da fermentação 

alcoólica em batelada alimentada, considerando três tipos de inibição (substrato, etanol e 

células). O uso de correlações matemáticas possibilitou a obtenção de parâmetros de modelo 

que são dependentes de variáveis de processo em amplas faixas de temperatura (28–34 °C), 

concentração de substrato no mosto (258–436 g L-1), tamanho do inóculo (50–125 g L-1) e 

concentração de etanol (80–135 g L-1). Portanto, o modelo proposto contribui para estudos de 

simulação e otimização visando obter condições ótimas de operação para fermentação alcoólica 

em batelada alimentada (considerando temperatura, concentração celular e concentração de 

substrato no mosto), a fim de aumentar a produtividade em operações industriais em condições 

de VHG e HCD.  

 

 

 



 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Capítulo VI 

ANÁLISE TÉRMICA DAS FERMENTAÇÕES 

ALCOÓLICAS CONVENCIONAL E EXTRATIVA 

EM DIFERENTES TEMPERATURAS 
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6.1.  INTRODUÇÃO 

A fermentação a baixa temperatura (abaixo de 32 °C) tem sido amplamente estudada, 

pois com a redução da temperatura, há maior resistência das leveduras ao etanol (CRUZ; 

RESENDE; RIBEIRO, 2021; DIAS et al., 2012; PHISALAPHONG; SRIRATTANA; 

TANTHAPANICHAKOON, 2006; RIVERA et al., 2017; VELOSO et al., 2019). Nestes casos, 

é possível alimentar mostos mais concentrados (>357 g L-1), resultando em vinhos com alto 

teor de etanol (>15 °GL ou v v-1
 a 20 °C), processo conhecido como fermentação VHG (do 

inglês, very high gravity) (PULIGUNDLA et al., 2011). A tecnologia VHG promove diversos 

benefícios ambientais e econômicos, como redução do volume de vinhaça gerado, redução de 

água utilizada na diluição do mosto e menor consumo de vapor na etapa de destilação 

(PULIGUNDLA et al., 2011; YAMAKAWA et al., 2019). No entanto, quando a temperatura 

de fermentação é reduzida, pode haver um volume maior de água para resfriar o caldo, pois 

nestas condições a levedura gera mais calor (LÓPEZ; SECANELL, 1992; 

THEERARATTANANOON; LIN; PENG, 2008). À medida que o microrganismo cresce, o 

calor é gerado, independente da presença ou não de oxigênio (aeróbio ou anaeróbio) (LUONG; 

VOLESKY, 2022). López e Secanell (1992) propuseram um modelo matemático para calcular 

o calor gerado em diferentes temperaturas durante a fermentação na produção de vinho branco. 

A partir dos dados apresentados pelos autores, conclui-se que com a redução da temperatura de 

fermentação, a geração total de calor é maior. De acordo com diversos estudos na literatura, 

fermentações a baixas temperaturas resultam em maior viabilidade celular (ALDIGUIER et al., 

2004; AMILLASTRE et al., 2012; VELOSO et al., 2019; YAMAKAWA et al., 2019) e, 

consequentemente, mais calor metabólico. 

Uma tecnologia alternativa que vem se mostrando atrativa para a remoção do calor 

gerado é a fermentação extrativa por arraste gasoso com CO2 (CO2 stripping, em inglês) 

(ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022). Nesse processo, o fluxo de gás promove a 

vaporização do etanol e da água, retirando calor do sistema (SILVA et al., 2015). Almeida et 

al. (2021) realizaram fermentações convencionais e extrativas a 34 °C por stripping, com 

vazões específicas de CO2 de 0,5 e 1 vvm, e mostraram a eficiência dessa técnica na remoção 

de calor, resultando em economia de até 62,7% na água de resfriamento. Campos et al. (2022) 

avaliaram, por simulações, a fermentação extrativa com CO2 sob diferentes condições de 

substrato, a 34 °C, encontrando para cada condição uma vazão de gás ótima para remover o 

inibidor e ao mesmo tempo minimizar o volume de água para manter a temperatura da dorna 
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constante. No entanto, até onde sabemos, não há estudos relacionados à economia de água 

utilizada na fermentação extrativa VHG a baixas temperaturas. Portanto, o presente estudo teve 

como objetivo avaliar os calores envolvidos em fermentações convencionais e extrativas por 

arraste gasoso com CO2, em diferentes temperaturas. Utilizando um modelo matemático obtido 

a partir do balanço de massa e energia, foram realizadas simulações para encontrar as condições 

ideais para a aplicação da técnica de stripping (vazão de gás, tempos de início e parada) para 

economizar água na fermentação VHG extrativa a baixa temperatura (28 °C). 

6.2.  MATERIAIS E MÉTODOS 

6.2.1. Microrganismo e meio de cultura 

O microrganismo utilizado neste estudo foi a levedura industrial liofilizada S. cerevisiae 

Y-904. O mosto (7 L) simulou melaço de cana industrial diluído com caldo de cana-de-açúcar 

e foi composto por sacarose (na faixa de 281–353 g L-1, equivalente a 296–371 g L-1 ART), 

extrato de levedura (11,7 g L-1), KH2PO4 (9,6 g L-1), ureia (9,1 g L-1) e MgSO4.7H2O                 

(2,4 g L-1). Uma solução de HCl 1,0 M foi adicionada para regular o pH em 4,6. 

6.2.2. Procedimento experimental 

Fermentações convencionais e extrativas em batelada alimentada foram realizadas em 

um biorreator pneumático tipo coluna de bolhas feito de vidro borossilicato (volume de trabalho 

de 10 L, diâmetro interno de 16,0 cm, altura do líquido de 49,5 cm, altura total de 67,6 cm). 

Para reduzir a perda de calor pela parede, o biorreator foi isolado com camadas de isopor 

resultando em diâmetro externo de 28,2 cm. Nas fermentações extrativas, o CO2 foi injetado no 

biorreator através de um aspersor do tipo cruzeta com 180 orifícios com diâmetro de 0,5 mm, 

espaçados de 2,0 mm.  

A Figura 6.1 mostra o aparato utilizado nas fermentações extrativas em batelada 

alimentada. A imagem da bancada de trabalho é mostrada na Figura 6.2.  
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Figura 6.1 – Ilustração esquemática do aparato experimental usado nas fermentações extrativas por arraste 

gasoso com CO2 em batelada alimentada. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Figura 6.2 – Bancada de trabalho dos experimentos de análise térmica da fermentação extrativa por arraste 

gasoso com CO2 em batelada alimentada em diferentes temperaturas. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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A levedura (300 g) foi previamente hidratada em 3 L de água destilada (inóculo, 

correspondente a 30% do volume de trabalho). A temperatura do inóculo foi inicialmente 

regulada para cada condição (28 e 34 °C) usando um banho termostático (SL-152, Solab) que 

recirculou a água através de uma serpentina no interior do biorreator. Após 20 min de 

aclimatação na temperatura desejada, iniciou-se a alimentação do mosto (7 L) com vazão de 

alimentação constante (F) utilizando uma bomba peristáltica (Modelo 120 U, Watson-Marlow). 

A temperatura do mosto foi mantida a 30 °C em todas as fermentações. 

Nas fermentações extrativas, o gás utilizado foi CO2 comercial (99,5% de pureza) 

proveniente de um cilindro (25 kg e 60 atm quando cheio), que passou pelo fluxômetro de 

massa (GFC 37, Aalborg) e uma câmara de aquisição de temperatura T1 (Figura 6.1) antes de 

ser inserido no biorreator. A temperatura da corrente de saída de CO2 também foi monitorada 

na câmara T2. A diferença entre a temperatura da água de entrada (T3) e a temperatura do caldo 

de fermentação foi fixada em 4 °C em todas as fermentações. Água proveniente de um banho 

termostático foi utilizada para controle da temperatura, por meio da recirculação em uma 

serpentina (dentro do biorreator) utilizando uma bomba submersa (HJ-741, Sunsun). A bomba 

operou com vazão de 15 L h-1 e só foi acionada quando a temperatura do caldo oscilou em    

±0,3 °C em relação à temperatura desejada em cada condição (setpoint). Um controlador 

liga/desliga (MT 512, Full Gauge) com sensor de temperatura imerso no caldo de fermentação 

foi utilizado para acionar a bomba. Uma válvula solenóide, conectada ao controlador, também 

foi utilizada para evitar a passagem indesejada de água (devido ao deslocamento de nível). O 

fluxo de água de saída foi conduzido para um tanque de armazenamento e o volume foi medido 

a cada hora. As temperaturas da água de saída (T4) e externa (ambiente, T5) também foram 

medidas. A aquisição de dados de T1, T2, T3, T4 e T5 foi realizada a cada 10 minutos por meio 

de sensores conectados a um microcontrolador (Arduino). Todos os sensores de temperatura 

foram previamente calibrados com um calibrador dry-block (DB-35L, Techne). 

A cada hora uma amostra (2 mL) do caldo de fermentação foi retirada para quantificar 

células totais e viáveis, substrato e etanol. Para reduzir o excesso de espuma, um agente 

antiespumante comercial (Qualifoam) foi adicionado quando necessário. Nas fermentações 

convencionais o mesmo procedimento foi realizado, exceto que nenhum gás foi injetado no 

biorreator, o aspersor foi removido e um sistema motor/impelidor (Gehaka, AM-20) a 250 rpm 

foi utilizado para garantir a homogeneização do caldo de fermentação. Todas as fermentações 

foram realizadas em duplicata. 
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6.2.3. Modelagem das fermentações convencional e extrativa 

6.2.3.1. Balanço de massa 

O modelo matemático para fermentações extrativas por arraste gasoso com CO2 em 

batelada alimentada foi obtido a partir do balanço de massa e considerou o etanol produzido 

associado ao crescimento celular. O balanço de massa para células totais (X), células viáveis 

(VX), etanol (E) e substrato (S), bem como o balanço de massa total, considerou a remoção de 

etanol e água e a variação de volume devido ao arraste, resultando em cinco equações 

diferenciais (Equações 6.1–6.5). Além disso, os balanços de massa para etanol e substrato 

também consideraram o volume ocupado pelas células (modelo desenvolvido no Capítulo IV). 

𝑑𝐶𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉 ∙ 𝐶𝑋 (6.1) 

𝑑𝐶𝑉𝑋

𝑑𝑡
= (𝜇 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉) ∙ 𝐶𝑉𝑋 (6.2) 

𝑑𝐶𝑆

𝑑𝑡
=

𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐹/𝑉 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡) ∙ 𝐶𝑆/𝑉 + 𝜇𝐶𝑉𝑋 ∙ (𝐶𝑆/𝜌𝐵 − 1/𝑌𝑋/𝑆)

(1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (6.3) 

𝑑𝐶𝐸

𝑑𝑡
=

((𝑌𝐸/𝑆/𝑌𝑋/𝑆) + 𝐶𝐸 ∙ (1 − 𝛾𝐸)/𝜌𝐵) ∙ 𝜇𝐶𝑉𝑋 − (𝑘𝐸 − 𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵 + (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉) ∙ 𝐶𝐸

(1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 (6.4) 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹 −

(𝐶𝐸 ∙ 𝑘𝐸 + 𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸)) ∙ 𝑉 ∙ (1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)

𝜌𝐴
 (6.5) 

em que 𝐶𝑋 é a concentração celular total (g L-1), μ é a velocidade específica de crescimento 

celular (h-1), 𝐶𝑉𝑋 é a concentração de células viáveis (g L-1), F é a vazão de alimentação de 

mosto (L h-1), V é o volume de caldo (L), 𝐶𝑆 é a concentração de substrato limitante (ART) (g 

L-1), 𝐶𝑆𝑚 é a concentração de substrato no mosto (g L-1), 𝐶𝐸 é a concentração de etanol (g L-1), 

𝑌𝑋/𝑆 é o coeficiente de rendimento de substrato a células (gX gS
-1), 𝑌𝐸/𝑆 é o coeficiente de 

rendimento de substrato a etanol (gE gS
-1), 𝑘𝐸 é a constante de velocidade de remoção de etanol 

(h-1), 𝑘𝐴 é a constante de velocidade de remoção de água (h-1), 𝜌𝐵 é a densidade da levedura em 

gramas de massa seca por unidade de volume de célula úmida (g L-1), 𝛾𝐸 é o coeficiente de 

partição de equilíbrio para o etanol (adimensional) e 𝜌𝐴 é a massa específica da água (g L-1). 
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O crescimento celular foi descrito pelo modelo cinético híbrido (Equação 6.6) que 

considera a inibição por substrato (ANDREWS, 1968), etanol (LEVENSPIEL, 1980) e células 

(LEE; POLLARD; COULMAN, 1983). 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 ∙
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

∙ (1 −
𝐶𝐸

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥
)

𝑛

∙ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥
)

𝑚

 
(6.6) 

em que 𝜇𝑚𝑎𝑥 é a velocidade específica máxima de crescimento celular (h-1), 𝐾𝑆 é a constante 

de saturação (g L-1), 𝐾𝐼𝑆 é a constante de inibição pelo substrato (g L-1), 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 é a concentração 

máxima de etanol após a qual o crescimento celular cessa (g L-1), 𝑛 é a potência de inibição do 

produto (adimensional), 𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 é a concentração celular máxima após a qual o crescimento 

celular cessa (g L-1) e 𝑚 é a potência de inibição da célula (adimensional). 

Nas fermentações extrativas, as constantes de velocidade de remoção de etanol e água 

foram calculadas por meio de equações obtidas a partir de um delineamento composto central 

rotacional de dois níveis (DCCR), conforme metodologia proposta por Rodrigues et al. (2018) 

(Equações 6.7 e 6.8). Os experimentos foram realizados utilizando solução hidroalcoólica com 

concentração inicial de etanol de 80 g L-1. As variáveis consideradas foram a temperatura da 

solução e a vazão específica de gás (𝜙𝐶𝑂2
), na faixa de 28 a 34 °C e 0,3 a 4,0 vvm, 

respectivamente. O DCCR foi composto por 4 pontos fatoriais, 4 pontos axiais e 3 pontos 

centrais, totalizando 11 experimentos. O software Statistica v. 7.0 foi usado para obter a 

regressão. 

em que T é a temperatura do caldo (°C) e 𝜙𝐶𝑂2
 é a vazão específica de CO2 (vvm). 

A vazão específica de gás foi calculada como a razão entre a vazão volumétrica de CO2 

e o volume da fase líquida no reator. 

𝜙𝐶𝑂2
=

𝐹𝐶𝑂2

60 ∙ 𝑉
 (6.9) 

em que 𝐹𝐶𝑂2
 é a vazão volumétrica de dióxido de carbono (L h-1). 

𝑘𝐸 =  2,044 ∙ 10−2 ∙ 𝜙𝐶𝑂2
 + 2,649 ∙  10−3 ∙ 𝑇 − 7,484 ∙  10−2 (6.7) 

𝑘𝐴 = 2,33 ∙ 10−4 ∙ (𝜙𝐶𝑂2
)

2
+ 1,59 ∙ 10−3 ∙ 𝜙𝐶𝑂2

 + 3,31 ∙ 10−4 ∙ 𝑇 − 9,17 ∙ 10−3 (6.8) 
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No balanço de massa para fermentações convencionais, 𝑘𝐸 e 𝑘𝐴 foram iguais a zero, 

pois não houve inserção de gás no sistema (𝐹𝐶𝑂2
=0) e consequentemente não houve remoção 

de etanol e água por arraste com CO2. Da mesma forma, nas fermentações extrativas essas 

constantes foram consideradas iguais a zero (𝑘𝐸=𝑘𝐴=0) somente a partir do momento de 

interrupção da vazão de gás (𝐹𝐶𝑂2
=0). 

6.2.3.2. Balanço de energia 

O balanço de energia para fermentação extrativa em estado estacionário resultou na 

Equação 6.10, que considerou os seguintes termos (em kJ h-1): a taxa de geração de calor 

metabólico (𝑄̇𝑚𝑒𝑡), a taxa de variação de entalpia devido à alimentação do mosto (∆𝐻̇𝑚), a taxa 

de calor trocada com a água na serpentina (𝑄̇𝐴), a taxa de perda de calor através da parede do 

biorreator (𝑄̇𝑃), a taxa de remoção de calor devido à vaporização de etanol e água (∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝) e a 

taxa de remoção de calor devido à diferença de entalpia entre as correntes de CO2 de entrada e 

saída (𝑄̇𝐶𝑂2
). 

𝑄̇𝑚𝑒𝑡 + ∆𝐻̇𝑚 = 𝑄̇𝐴 + 𝑄̇𝑃 + ∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝 + 𝑄̇𝐶𝑂2
 (6.10) 

Os termos ∆𝐻̇𝑚, 𝑄̇𝐴, 𝑄̇𝑃 e 𝑄̇𝐶𝑂2
 foram representados pelas Equações 6.11, 6.12, 6.13 e 

6.14, respectivamente (ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022). 

∆𝐻̇𝑚 = 𝜌𝐴 ∙ 𝐹 ∙ 𝑐𝑝𝐴
∙ (𝑇𝑚 − 𝑇) (6.11) 

𝑄̇𝐴 = 𝜌𝐴 ∙ 𝐹𝐴 ∙ 𝑐𝑝𝐴
∙ (𝑇𝐴,𝑠𝑎𝑖 − 𝑇𝐴,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎) (6.12) 

𝑄̇𝑃 = 𝑈 ∙ 𝐴 ∙ (𝑇 − 𝑇𝑒𝑥𝑡) (6.13) 

𝑄̇𝐶𝑂2
= 𝜌𝐶𝑂2

∙ 𝐹𝐶𝑂2
∙ 𝑐𝑝𝐶𝑂2

∙ (𝑇𝐶𝑂2,𝑠𝑎𝑖 − 𝑇𝐶𝑂2,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎) (6.14) 

em que 𝑐𝑝𝐴
 é a capacidade calorífica da água a pressão constante (kJ g-1 °C-1), 𝑇𝑚 é a temperatura 

do mosto (°C), 𝐹𝐴 é a vazão volumétrica de água (L h-1), 𝑇𝐴,𝑠𝑎𝑖 e 𝑇𝐴,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎 são as temperaturas das 

águas de saída e entrada (°C), respectivamente, U é o coeficiente global de transferência de calor 

do biorreator (kJ h-1 °C-1 m-2), A é a área de transferência de calor do biorreator (superfície externa 

do biorreator) (m2), 𝑇𝑒𝑥𝑡 é a temperatura ambiente (°C), 𝜌𝐶𝑂2
 é a massa específica do dióxido de 

carbono (g L-1), 𝑐𝑝𝐶𝑂2
 é a capacidade calorífica do dióxido de carbono a pressão constante                 

(kJ g-1 °C-1) e 𝑇𝐶𝑂2,𝑠𝑎𝑖 e 𝑇𝐶𝑂2,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎 são as temperaturas de saída e entrada do dióxido de carbono 

(°C), respectivamente. 
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A taxa de remoção de calor devido à vaporização de etanol e água foi calculada pela 

Equação 6.15 (ALMEIDA et al., 2021; CAMPOS et al., 2022). 

∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝 =
𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝐸 ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐸
𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐸 +

𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸) ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐴
𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐴

+ (
𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝐸 ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐸
+

𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸) ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐴
) ∙ (−𝛥𝐻̂𝑚𝑖𝑥) 

(6.15) 

em que 𝑀𝑀𝐸  é a massa molar do etanol (g mol-1), 𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐸  é a entalpia específica de vaporização 

do etanol (kJ mol-1), 𝑀𝑀𝐴 é a massa molar da água (g mol-1), 𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐴 é a entalpia específica 

de vaporização da água (kJ mol-1) e 𝛥𝐻̂𝑚𝑖𝑥 é a entalpia específica da mistura (kJ mol-1) 

calculada a partir da correlação proposto por Boyne e Williamson (1967), de acordo com a 

Equação 6.16. 

𝛥𝐻̂𝑚𝑖𝑥 = 𝑥𝐸 ∙ (1 − 𝑥𝐸)

∙ [1,580 + 1,785 ∙ (1 − 2 ∙ 𝑥𝐸) + 3,487 ∙ (1 − 2 ∙ 𝑥𝐸)2 + 3,187

∙ (1 − 2 ∙ 𝑥𝐸)3 + 1,957 ∙ (1 − 2 ∙ 𝑥𝐸)4] 

(6.16) 

em que 𝑥𝐸 é a fração molar de etanol na fase líquida. 

Portanto, substituindo as Equações 6.11–6.15 na Equação 6.10, a geração de calor 

metabólico devido ao crescimento celular pode ser calculada pela Equação 6.17 a partir dos 

dados experimentais. 

𝑄̇𝑚𝑒𝑡 =  −𝜌𝐴 ∙ 𝐹 ∙ 𝑐𝑝𝐴
∙ (𝑇𝑚 − 𝑇) + 𝜌𝐴 ∙ 𝐹𝐴 ∙ 𝑐𝑝𝐴

∙ (𝑇𝐴,𝑠𝑎𝑖 − 𝑇𝐴,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎) + 𝑈 ∙ 𝐴

∙ (𝑇 − 𝑇𝑒𝑥𝑡) + 𝜌𝐶𝑂2
∙ 𝐹𝐶𝑂2

∙ 𝑐𝑝𝐶𝑂2
∙ (𝑇𝐶𝑂2,𝑠𝑎𝑖 − 𝑇𝐶𝑂2,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎)

+
𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝐸 ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐸
𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐸 +

𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸) ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐴
𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐴

− (
𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝐸 ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐸
+

𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸) ∙ 𝑉

𝑀𝑀𝐴
) ∙ 𝛥𝐻̂𝑚𝑖𝑥 

(6.17) 

Assim como no balanço de massa, no balanço de energia para fermentações 

convencionais, 𝑘𝐸 e 𝑘𝐴 e foram iguais a zero. Da mesma forma, nas fermentações extrativas 

essas constantes foram consideradas iguais a zero (𝑘𝐸=𝑘𝐴=0) somente a partir do momento de 

interrupção da vazão de gás (𝐹𝐶𝑂2
=0). 
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6.2.4. Simulações das fermentações convencionais e extrativas 

Usando o modelo descrito, as fermentações em batelada alimentada foram simuladas 

em diferentes temperaturas. As simulações foram realizadas no software Scilab (v. 6.1.1) e 

considerado o biorreator com 10 L de volume de trabalho. Nas simulações, a taxa de geração 

de calor metabólico foi obtida usando a Equação 6.18 (SHULER; KARGI, 2002) e comparada 

com os valores experimentais obtidos (Equação 6.17). 

𝑄̇𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚 =  
𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 ∙ 𝑉

𝑌𝐻
 (6.18) 

em que 1/𝑌𝐻 é o calor metabólico produzido por grama de massa celular produzida (kJ gx-1). 

Conhecendo 𝑄̇𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚, é possível obter 𝑄̇𝐴 usando a Equação 6.10 e calcular 𝐹𝐴 pela 

Equação 6.12 em cada instante de tempo. O volume total de água (𝑉𝐴) para manter constante a 

temperatura do caldo (𝑑𝑇/𝑑𝑡=0) em cada cenário simulado foi obtido integrando 𝐹𝐴, conforme 

Equação 6.19. 

𝑉𝐴 = ∫ 𝐹𝐴 𝑑𝑡 (6.19) 

Os parâmetros cinéticos (Equação 6.6), os coeficientes de rendimento e os parâmetros 

usados no balanço de energia são mostrados no Quadro 6.1. 
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Quadro 6.1 – Parâmetros utilizados no balanço de energia, parâmetros cinéticos e coeficientes de rendimento 

utilizados na modelagem e simulação da fermentação alcoólica em diferentes temperaturas. 

Parâmetros Unidades Equações/Valores Referências 

𝑌𝐻 gX kJ-1 0,1 Shuler e Kargi (2002) 

𝛾𝐸 - 0,78 Monbouquette (1992) 

𝜌𝐵 gX L-1 390,0 Monbouquette (1987) 

𝜌𝐴 a g L-1 1004,7 ∙ 𝑒−0,0003∙𝑇(°𝐶) Haynes(2015) 

𝜌𝐶𝑂2
 g L-1 1,8 Haynes (2015) 

𝑐𝑝𝐴
 kJ g-1 °C-1 0,0042 Haynes (2015) 

𝑐𝑝𝐶𝑂2
 kJ g-1 °C-1 0,000864 Haynes (2015) 

𝑀𝑀𝐸 g mol-1 46,07 Haynes (2015) 

𝑀𝑀𝐴 g mol-1 18,02 Haynes (2015) 

𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐸  kJ mol-1 38,14 Perry et al. (1999) 

𝛥𝐻̂𝑣𝑎𝑝,𝐴  kJ mol-1 43,73 Perry et al. (1999) 

𝑈 b kJ h-1 °C-1 m-2 5,64 Silva et al. (2015) 

𝜇𝑚𝑎𝑥 h-1 4,05 ∙ 106 ∙ 𝑒
−

5139,2
𝑇(𝐾)  Veloso et al. (2019) 

𝐾𝑆 g L-1 14,35 ∙ 𝑒
7,64∙(

𝑇(°𝐶)−28
28

)
 Veloso et al. (2019) 

𝐾𝐼𝑆 g L-1 170,0 Veloso et al. (2019) 

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 g L-1 138,45 ∙ 𝑒
−1,88∙(

𝑇(°𝐶)−28
28

)
 Veloso et al. (2019) 

𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 g L-1 320,0 Monbouquette (1992) 

𝑛 - 0,143 ∙ (
𝐶𝐸𝑓

80,0
)

3,56

 Veloso et al. (2019) 

𝑚 c - 361 ∙ (𝑒
(

3,21
𝐶𝑋0

−0,0343∙𝑇(°𝐶))
−

10,8

𝑇(°𝐶)
) Capítulo V 

𝑌𝑋/𝑆 c gX gS
-1 

(𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐶𝑋0) ∙ 10−3

2,68 ∙ (𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑋0) − 309,8
 Capítulo V 

𝑌𝐸/𝑆 gE gS
-1 0,46 Veloso et al. (2019) 

aCorrelação obtida a partir de dados obtidos na literatura; bValor determinado de acordo com Silva et al. (2015); 
cCorrelações obtidas no Capítulo V da presente tese de doutorado. 
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6.2.5. Métodos analíticos 

As amostras do caldo de fermentação foram centrifugadas a 10.414×g a 4 °C por 10 min 

(5810-R, Eppendorf). O sobrenadante foi separado da massa de sedimento (células). As células 

foram lavadas com água destilada e secas a 60 °C em estufa. A concentração celular total (𝐶𝑋) 

foi obtida pela razão entre a massa de sedimento seco e o volume retirado da amostra. A 

viabilidade celular foi determinada pelo método do azul de metileno (LEE; ROBINSON; 

WANG, 1981) usando uma câmara de Neubauer (Bright Line, Boeco Germany) e um 

microscópio óptico (BX 51, Olympus). A concentração de células viáveis (𝐶𝑉𝑋) foi determinada 

multiplicando 𝐶𝑋 pela viabilidade celular. 

O sobrenadante foi diluído (1:20) em água ultrapura e filtrado usando um filtro de nylon 

(25 µm). As concentrações de sacarose, glicose, frutose e etanol foram determinadas por 

cromatografia líquida de alta eficiência (Modelo 717plus Autosampler, Waters, EUA) equipada 

com uma coluna Sugar-Pak I (300 × 6,5 mm, 10 μm, Waters) a 80 °C acoplada a um detector 

de índice de refração (Modelo 2414, Waters, EUA) operado a 40 °C. Uma solução de                   

50 mg L-1 de hidrato de etilenodiaminotetraacetato de cálcio dissódico (em água ultrapura) foi 

usada como eluente a uma vazão de 0,5 mL min-1. Soluções de reagentes puros com 

concentrações entre 0,1 e 0,8 g L-1 foram usadas como padrão para todos os compostos. 

6.3.  RESULTADOS E DISCUSSÃO 

6.3.1. Efeito da temperatura nos calores envolvidos na fermentação convencional 

Simulações de fermentações convencionais em batelada alimentada em diferentes 

temperaturas (28, 30, 32 e 34 °C) com 𝐶𝑋0=100 g L-1 e 𝐶𝑆𝑚=300 g L-1 foram realizadas usando 

o modelo descrito, considerando 𝑇𝑚=30 °C (temperatura do mosto) e 𝑇𝑒𝑥𝑡=25 °C (temperatura 

externa). A Figura 6.3 mostra a contribuição de cada termo do balanço de energia (𝑄𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚, 

𝑄𝐴, 𝑄𝑃 e ∆𝐻𝑚) obtido a partir da integração das Equações 6.11–6.13 e Equação 6.18. Valores 

negativos denotam a energia removida do sistema (caldo de fermentação), enquanto valores 

positivos denotam os termos que contribuem para aumentar a energia no sistema. De acordo 

com as simulações, houve um aumento na geração de calor metabólico (𝑄𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚) com a 

redução da temperatura de fermentação, corroborando a literatura (LÓPEZ; SECANELL, 

1992). Portanto, para manter a temperatura do caldo constante, o calor removido pela água (𝑄𝐴) 
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deve ser maior para fermentações a baixas temperaturas. A perda de calor através da parede foi 

maior para altas temperaturas devido ao maior gradiente entre a temperatura externa e a 

temperatura do caldo. Nas simulações a 32 e 34 °C a energia devido ao substrato alimentado 

(∆𝐻𝑚), contribuiu para diminuir a temperatura, enquanto para 28 °C ∆𝐻𝑚 contribuiu para o 

aumento da temperatura e a 30 °C não houve contribuição de energia devido à alimentação de 

mosto (∆𝐻𝑚=0). 

Figura 6.3 – Contribuição de cada termo do balanço de energia das fermentações convencionais em batelada 

alimentada com 𝐶𝑋0=100 g L-1 e 𝐶𝑆𝑚=300 g L-1 a 28, 30, 32 e 34 °C. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Para validar a metodologia proposta, foram realizadas fermentações convencionais em 

batelada alimentada (CF) a 28 °C (𝐶𝐹28) e 34 °C (𝐶𝐹34). A Tabela 6.1 mostra as condições 

experimentais das fermentações realizadas neste estudo, bem como os principais resultados. É 

importante destacar que em todas as fermentações a temperatura do caldo não apresentou 

variações significativas, pois o controlador acionou a bomba quando a temperatura do caldo 

oscilou em ±0,3 °C em relação ao setpoint. Portanto, as temperaturas de fermentação foram 

consideradas constantes, uma vez que a oscilação não ultrapassou 1%. A partir do volume de 

água coletado, obteve-se uma curva de acúmulo de volume em função do tempo. Uma equação 
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foi ajustada a esta curva e derivada para obter 𝐹𝐴. Portanto, foi possível calcular o valor 

experimental de 𝑄𝑚𝑒𝑡 (Equação 6.17) uma vez que alguns termos foram medidos ou calculados 

a partir dos dados experimentais (𝑈, 𝐴, 𝐹, 𝐹𝐴, 𝑇, 𝑇𝑚, 𝑇𝐴,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎, 𝑇𝐴,𝑠𝑎𝑖 e 𝑇𝑒𝑥𝑡) e os demais são 

propriedades físicas dos fluidos (𝜌𝐴 e 𝑐𝑝𝐴
). A Figura 6.4 mostra a semelhança entre os perfis 

de taxa de geração de calor experimental e simulado (Equação 6.18) para 𝐶𝐹28 e 𝐶𝐹34. Para 

obter a quantidade total de calor metabólico gerado, a área sob a curva foi calculada. Para 𝐶𝐹28, 

𝑄𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚=957,0 kJ e 𝑄𝑚𝑒𝑡,𝐸𝑥𝑝=959,8 kJ, resultando em uma diferença de 0,2%. Para 𝐶𝐹34, 

𝑄𝑚𝑒𝑡,𝑆𝑖𝑚=830,6 kJ e 𝑄𝑚𝑒𝑡,𝐸𝑥𝑝=841,2 kJ, resultando em uma diferença de 1,3%. Esses resultados 

indicam que a metodologia proposta é adequada para descrever o comportamento energético da 

fermentação em batelada alimentada. 

Tabela 6.1– Condições experimentais e principais resultados das fermentações convencionais (CF) e extrativas 

(EF). 

𝑇 é a temperatura do caldo, 𝐹𝐶𝑂2
 é a vazão volumétrica de dióxido de carbono, 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜 é o tempo de início do arraste 

gasoso, 𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 é o tempo de parada do arraste gasoso, 𝐶𝑆𝑚 é a concentração de substrato no mosto, 𝐶𝐸𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
 é a 

concentração total de etanol, 𝑉𝐸 é o volume de etanol produzido, 𝑉𝐴 é o volume de água para controle de 

temperatura e 𝑉𝐴𝑟𝑒𝑓
 é o volume de água de referência para controle de temperatura em fermentações convencionais. 

𝑉𝐴𝑟𝑒𝑓
 para 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺

 foi 𝑉𝐴 obtida em 𝐶𝐹28, enquanto 𝑉𝐴𝑟𝑒𝑓
 para 𝐸𝐹34 foi 𝑉𝐴 obtida em 𝐶𝐹34. 

 

 Fermentações em batelada alimentada 

 CF34 CF28 EF34 EF28 𝐄𝐅𝟐𝟖𝐕𝐇𝐆
 

T (°C) 34 28 34 28 28 

𝐅𝐂𝐎𝟐
 (L h-1) - - 540 900 600 

tinício(h) - - 0 0 0 

tparada (h) - - 7,5 8,5 14,0 

𝐂𝐒𝐦 (g L-1) 299,5 297,7 301,8 300,3 371,7 

𝐂𝐄𝐭𝐨𝐭𝐚𝐥
 (g L-1) 95,1 94,9 95,0 95,0 120,0 

𝐕𝐄 (L) 1,20 1,20 1,20 1,20 1,52 

𝐕𝐀 (L) 30,6 50,6 10,1 17,0 19,3 

𝐕𝐀/𝐕𝐄 (-) 25,4 42,0 8,4 14,1 12,7 

𝐕𝐀/𝐕𝐀𝐫𝐞𝐟
 (%) 100,0 100,0 33,0 33,6 38,1 
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Figura 6.4 – Taxa de geração de calor metabólico experimental (símbolos) e simulada (linha) durante a 

fermentação convencional em batelada alimentada a (a) 28 °C (𝐶𝐹28) e (b) 34 °C (𝐶𝐹34). As barras verticais 

representam o desvio padrão da média para cada ponto. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

A Figura 6.5 mostra a contribuição de cada termo do balanço de energia para as 

fermentações 𝐶𝐹28 e 𝐶𝐹34, calculada a partir dos dados experimentais. Para 𝐶𝐹28, a temperatura 

externa foi em média 𝑇𝑒𝑥𝑡=21,5 °C e para 𝐶𝐹34, 𝑇𝑒𝑥𝑡=22,3 °C. Em ambas as fermentações a 

temperatura do mosto foi 𝑇𝑚=30 °C. Em 𝐶𝐹28 a energia do mosto (57 kJ) contribuiu para o 

aumento de energia no sistema, sendo responsável por 5,6% do calor do sistema, enquanto 𝑄𝑚𝑒𝑡 
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(959,8 kJ) foi responsável por 94,4% do aquecimento do sistema. Os termos que contribuíram 

para o resfriamento do caldo de fermentação foram 𝑄𝐴 e 𝑄𝑃, representando 88 e 12% do calor 

removido, respectivamente. Em 𝐶𝐹34 o único termo que contribuiu para o aumento da 

temperatura foi 𝑄𝑚𝑒𝑡 (841,2 kJ). As contribuições dos termos 𝑄𝐴, 𝑄𝑃 e ∆𝐻𝑚 para o sistema de 

refrigeração foram 64,8; 23,8 e 11,4%, respectivamente. 

Figura 6.5 – Contribuição de cada termo do balanço de energia em fermentações convencionais em batelada 

alimentada 𝐶𝐹28 e 𝐶𝐹34, com base em dados experimentais. As barras verticais representam o desvio padrão da 

média. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Usando o modelo cinético descrito, as fermentações 𝐶𝐹28 e 𝐶𝐹34 foram modeladas e os 

perfis de 𝐶𝑋, 𝐶𝑉𝑋, 𝐶𝑆 e 𝐶𝐸 são mostrados na Figura 6.6. A partir da modelagem, foi possível 

obter o volume de água de resfriamento utilizado em cada fermentação e compará-lo com os 

dados experimentais. A quantidade de água de resfriamento obtida pelo modelo foi de 49,6 L 

em 𝐶𝐹28 e 29,9 L em 𝐶𝐹34, resultando em uma diferença inferior a 2,5% (para ambas as 

fermentações) em relação aos dados experimentais (Tabela 6.1). Nas fermentações 

convencionais observa-se que a quantidade de água em 𝐶𝐹28 foi cerca de 65% maior que o 

volume total de água utilizado para resfriar 𝐶𝐹34. Portanto, o modelo utilizado neste estudo foi 

satisfatório tanto para prever a cinética da fermentação alcoólica quanto para descrever o 

comportamento energético do processo. 
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Figura 6.6 – Perfis simulados (linhas) e experimentais (símbolos) das concentrações de substrato (círculos), 

etanol (triângulos), células viáveis (quadrados) e células totais (losangos): (a) 28 °C (𝐶𝐹28) e (b) 34 °C (𝐶𝐹34). 

As barras verticais representam o desvio padrão da média para cada ponto. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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6.3.2. Termos energéticos da fermentação extrativa por arraste gasoso com CO2 

Verificada a precisão do modelo, foram realizadas simulações da fermentação extrativa 

(EF) nas mesmas condições anteriores (𝐶𝑋0=100 g L-1 e 𝐶𝑆𝑚=300 g L-1) em temperaturas de 28 

(𝐸𝐹28) e 34 °C (𝐸𝐹34). Diferentes vazões de gás foram simuladas para encontrar a menor 

quantidade de água necessária para manter a temperatura do caldo de fermentação constante 

(𝑑𝑇/𝑑𝑡=0). Na maioria dos trabalhos publicados na literatura, o stripping é utilizado como 

técnica para remover o produto inibidor (etanol), iniciando quando a concentração de etanol 

está em torno de 40 g L-1, geralmente na terceira hora de fermentação(ALMEIDA et al., 2021; 

CAMPOS et al., 2022; SONEGO et al., 2016). No entanto, o presente estudo buscou explorar 

o stripping exclusivamente como uma ferramenta de remoção de calor. Portanto, diferentes 

tempos de início da aspersão de gás foram avaliados para 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34. A Figura 6.7 mostra a 

variação do volume total de água para controle de temperatura com vazão de gás para três 

tempos de início do stripping (𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜= 0, 1 e 2 h). Para cada 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜, foram realizadas simulações 

com diferentes vazões de CO2 (𝐹𝐶𝑂2
) com intervalos de 60 L h-1. Para 𝐸𝐹28, foram realizadas 

18 simulações com 𝐹𝐶𝑂2
 variando de 0 a 1020 L h-1 (símbolos cheios na Figura 6.7) e para 

𝐸𝐹34, a vazão de CO2 variou de 0 a 720 L h-1, resultando em 13 simulações (símbolos vazios 

na Figura 6.7). Para cada simulação, 𝑄̇𝐴 foi obtido pela Equação 6.10, e pela Equação 6.12 foi 

possível obter a vazão volumétrica de água (𝐹𝐴) em cada instante de tempo, sendo o volume 

total de água (𝑉𝐴) obtido a partir da integração de 𝐹𝐴 (Equação 6.19). 

Para ambas as simulações 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34, nota-se que o menor volume de água é obtido 

quando o stripping começa no tempo inicial de fermentação (𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜=0 h). A quantidade de água 

é denotada como total, pois nas simulações há momentos em que a taxa total de calor removido 

(𝑄̇𝑃+∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝+𝑄̇𝐶𝑂2) é maior que a taxa metabólica de calor gerado (𝑄̇𝑚𝑒𝑡), sendo necessário 

fornecer energia ao sistema (água quente) para garantir uma temperatura constante do caldo de 

fermentação. Além disso, vale ressaltar que a partir de uma determinada vazão de gás, há um 

volume maior de água para manter a temperatura do caldo constante. Isso ocorre porque a taxa 

de remoção de calor devido à vaporização do etanol e da água (∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝) é muito alta, exigindo 

um volume muito grande de água de aquecimento. Portanto, para cada condição simulada, 

existe uma vazão de CO2 (𝐹𝐶𝑂2
) que resulta no volume mínimo de água total (resfriamento + 

aquecimento), que são 𝐹𝐶𝑂2
=540 L h-1 para 𝐸𝐹34 e 𝐹𝐶𝑂2

=900 L h-1 para 𝐸𝐹28, ambos para 

𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜= 0 h. Conforme observado, a vazão volumétrica de CO2 para a fermentação 𝐸𝐹34 foi 
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menor que 𝐸𝐹28. Isso não se deve apenas ao menor calor metabólico gerado na fermentação a 

34 °C, mas também ao aumento da pressão de vapor do etanol e da água com o aumento da 

temperatura. 

Figura 6.7 – Simulações de diferentes vazões específicas de CO2 com stripping começando em 0 h (círculo), 1 h 

(quadrado) e 2 h (triângulo) nas fermentações a 28 °C (𝐸𝐹28, símbolos cheios) e 34 °C (𝐸𝐹34, símbolos vazios). 

As linhas pontilhadas foram usadas apenas para destacar a tendência da curva. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

Analisando a taxa de geração de calor metabólico das fermentações convencionais 

(Figura 6.4) pode-se observar que a partir de um determinado momento, a taxa de calor 

metabólico começa a diminuir, ou seja, menos calor é gerado. Assim, como a vazão do gás é 

mantida até o final da fermentação, há um momento em que (𝑄̇𝑃+∆𝐻̇𝑣𝑎𝑝)> 𝑄̇𝑚𝑒𝑡 e o processo 

requer mais aquecimento de água. Portanto, pode haver um momento em que o arraste gasoso 

para remover o calor não seja mais necessário. Por isso, foram realizadas simulações 

interrompendo o stripping em cinco momentos diferentes (𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎) para avaliar a economia de 

água em 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34. A Figura 6.8 mostra diferentes tempos de parada do stripping para as 

simulações de 𝐸𝐹28 com 𝐹𝐶𝑂2
=900 L h-1 e 𝐸𝐹34 com 𝐹𝐶𝑂2

=540 L h-1 e 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜 = 0 h. De acordo 

com as simulações, o 𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 que minimiza o volume de água para controle de temperatura foi 

de 7,5 h para 𝐸𝐹34 e de 8,5 h para 𝐸𝐹28. 
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Figura 6.8 – Volume de água em função do tempo de parada do stripping (𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎) para as simulações 𝐸𝐹28 

(𝐹𝐶𝑂2
=900 L h-1) e 𝐸𝐹34 (𝐹𝐶𝑂2

=540 L h-1) com 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜= 0 h. As linhas pontilhadas foram usadas apenas para 

destacar a tendência da curva. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

As validações experimentais foram realizadas nas mesmas condições simuladas visando 

a economia de água prevista pelo modelo. As condições experimentais e os principais resultados 

das fermentações 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34 são apresentados na Tabela 6.1. A Figura 6.9 mostra a 

contribuição de cada termo do balanço de energia para as fermentações 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34. Na 

fermentação 𝐸𝐹28, 70,3% da energia total retirada do sistema, correspondeu a ∆𝐻𝑣𝑎𝑝, 11,87% 

a 𝑄𝑃, 16,11% a 𝑄𝐴 e 1,72% a 𝑄𝐶𝑂2, enquanto ∆𝐻𝑚 contribuiu para o aumento de energia no 

sistema, sendo responsável por 6,8% e 𝑄𝑚𝑒𝑡 foi responsável por 93,2% do aquecimento do 

sistema. Para 𝐸𝐹34 as contribuições de ∆𝐻𝑣𝑎𝑝, 𝑄𝑃, 𝑄𝐴, ∆𝐻𝑚 e 𝑄𝐶𝑂2 foram de 54,11; 24,05; 7,6; 

12,44 e 1,80%, respectivamente. Em ambas as fermentações, a maior contribuição para o 

resfriamento do caldo foi do ∆𝐻𝑣𝑎𝑝, que contribuiu para a redução do 𝑄𝐴. A quantidade de água 

utilizada para resfriar o caldo de fermentação em 𝐸𝐹28 foi de 13,1 L e, para aquecimento, 3,9 

L, totalizando 17,0 L (Tabela 6.1), o que representa uma economia de 66,4%, em relação à 

𝐶𝐹28. Na fermentação 𝐸𝐹34 foram utilizados 6,8 L de água de resfriamento e 3,3 L de água de 

aquecimento, resultando em um total de 10,1 L (economia de 67% em relação à 𝐶𝐹34). Almeida 

et al. (2021) realizaram fermentações extrativas em biorreator de coluna de bolhas com 10 L 
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(volume de trabalho) operando em modo batelada a 34 °C. A vazão de gás utilizada foi 

𝐹𝐶𝑂2
=600 L h-1 e o stripping durou desde o início do cultivo até o final (consumo total de 

substrato). Nessas condições, os autores obtiveram uma redução no volume de água de 62,7%, 

em relação à fermentação convencional. Assim, a estratégia de simulação para obter 𝐹𝐶𝑂2
, 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜 

e 𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 para reduzir a água utilizada no controle de temperatura mostrou-se eficaz, uma vez 

que os resultados do presente estudo mostraram maior economia de água, em comparação aos 

resultados da literatura. 

Figura 6.9 – Contribuição de cada termo do balanço de energia para fermentações extrativas (𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34). As 

barras verticais representam o desvio padrão da média. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

6.3.3. Termos energéticos da fermentação VHG extrativa por arraste gasoso com CO2 

A fermentação a baixas temperaturas tem sido utilizada para obter vinhos com alto teor 

de etanol. Para isso, a fermentação com elevada concentração de substrato no mosto (VHG) é 

aplicada (PULIGUNDLA et al., 2011). Vários benefícios têm sido discutidos sobre a 

fermentação VHG, como economia de vapor na etapa de destilação, redução do volume de 

vinhaça gerado, entre outros (YAMAKAWA et al., 2019). No entanto, como mostrado no 

presente estudo, a redução da temperatura de fermentação implica em uma maior quantidade 
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de água utilizada para o resfriamento da dorna. Portanto, uma das maneiras de combinar alto 

teor de etanol com economia de água de resfriamento é realizar a fermentação VHG extrativa 

a baixas temperaturas com remoção de etanol por CO2. 

Simulações da fermentação VHG extrativa com 𝐶𝑆𝑚=372 g L-1, 𝐶𝑋0=100 g L-1 a 28 °C 

foram realizadas utilizando o modelo descrito. A mesma estratégia apresentada na seção 

anterior foi adotada para encontrar uma vazão de gás e um tempo de parada de stripping, a fim 

de favorecer a economia de água. Para esta condição, os resultados encontrados foram  

𝐹𝐶𝑂2
=600 L h-1 e tempo de parada do stripping (𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎) em 14 h de fermentação. Em seguida, 

foi realizada uma fermentação VHG extrativa nas mesmas condições da simulação (𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
). 

As contribuições de cada termo do balanço de energia para a fermentação 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 são 

mostradas na Figura 6.10, onde as contribuições de ∆𝐻𝑣𝑎𝑝, 𝑄𝐴, 𝑄𝑃 e 𝑄𝐶𝑂2 correspondem a 

59,0; 20,6; 18,5 e 1,9% de toda a energia do sistema (𝑄𝑚𝑒𝑡+∆𝐻𝑚), respectivamente. 

Figura 6.10 – Contribuição de cada termo do balanço de energia para a fermentação 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
. As barras 

verticais representam o desvio padrão da média. 

 

Fonte: Arquivo pessoal do autor. 
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As quantidades de etanol produzido e água para controle de temperatura na fermentação 

𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 são mostradas na Tabela 6.1. Observa-se que houve um aumento no volume de etanol 

produzido (𝑉𝐸) e uma redução no volume de água (𝑉𝐴), o que contribuiu para a redução da 

relação 𝑉𝐴/𝑉𝐸, quando comparada à condição de referência adotada neste estudo (𝐶𝐹28). Na 

safra de 2022/2023 no Brasil foram produzidos 28,6 bilhões de litros de etanol, respondendo à 

27% da produção mundial (CONAB, 2023). A temperatura das dornas industriais dificilmente 

se mantém na temperatura ideal de fermentação (34 °C), podendo chegar até 40 °C em dias 

quentes devido à ineficiência dos trocadores de calor (BASSO; BASSO; ROCHA, 2011). No 

entanto, para efeito de comparação, utilizando-se como base de cálculo o volume de água para 

controle de temperatura por litro de etanol produzido na fermentação 𝐶𝐹34 (𝑉𝐴/𝑉𝐸=25,4 Lágua 

Letanol
-1), estima-se um volume de 725 milhões m3 de água utilizada no resfriamento das dornas 

de fermentação com base na safra 2022/2023. Por outro lado, a fermentação 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 resultaria 

em 363 milhões de m3 de água, o que representa uma economia de 50%. A redução de água 

para controle de temperatura também implicaria na redução do número de trocadores de calor 

e custos com produtos químicos utilizados no tratamento da água para evitar corrosão e 

incrustação nos trocadores de calor (CHAVEZ-RODRIGUEZ et al., 2013). 

Além disso, a fermentação 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 produziu um total de 120 g L-1 de etanol (15,2 °GL), 

dos quais 107 g L-1 permaneceram na fase líquida e 13 g L-1 foram removidos por stripping, 

que podem ser recuperados de diferentes maneiras (HASHI; TEZEL; THIBAULT, 2010; 

RODRIGUES et al., 2019; STRODS; MEZULE, 2017; TAYLOR et al., 2010). A fermentação 

𝐶𝐹34 produziu um vinho com teor de etanol de 12 °GL (95 g L-1). Segundo Lopes et al., (2016), 

esse teor de etanol geraria 7,7 litros de vinhaça para cada litro de etanol produzido. Portanto, 

na safra de 2022/2023, foram produzidos 220 bilhões de litros de vinhaça, enquanto um teor de 

etanol de 15,2 °GL resultaria em 162,2 bilhões de litros de vinhaça, representando uma 

economia de 23,5% do volume de vinhaça produzido, o que implicaria em reduções no 

armazenamento e custos de transporte. Além disso, o consumo de vapor poderia ser reduzido 

comparando 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 e 𝐶𝐹34 (DIAS et al., 2012), que poderiam ser usados para geração de 

energia. 

Como mostrado, a fermentação a baixa temperatura resulta em diversas vantagens 

econômicas, uma vez que é possível obter alto teor de etanol. No entanto, reduzir a temperatura 

da fermentação pode não ser uma alternativa ecologicamente amigável, pois requer grande 
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volume de água para manter a temperatura da dorna constante. Entretanto, o stripping aplicado 

à fermentação alcoólica VHG a baixa temperatura mostrou-se uma técnica capaz de aliar os 

benefícios econômicos com os benefícios ambientais, pois apresentou redução no volume de 

água para controle de temperatura. Portanto, a aplicação desta técnica pode contribuir para o 

uso sustentável dos recursos hídricos, atendendo aos objetivos almejados pela Organização das 

Nações Unidas (ONU, 2022), que visa proporcionar o acesso à água potável e ao saneamento 

para a humanidade. 

6.4.  CONCLUSÕES 

Utilizando um modelo obtido a partir dos balanços de massa e de energia, foi possível 

avaliar o calor gerado em fermentações convencionais em batelada alimentada em diferentes 

temperaturas. A validação experimental, com o sistema de coleta de água proposto, comprovou 

a precisão do modelo matemático para representar a dinâmica da fermentação alcoólica 

convencional, bem como o comportamento energético do processo a 28 (𝐶𝐹28) e 34 °C (𝐶𝐹34), 

uma vez que a quantidade de calor metabólico total gerado pelo modelo foi muito próxima dos 

dados experimentais para ambas as temperaturas (<1,5%). Simulações da fermentação extrativa 

por arraste gasoso com CO2 em batelada alimentada foram realizadas a 28 (𝐸𝐹28) e 34 °C (𝐸𝐹34) 

com uma concentração de substrato de 300 g L-1 a fim de encontrar as condições ideais para a 

aplicação da técnica de stripping, visando obter o menor volume de água para manter a 

temperatura constante (estado estacionário). A validação experimental mostrou uma redução 

do volume de água para controle de temperatura de 66,4 e 67,0% para 𝐸𝐹28 (comparado com 

𝐶𝐹28) e 𝐸𝐹34 (comparado com 𝐶𝐹34), respectivamente. Da mesma forma, foram realizadas 

simulações da fermentação extrativa com elevada concentração de substrato no mosto (VHG) 

a 28 °C (𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
), resultando em condições operacionais de 𝐹𝐶𝑂2

=600 L h-1, 𝑡𝑖𝑛í𝑐𝑖𝑜 =0 h e 

𝑡𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎=14 h. A validação experimental de 𝐸𝐹28𝑉𝐻𝐺
 mostrou uma economia de água de 61,9% 

(em comparação com 𝐶𝐹28). Além disso, um teor total de etanol de 15,2 °GL foi obtido, o que 

resultaria em menor volume de vinhaça gerado. Concluindo, a técnica de stripping aplicada à 

fermentação alcoólica VHG a baixa temperatura, mostrou-se promissora e ecologicamente 

amigável no que diz respeito à economia de água e geração de vinhaça, sendo capaz de reduzir 

custos ligados ao tratamento, armazenamento e transporte da vinhaça e de produtos químicos 

utilizados no tratamento da água. 
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7.1.  INTRODUÇÃO 

 A inibição da levedura pelo etanol torna-se mais pronunciada quando a concentração de 

etanol atinge 40 g L-1 (AIBA; SHODA; NAGATANI, 1968) e cessa o crescimento celular 

quando atinge concentrações em torno de 90 g L-1 (MAIORELLA; BLANCH; WILKE, 1983). 

Por isso, o teor alcoólico no vinho ao final da fermentação fica na faixa de 10-11 °GL (v v-1
 a 

20 °C). Esse baixo teor alcoólico implica em alto gasto energético na etapa de destilação e 

elevado volume de vinhaça gerado. Uma das maneiras de se contornar a inibição pelo etanol é 

reduzir a temperatura do caldo, fazendo com que a levedura se torne mais tolerante ao etanol. 

Dessa forma é possível obter vinhos com elevados teores alcoólicos a partir da alimentação de 

mostos mais concentrados, processo conhecido como VHG (do inglês very high gravity). O 

elevado teor alcoólico implica em economia energética durante a destilação e menor geração 

de vinhaça (LOPES et al., 2016). Além disso, em baixas temperaturas há menor formação de 

espuma e contaminação do caldo, diminuindo gastos com antiespumante e antibióticos. No 

entanto, quando a temperatura da fermentação é reduzida, a cinética microbiana torna-se mais 

lenta, resultando em processos demorados e, consequentemente, impactando na produtividade 

volumétrica em etanol. Para reestabelecer a produtividade do processo, podem ser empregadas 

maiores concentrações celulares, processo conhecido como HCD (do inglês high cell density). 

 Outra forma que vem sendo amplamente estudada para aumentar a produtividade do 

processo é a fermentação extrativa, na qual o etanol é removido do caldo à medida em que é 

produzido. Dentre as técnicas de extração do etanol, destaca-se o arraste gasoso (stripping) em 

que um gás inerte é borbulhado no caldo, removendo o etanol por transferência de massa. O 

CO2 é naturalmente um gás a ser aplicado nesse processo, pois é produzido durante a própria 

fermentação. Nesse sentido, a fermentação alcoólica extrativa com CO2 tem sido amplamente 

estudada para aplicação da técnica VHG. Sonego et al. (2018) otimizaram a fermentação 

alcoólica extrativa por arraste gasoso de etanol com CO2 a 34 °C, variando a vazão de 

alimentação de mosto e o momento do início do stripping. Os autores alimentaram mosto com 

alta concentração de substrato (304,2 g L-1) produzindo 136,9 g L-1 (17,2 °GL) de etanol em   

16 h, resultando em uma elevada produtividade de 8,6 g L-1 h-1 (94% da produtividade 

industrial). 
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Diante do exposto, o presente capítulo teve como objetivo aliar a técnica de stripping 

com a redução da temperatura. Para isso, a partir da modelagem matemática desenvolvida nos 

capítulos anteriores, realizou-se a otimização da fermentação alcoólica extrativa nas 

temperaturas de 28, 30, 32 e 34 °C, com elava concentração de substrato no mosto (VHG) e 

alta densidade celular (HCD). Um algoritmo genético foi utilizado para otimizar a concentração 

de etanol para iniciar o stripping. Para validar as condições otimizadas, foram realizadas 

fermentações extrativas por arraste gasoso com CO2 em condições de VHG e HCD nas 

temperaturas estudadas. 

7.2. MATERIAIS E MÉTODOS 

7.2.1. Microrganismo e meio de cultura 

Levedura industrial liofilizada S. cerevisiae Y-904 (60 g, base seca) foi utilizada nesse 

estudo como microrganismo produtor de etanol. O mosto foi composto por extrato de levedura 

(11,66 g L-1), KH2PO4 (9,6 g L-1), ureia (9,14 g L-1), MgSO4.7H2O (2,40 g L-1) e sacarose      

(281 g L-1 nas fermentações convencionais e 411 g L-1 nas fermentações extrativas). Volume 

suficiente de água destilada foi adicionado para completar 1,4 L. O pH do mosto foi ajustado 

para 4,6 com adição de HCl 1,0 M. 

7.2.2. Biorreator pneumático 

 As fermentações foram conduzidas em biorreator do tipo coluna de bolhas com 2 L de 

volume útil (altura total de 47,7 cm e diâmetro interno de 9,2 cm), composto por uma parte 

superior de acrílico e uma base encamisada de aço inoxidável. Um aspersor perfurado do tipo 

cruzeta (36 furos com 0,5 mm de diâmetro e espaçados com 5 mm) foi instalado na base do 

reator. A Figura 7.1 mostra detalhes do biorreator e do aspersor. 
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Figura 7.1 – (a) Dimensões do biorreator e (b) Dimensões do aspersor e perspectiva 2D. Medidas em 

milímetros. 

 
Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

7.2.3. Procedimento experimental 

 A massa de levedura liofilizada (60 g) foi previamente hidratada em 0,6 L de água 

destilada. A suspensão de células (inóculo) foi inserida no interior do biorreator e mantida na 

temperatura de cultivo sob agitação constante de 200 rpm durante 20 minutos. A agitação foi 

promovida por um sistema motor/impelidor (AM-20, Gehaka), enquanto a temperatura foi 

monitorada por um termômetro digital (MT 512, Full Gauge) e controlada pela recirculação de 

água destilada proveniente de um banho termostático (SL-152, Solab). Nas fermentações 

convencionais (sem arraste gasoso) o mosto foi alimentado ao longo de 5 h à vazão de 

alimentação de 0,280 L h-1 promovida por uma bomba peristáltica (Model 120 U, Watson-

Marlow). Nas fermentações extrativas, devido a elevada concentração de substrato, o mosto foi 

alimentado durante 8 h, à vazão de 0,175 L h-1. Após a alimentação do mosto, o processo seguiu 

em modo batelada até o consumo total de substrato. O sistema motor/impelidor garantiu a 

agitação do caldo nas fermentações convencionais durante todo processo. O mesmo sistema de 

agitação foi mantido nas fermentações extrativas até o início do arraste gasoso, sendo retirado 

nesse instante. 
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 Nas fermentações extrativas, o gás utilizado foi CO2 comercial (99,5% de pureza) 

acondicionado em cilindro (25 kg e 60 atm quando cheio). A vazão de gás foi controlada em   

5 L min-1 através de um fluxômetro de massa (GFC 37, Aalborg). O CO2 foi injetado através 

do aspersor (base do reator) e deixou o sistema através de uma saída na tampa do biorreator 

(parte superior). O início do stripping variou em cada fermentação e perdurou até o consumo 

total de substrato. Todas as fermentações (convencionais e extrativas) foram conduzidas em 

duplicata e a cada hora foram retiradas amostras de 2 mL para determinação das concentrações 

de células totais e viáveis. Um sistema de amostragem foi utilizado para monitoramento em 

tempo real da concentração de etanol e substrato, no qual uma bomba peristáltica (323Dz, 

Watson-Marlow) promoveu a recirculação do caldo do interior do biorreator para uma câmara 

de amostragem. 

7.2.4. Métodos analíticos 

 A concentração celular foi obtida pelo método gravimétrico. As amostras foram 

centrifugadas a 10.414 × g e 4 °C por 10 min, separando a massa de células do sobrenadante. 

As células foram então lavadas com água destilada e submetidas à nova centrifugação. A massa 

de células foi seca em estufa a 60 °C até que a massa do sedimento seco não apresentasse 

variação. A viabilidade celular foi determinada pelo método de azul de metileno. Uma alíquota 

do caldo foi diluída em 1 mL de EDTA, agitada durante 1 min e adicionado 1 mL de solução 

de azul de metileno, seguido de mais 1 min de agitação. Após o preparo, a amostra descansou 

por 5 min e, em seguida, foi colocada em câmara de Neubauer (Bright Line, Boeco Germany) 

e analisada em microscópio óptico (BX51, Olympus). 

 As concentrações de substrato e etanol foram determinadas por espectroscopia de 

infravermelho médio por transformada de Fourier (FT-MIR). A sonda de fibra óptica de 

refletância total atenuada (ATR, do inglês attenuated total reflectance), acoplada ao 

espectrofotômetro (ReactIR 45m, Mettler-Toledo AutoChem, Inc), foi posicionada na câmara 

de amostragem em contato com o caldo de fermentação. O espectrofotômetro, equipado com 

detector de mercúrio-cadmio- telureto (MCT) foi refrigerado com N2 líquido e purgado com 

gás N2 para remoção de CO2 e água do compartimento óptico. Os espectros foram adquiridos a 

cada 20 min na faixa de comprimentos de onda de 3.000 a 15.000 nm (resolução de 4,2 nm e 

256 varreduras por amostra). Os detalhes do pré-processamento das amostras e da calibração 

multivariada utilizada para obtenção das concentrações encontram-se no Capítulo III. 
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7.2.5. Modelagem matemática 

A modelagem da fermentação extrativa com arraste de etanol com CO2 foi descrita pelas 

Equações 7.1-7.5, obtidas a partir dos balanços de massa para células totais, células viáveis, 

substrato e etanol, bem como do balanço de massa total. O balanço de massa para substrato foi 

desenvolvido considerando somente a massa presente no sobrenadante (fase abiótica), enquanto 

o balanço de massa para etanol considerou também a massa de etanol intracelular. O modelo 

descreve tanto a fase de enchimento (F≠0) quanto a fase de batelada (F=0). 

𝑑𝐶𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 ∙ 𝐶𝑉𝑋 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉 ∙ 𝐶𝑋 (7.1) 

𝑑𝐶𝑉𝑋

𝑑𝑡
= (𝜇 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉) ∙ 𝐶𝑉𝑋 (7.2) 

𝑑𝐶𝑆

𝑑𝑡
=

𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐹/𝑉 − (𝑑𝑉/𝑑𝑡) ∙ 𝐶𝑆/𝑉 + 𝜇𝐶𝑉𝑋 ∙ (𝐶𝑆/𝜌𝐵 − 1/𝑌𝑋/𝑆)

(1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 

(7.3) 

𝑑𝐶𝐸

𝑑𝑡
=

((𝑌𝐸/𝑆/𝑌𝑋/𝑆) + 𝐶𝐸 ∙ (1 − 𝛾𝐸)/𝜌𝐵) ∙ 𝜇𝐶𝑉𝑋 − (𝑘𝐸 − 𝑘𝐸 ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵 + (𝑑𝑉/𝑑𝑡)/𝑉) ∙ 𝐶𝐸

(1 + (𝛾𝐸 − 1) ∙ 𝐶𝑋/𝜌𝐵)
 

(7.4) 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹 −

(𝐶𝐸 ∙ 𝑘𝐸 − 𝑘𝐴 ∙ (𝜌𝐴 − 𝐶𝐸)) ∙ 𝑉 ∙ (1 − 𝐶𝑋/𝜌𝐵)

𝜌𝐴
 

(7.5) 

em que 𝐶𝑋 é a concentração celular total (g L-1), μ é a velocidade específica de crescimento 

celular (h-1), 𝐶𝑉𝑋 é a concentração de células viáveis (g L-1), F é a vazão de alimentação de 

mosto (L h-1), V é o volume de caldo (L), 𝐶𝑆 é a concentração de substrato limitante (ART) (g 

L-1), 𝐶𝑆𝑚 é a concentração de substrato no mosto (g L-1), 𝐶𝐸 é a concentração de etanol (g L-1), 

𝑌𝑋/𝑆 é o coeficiente de rendimento de substrato a células (gX gS
-1), 𝑌𝐸/𝑆 é o coeficiente de 

rendimento de substrato a etanol (gE gS
-1), 𝑘𝐸 é a constante de velocidade de remoção de etanol 

(h-1), 𝑘𝐴 é a constante de velocidade de remoção de água (h-1), 𝜌𝐵 é a densidade da levedura em 

gramas de massa seca por unidade de volume de célula úmida (g L-1), 𝛾𝐸 é o coeficiente de 

partição de equilíbrio para o etanol (adimensional) e 𝜌𝐴 é a massa específica da água (g L-1). 

Valores de 𝜌𝐵=390 g L-1 e 𝛾𝐸=0,78 foram obtidos da literatura (MONBOUQUETTE, 1992, 

1987). 
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A massa específica da água (𝜌𝐴) varia com a temperatura. A partir de dados da literatura 

(HAYNES, 2015) foi ajustada uma equação que descreve 𝜌𝐴 em função da temperatura 

(Equação 7.6). 

𝜌𝐴 = 1004,7 ∙ 𝑒−0,0003∙𝑇 
(7.6) 

em que 𝑇 é a temperatura (°C). 

As constantes de remoção de etanol e água foram descritas pelas Equações 7.7 e 7.8, 

respectivamente, propostas por Rodrigues et al. (2018). Nas fermentações extrativas antes do 

início do stripping e nas fermentações convencionais (sem arraste gasoso), as constantes foram 

iguais a zero (𝑘𝐸=𝑘𝐴=0). 

em que 𝜙𝐶𝑂2
 é a vazão específica de CO2 (vvm). 

Um modelo cinético misto (Equação 7.9) foi utilizado para descrever o crescimento 

celular considerando as inibições por substrato, produto e células (ANDREWS, 1968; LEE; 

POLLARD; COULMAN, 1983; LEVENSPIEL, 1980): 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 ∙
𝐶𝑆

𝐾𝑆 + 𝐶𝑆 +
𝐶𝑆

2

𝐾𝐼𝑆

∙ (1 −
𝐶𝐸

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥
)

𝑛

∙ (1 −
𝐶𝑋

𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥
)

𝑚

 
(7.9) 

em que 𝜇𝑚𝑎𝑥 é a velocidade específica máxima de crescimento celular (h-1), 𝐾𝑆 é a constante 

de saturação (g L-1), 𝐾𝐼𝑆 é a constante de inibição pelo substrato (g L-1), 𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 é a concentração 

máxima de etanol após a qual o crescimento celular cessa (g L-1), 𝑛 é a potência de inibição do 

produto (adimensional), 𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 é a concentração celular máxima após a qual o crescimento 

celular cessa (g L-1) e 𝑚 é a potência de inibição da célula (adimensional). 

7.2.6. Otimização do início do arraste gasoso 

 A estratégia de otimização consistiu em maximizar a produtividade (função objetivo) 

variando o tempo de início do stripping. O cálculo da produtividade levou em conta a 

concentração de etanol total (etanol no vinho + etanol arrastado). A Equação 7.10 descreve a 

função objetivo (𝐽). 

𝑘𝐸 =  2,715 ∙ 10−2 ∙ 𝜙𝐶𝑂2
 + 4,107 ∙  10−3 ∙ 𝑇 − 1,317 ∙  10−1 (7.7) 

𝑘𝐴 = 2,872 ∙ 10−3 ∙ 𝜙𝐶𝑂2
+ 1,928 ∙ 10−5 ∙ 𝑇 − 8,058 ∙ 10−5 (7.8) 
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𝐽 = 𝑚𝑎𝑥(𝑃𝐸) = 𝑚𝑎𝑥 (
𝐶𝐸𝑡

𝑡𝑓
) (7.10) 

em que 𝑃𝐸 é a produtividade em etanol (g L-1 h-1), 𝐶𝐸𝑡 é a concentração de etanol total (g L-1) e   

𝑡𝑓 é o tempo final da fermentação (h). 

Os parâmetros cinéticos utilizados na otimização da fermentação extrativa em diferentes 

temperaturas, obtidos da literatura e/ou no presente trabalho, são apresentados no Quadro 7.1. 

Quadro 7 1 – Parâmetros cinéticos e coeficientes de rendimento utilizados na otimização da fermentação 

alcoólica em diferentes temperaturas. 

Parâmetros Unidades Equações/Valores Referências 

𝜇𝑚𝑎𝑥 h-1 4,05 ∙ 106 ∙ 𝑒
−

5139,2
𝑇(𝐾)  Veloso et al. (2019) 

𝐾𝑆 g L-1 14,35 ∙ 𝑒
7,64∙(

𝑇(°𝐶)−28
28

)
 Veloso et al. (2019) 

𝐾𝐼𝑆 g L-1 170,0 Veloso et al. (2019) 

𝐶𝐸𝑚𝑎𝑥 g L-1 138,45 ∙ 𝑒
−1,88∙(

𝑇(°𝐶)−28
28

)
 Veloso et al. (2019) 

𝐶𝑋𝑚𝑎𝑥 g L-1 320,0 Monbouquette (1992) 

𝑛 - 0,143 ∙ (
𝐶𝐸𝑓

80,0
)

3,56

 Veloso et al. (2019) 

𝑚 - 361 ∙ (𝑒
(

3,21
𝐶𝑋0

−0,0343∙𝑇(°𝐶))
−

10,8

𝑇(°𝐶)
) Capítulo V 

𝑌𝑋/𝑆 gX gS
-1 

(𝐶𝑆𝑚 ∙ 𝐶𝑋0) ∙ 10−3

2,68 ∙ (𝐶𝑆𝑚 + 𝐶𝑋0) − 309,8
 Capítulo V 

𝑌𝐸/𝑆 gE gS
-1 0,46 Veloso et al. (2019) 

O procedimento de otimização foi realizado no software Scilab v. 6.1.1, implementando 

um algoritmo genético (AG). O algoritmo interagiu com a função objetivo variando o tempo de 

início do stripping. Os valores dos parâmetros do algoritmo genético utilizado na solução do 

problema de otimização são apresentados na Tabela 7.1. 
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Tabela 7.1 – Parâmetros do algoritmo genético empregados na otimização. 

Parâmetros do algoritmo Valores 

Número de indivíduos da população 100 

Probabilidade de cruzamento 0,7 

Probabilidade de mutação 0,1 

Número de gerações 10 

7.3.  RESULTADOS E DISCUSSÃO 

7.3.1.  Otimização da fermentação extrativa em diferentes temperaturas 

 A rotina computacional de otimização utilizou o modelo proposto e os parâmetros 

cinéticos para determinar a concentração de etanol ideal para o início do stripping. A otimização 

das fermentações extrativas a 28, 30, 32 e 34 °C considerou uma vazão volumétrica de CO2 de 

5 L min-1, elevada concentração celular no inóculo de 100 g L-1 (HCD) e elevada concentração 

de substrato no mosto de 431,6 g L-1 (VHG). Em cada uma das quatro fermentações extrativas 

a serem otimizadas, a rotina computacional variou a concentração de etanol a partir da qual 

inicia-se o stripping (𝐶𝐸𝑠), obtendo a respectiva produtividade. A Figura 7.2 mostra os valores 

de produtividade em função de 𝐶𝐸𝑠 para cada condição otimizada. Nas fermentações extrativas 

a 28, 30, 32 e 34 °C, as máximas 𝐶𝐸𝑠 que resultaram nas maiores produtividades foram 57, 53, 

50 e 43 g L-1, respectivamente. As maiores produtividades obtidas na otimização das 

fermentações extrativas a 28, 30, 32 e 34 °C foram 10,30; 11,30; 12,00 e 12,30 g L-1 h-1, 

respectivamente. 

De acordo com Aiba et al. (1968), a inibição da levedura pelo etanol torna-se mais 

pronunciada quando a concentração de etanol atinge valores acima de 40 g L-1. Por isso, em 

estudos de fermentação extrativa por arraste gasoso com CO2 em 34 °C iniciaram o processo 

de stripping quando a concentração de etanol no caldo atingiu 40 g L-1 (CAMPOS et al., 2022; 

MARTINS, 2021; RODRIGUES, 2019; SONEGO, 2016). Quando a fermentação alcoólica é 

conduzida em temperaturas mais baixas, a levedura torna-se mais resistente ao etanol, devido a 

menor fluidez da membrana (FERNANDES, 2008; PHISALAPHONG; SRIRATTANA; 

TANTHAPANICHAKOON, 2006; WANDERLEY, 1994). Portanto, os resultados da 

otimização corroboram a literatura, pois foram encontradas maiores concentrações de etanol 

para o início do stripping, com a redução da temperatura. 
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Figura 7.2 – Produtividade em etanol em função da concentração de etanol a partir da qual tem início o 

stripping (𝐶𝐸𝑠), resultante do processo de otimização das fermentações extrativas a 28 (quadrados), 30 (círculos), 

32 (triângulos) e 34 °C (losangos). As setas indicam a maior 𝐶𝐸𝑠 que maximiza a produtividade em cada 

condição. 

 
Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

 A partir dos resultados obtidos na etapa de otimização, realizou-se a validação 

experimental das condições otimizadas. A modelagem da fermentação extrativa em diferentes 

temperaturas foi realizada utilizando os parâmetros apresentados no Quadro 7.1. No entanto, 

o modelo não foi capaz de descrever o comportamento dos dados experimentais com precisão 

(dados não mostrados). Isso ocorreu porque, no processo de stripping, apesar de remover o 

inibidor do caldo, as leveduras ficam expostas à elevadas concentrações de etanol por um 

período longo. Ressalta-se que o modelo utiliza parâmetros empíricos, como o parâmetro 𝑛 que 

tem como função ponderar a inibição pelo etanol. Na modelagem da fermentação alcoólica em 

batelada alimentada, os valores de 𝑛 encontrados na literatura não levam em conta o tempo de 

exposição da levedura em altas concentrações de etanol. Fica difícil, portanto, representar com 

um só valor as diferentes formas que o etanol afeta o microrganismo. Rodrigues (2019) reportou 

a necessidade de reajustar o parâmetro 𝑛 na modelagem da fermentação alcoólica extrativa, 

pois nesse processo a levedura permaneceu durante 7 h em concentrações elevadas de etanol. 

Dessa forma, para todas as fermentações extrativas, o parâmetro 𝑛 foi estimado para ajustar o 

modelo aos dados experimentais. Os valores de 𝑛 para as fermentações extrativas às 
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temperaturas de 28, 30, 32 e 34 °C foram de 0,82, 0,63, 0,59 e 0,61, respectivamente. Os demais 

parâmetros estão descritos no Quadro 7.1. A Figura 7.3 mostra os perfis simulados e 

experimentais de 𝐶𝑋, 𝐶𝑉𝑋, 𝐶𝑆 e 𝐶𝐸 das fermentações extrativas em diferentes temperaturas nas 

condições otimizadas. Como observado, o modelo proposto no presente estudo foi capaz de 

descrever o comportamento dinâmico da fermentação alcoólica extrativa em condições com 

altas densidade celular (HCD) e concentração de substrato (VHG), nas diferentes temperaturas 

estudadas (28, 30, 32 e 34 °C). 

Figura 7.3 – Perfis simulados (linhas) e experimentais (símbolos) das concentrações de substrato (círculos), 

etanol (triângulos), células viáveis (quadrados) e células totais (losangos) das fermentações extrativas por arraste 

gasoso com CO2: (a) 28 °C, (b) 30 °C, (c) 32 °C e (d) 34 °C. As barras verticais representam o desvio padrão da 

média para cada ponto. 

 
Fonte: Arquivo pessoal do autor. 

 Nas fermentações extrativas, o monitoramento em tempo real por FT-MIR foi 

imprescindível para iniciar o stripping no momento em que a concentração de etanol atingiu os 

valores previstos na otimização de cada condição. Além disso, o uso do FT-MIR permitiu saber 

o momento exato do término de cada fermentação, dando mais exatidão nos cálculos das 
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produtividades. Além das fermentações extrativas, fermentações convencionais (sem stripping) 

foram realizadas para comparação em termos de produtividade volumétrica em etanol. A 

concentração celular inicial (𝐶𝑋0) utilizada nas fermentações foi 100 g L-1. As demais condições 

experimentais e os principais resultados obtidos nas fermentações convencionais (CF) e 

extrativas (EF) são apresentadas na Tabela 7.2. 

Tabela 7.2 – Condições e principais resultados das fermentações convencionais e extrativas. 

Fermentação 
𝑭 

(L h-1) 

𝑪𝑺𝒎 

(g L-1) 

𝑪𝑬𝒔 

(g L-1) 

𝑪𝑬𝒇 

(g L-1) 

𝑪𝑬𝒕𝒐𝒕𝒂𝒍 

(g L-1) 

𝒕𝒔 

(h) 

𝒕𝒇 

(h) 

𝑷𝑬 

(g L-1
 h-1) 

CF28 

0,280 

295,0 - 96,4 - - 9,5 10,15 

CF30 296,8 - 96,2 - - 9,0 10,69 

CF32 296,0 - 98,4 - - 8,0 12,30 

CF34 296,4 - 98,1 - - 8,0 12,26 

EF28 

0,175 

432,0 60 111,2 142,1 4,0 14,8 9,60 

EF30 434,6 55 106,1 143,0 3,0 13,4 10,67 

EF32 434,3 50 101,8 142,9 2,0 12,2 11,71 

EF34 431,6 45 90,1 142,0 1,5 12,1 11,73 

𝐹 é a vazão de alimentação do mosto, 𝐶𝑆𝑚 é a concentração de substrato no mosto, 𝐶𝐸𝑆 é a concentração de etanol 

a partir da qual inicia-se o stripping, 𝐶𝐸𝑓 é a concentração final de etanol no caldo, 𝐶𝐸𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 é a concentração total 

de etanol calculada a partir do 𝐶𝑆𝑚 de cada fermentação e considerando 𝑌𝐸/𝑆=0,47 gE gS
-1, 𝑡𝑠 é o tempo de início 

do stripping, 𝑡𝑓 é o tempo final da fermentação e 𝑃𝐸  é a produtividade volumétrica em etanol. CF refere-se à 

fermentação convencional (sem stripping) e EF refere-se à fermentação extrativa. Os números subscritos em CF e 

EF referem-se à temperatura (em °C) de cada fermentação. 

 É importante observar que as fermentações convencionais foram conduzidas nas 

mesmas condições de operação, variando apenas a temperatura. Dessa forma, o efeito da 

temperatura pode ser observado na produtividade. A mesma estratégia foi utilizada nas 

fermentações extrativas, fixando todas as condições como vazão de alimentação, concentração 

celular, concentração de substrato no mosto e vazão de CO2, variando apenas a temperatura. 
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Observa-se nas fermentações convencionais que as maiores produtividades foram obtidas nas 

fermentações 𝐶𝐹32 e𝐶𝐹34, enquanto as fermentações 𝐶𝐹30 e 𝐶𝐹28 alcançaram 87,7 e 82,5% da 

máxima produtividade observada dentre as fermentações convencionais. Isso mostra que 

mesmo para baixas temperaturas foi possível obter altas produtividades, devido à alta densidade 

celular. 

Em relação às fermentações extrativas, quando comparadas com as convencionais nas 

respectivas temperaturas, observa-se que as produtividades alcançaram valores entre 94 a 100% 

das convencionais nas respectivas temperaturas. É importante ressaltar que o cálculo da 

produtividade levou em consideração a concentração de etanol total (etanol no vinho + 

arrastado). O etanol arrastado pode ser recuperado por diversas técnicas, como absorção, 

adsorção, condensação, permeação a vapor, entre outros. Rodrigues (2019) utilizou 

monoetilenoglicol (MEG) para absorver o etanol arrastado em fermentações extrativas por 

arraste gasoso com CO2 recuperando 98,3% do valor arrastado. Sonego et al. (2018) realizaram 

fermentações convencionais com 𝐶𝑆𝑚=257 g L-1 (condição de referência) e extrativas com 

𝐶𝑆𝑚=434 g L-1, ambas a 34 °C e com 𝐶𝑋0=50 g L-1. Os autores compararam as produtividades 

e observaram que a produtividade da fermentação VHG alcançou 94% da produtividade de 

referência, corroborando os resultados do presente trabalho. No trabalho de Veloso et al. (2019) 

foram realizadas fermentações convencionais em batelada alimentada em diferentes 

temperaturas. Na fermentação a 28 °C, 𝐶𝑋0=50 g L-1 e 𝐶𝑆𝑚=432 g L-1, foram produzidos          

135 g L-1 de etanol em 27 h, resultando em uma produtividade de 5,0 g L-1 h-1. No Capítulo V 

foi realizada uma fermentação convencional nessas mesmas condições, porém com         

𝐶𝑋0=112 g L-1 em que foram obtidos 135 g L-1 de etanol em 25 h, resultando em uma 

produtividade de 5,4 g L-1 h-1. Isso mostra que mesmo com o aumento de células, a 

produtividade não foi significativamente maior, em condições de inibição pelo etanol. No 

entanto, quando o stripping é empregado em associação com alta densidade celular há uma 

diferença significativa no tempo do processo, refletindo em alta produtividade, conforme se 

observa nos resultados da fermentação 𝐸𝐹28 (Tabela 7.2). 

Como observado na Tabela 7.2, o tempo de duração do stripping ficou em torno de      

10 h para todas as fermentações. Porém, a quantidade de etanol arrastado foi maior em 

temperaturas maiores. Rodrigues et al. (2018) estudaram o arraste do etanol em solução 

hidroalcoólica nas temperaturas de 30 a 34 °C e relataram que as constantes de remoção de 
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etanol e água aumentaram com a temperatura, ou seja, o arraste dessas substâncias é favorecido 

com o aumento da temperatura, devido ao aumento da pressão de vapor tanto do etanol quanto 

da água. Mesmo o arraste gasoso sendo desfavorecido em temperaturas mais baixas, altas 

produtividades foram obtidas, uma vez que as concentrações de etanol no caldo ficaram abaixo 

da concentração máxima que a levedura tolera, em todas as fermentações. Portanto, a técnica 

de stripping mostrou-se eficaz quando aplicada na fermentação alcoólica em diferentes 

temperaturas, visto que à medida que o arraste é desfavorecido (redução da temperatura), o 

microrganismo por sua vez consegue tolerar mais o etanol. 

Os resultados mostraram que foi possível obter elevada concentração de etanol 

produzido (140 g L-1 ou 18 °GL) em todas as fermentações extrativas realizadas. Quanto menor 

a temperatura, maior foi a concentração final de etanol no caldo. Comparando as fermentações 

extrativas, na fermentação 𝐸𝐹28 obteve-se um vinho com 14 °GL, enquanto na fermentação 

𝐸𝐹34 o teor alcoólico no vinho foi de 11,4 °GL. Numa eventual etapa de destilação haveria 

menos gasto energético para destilar um vinho com maior teor alcoólico. Além disso, como na 

fermentação 𝐸𝐹28 menos etanol foi arrastado, menor seriam os gastos na etapa de recuperação. 

Supondo um processo de recuperação por absorção em MEG, quando comparadas as 

fermentações 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹34, um volume menor de absorvente seria necessário no processo de 

recuperação do etanol arrastado na fermentação 𝐸𝐹28 e, consequentemente, menor a dimensão 

do absorvedor. Em relação à vinhaça, o mesmo volume seria obtido, uma vez que o cálculo do 

volume desse subproduto leva em conta a produção total de etanol, que foi igual nos dois 

cultivos (18 °GL). Além dos benefícios citados, vinhos com elevado teor alcoólico, resultam 

em economia de insumos na etapa de fermentação, com menores gastos com ácido sulfúrico 

(tratamento do inóculo) e com antibióticos, uma vez que a contaminação bacteriana é menor 

devido à elevada quantidade de etanol. Dessa forma, fica evidenciado que as fermentações 

extrativas a baixas temperaturas podem aliar elevada produtividade e elevado teor alcoólico no 

vinho, resultando em diversos benefícios econômicos. Vale ressaltar que no presente trabalho 

foi avaliada uma única concentração de mosto nas fermentações extrativas a baixas 

temperaturas. Portanto, nas fermentações 𝐸𝐹28 e 𝐸𝐹30, outras concentrações poderiam ser 

avaliadas, pois a concentração final de etanol no vinho ficou distante da concentração máxima 

de etanol suportada pela célula. 
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7.4.  CONCLUSÕES 

 A otimização de cada condição de fermentação alcoólica extrativa por arraste gasoso 

com CO2, em diferentes temperaturas (28, 30, 32 e 34 °C) e com elevadas densidade celular e 

concentração de substrato no mosto, encontrou a máxima concentração de etanol a partir da 

qual deve-se iniciar o stripping (𝐶𝐸𝑠) para se obter a maior produtividade. Quanto maior a 

temperatura, menor o valor de 𝐶𝐸𝑠 foi obtido devido à inibição pelo etanol ser mais pronunciada. 

A validação experimental das condições otimizadas resultou em altas produtividades. Na 

fermentação extrativa a 28 °C foram obtidos 142,1 g L-1 (18 °GL) de etanol em 14,8 h, 

resultando em uma produtividade volumétrica em etanol de 9,6 g L-1 h-1. Além disso, a 

concentração de etanol no vinho foi elevada (14 °GL), uma vez que o arraste de etanol com 

CO2 é menor em temperaturas mais baixas. Portanto, a estratégia de utilizar o stripping em 

fermentações a baixa temperatura mostrou-se promissora, pois resultou em elevada 

produtividade associada aos inúmeros benefícios econômicos resultantes da obtenção de vinhos 

com elevado teor alcoólico, como redução de vapor na destilação, menores gastos na etapa de 

recuperação do etanol arrastado e menores gastos com insumos na fermentação (ácido sulfúrico 

e antibióticos). 



 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Capítulo VIII 

CONSIDERAÇÕES FINAIS E SUGESTÕES PARA 

TRABALHOS FUTUROS 
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8.1.  CONSIDERAÇÕES FINAIS 

Diante dos resultados apresentados na presente tese, conclui-se que: 

• A técnica FT-MIR usando regressão PLS com dados de cultivos em diferentes 

temperaturas pode ser utilizada em aplicações industriais, pois considera uma ampla 

gama de relações entre os principais compostos da fermentação alcoólica, resultantes 

das flutuações térmicas do processo, e possibilita a aquisição rápida de dados precisos. 

Dessa forma, pode-se reduzir custos e tempo de análise, auxiliando na rápida tomada de 

decisão no controle do processo. A metodologia desenvolvida para o monitoramento 

em tempo real da fermentação, quando conduzida em escala laboratorial, foi 

imprescindível para iniciar o stripping no momento em que a inibição de etanol se torna 

mais pronunciada e para cálculos de produtividades mais precisos. 

• O volume da célula deve ser considerado na modelagem da fermentação alcoólica em 

batelada com alta densidade celular (HCD), especialmente sob condições VHG. O 

modelo intrínseco desenvolvido melhorou a predição do perfil de substrato para este 

tipo de processo em comparação com um modelo convencional não intrínseco. 

• O modelo cinético híbrido que contempla inibições por substrato, etanol e células foi 

capaz de prever a dinâmica comportamental da fermentação alcoólica em batelada 

alimentada em amplas faixas de temperatura (28–34 °C), concentração de substrato no 

mosto (258–436 g L-1), tamanho do inóculo (50–125 g L-1) e concentração de etanol 

(80–135 g L-1). 

• A fermentação alcoólica extrativa por arraste gasoso com CO2 foi modelada a partir dos 

balanços de massa e energia. Simulações permitiram a análise energética do processo 

com diferentes vazões de CO2 e tempo de stripping, resultando em condições de 

operação que minimizaram o volume de água utilizado no controle da temperatura do 

caldo. Validações experimentais comprovaram a precisão do modelo. Na fermentação 

extrativa VHG a 28 °C um teor alcoólico total de 15,2 °GL foi obtido e a quantidade de 

água utilizada para controle da temperatura foi 61,9% menor do que a condição controle. 

  



Capítulo VIII                                                                                                                         133 
 
 

 
 

 

• A otimização da fermentação alcoólica VHG extrativa em diferentes temperaturas 

encontrou a máxima concentração de etanol a partir da qual deve-se iniciar o stripping 

para obter a máxima produtividade. Na fermentação extrativa a 28 °C foram obtidos 

142,1 g L-1 de etanol total (18 °GL) e produtividade volumétrica em etanol de                  

9,6 g L-1 h-1. Além disso, a concentração de etanol no vinho foi elevada (14 °GL), uma 

vez que o arraste de etanol com CO2 é menor em temperaturas mais baixas. 

• De forma geral, toda a modelagem matemática desenvolvida no presente trabalho, 

contribuiu para a otimização da fermentação alcoólica extrativa em condições de VHG 

e HCD em diferentes temperaturas. A estratégia de utilizar o stripping em fermentações 

a baixas temperaturas mostrou-se promissora, pois resultou em elevada produtividade, 

e ecologicamente amigável no que diz respeito à economia de água. Além disso, o 

elevado teor alcoólico obtido contribui para inúmeros benefícios, como redução de 

vapor na destilação, menores gastos na etapa de recuperação do etanol arrastado e 

menores gastos com insumos na fermentação (ácido sulfúrico e antibióticos). 

8.2.  SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

Sugerem-se as seguintes propostas de trabalhos futuros: 

• Avaliar a fermentação alcoólica extrativa VHG a baixas temperaturas com 

concentrações de substrato no mosto superiores às do presente estudo. 

• Avaliar a variação da temperatura e da vazão de CO2 ao longo da fermentação alcoólica 

extrativa. 

• Analisar a viabilidade técnico-econômica da fermentação extrativa em diferentes 

temperaturas. 

• Estudar a fermentação extrativa em altas temperaturas utilizando leveduras 

termotolerantes. 
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