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RESUMO

O rendimento em etanol (Np) é um dos pardmetros mais importantes a ser
avaliado no processo industrial de fermentacdo alcodlica. Devido ao fato da maioria das
usinas ndo apresentar um nivel de automagdo razodvel, nem realizar medidas analiticas
freqiientes durante as bateladas, o Mnp é atualmente calculado por metodologia baseada nos
subprodutos formados no processo, célculo questionado quanto a sua precisdo, pois gera
quase sempre altos valores de Mp. Ainda, no que diz respeito ao processo de fermentacdo
alcodlica, a modelagem cinética do processo fermentativo tem sido estudada extensivamente.
No entanto, os modelos propostos nio tém representado adequadamente o processo industrial
no qual a dorna inicialmente contendo o indculo (“pé€ de cuba”) é alimentada com uma vazao
de mosto até seu enchimento, seguindo a fermentacdo, em batelada, até o término do
substrato. O presente trabalho teve como objetivo principal a proposta de uma nova
metodologia de cédlculo do rendimento em etanol (1p) com base nos principios de balanco
material. Os resultados de Mp obtidos na planta piloto (80,5 a 87,9%) e na industrial (84,2 e
92,1%) pela nova metodologia apresentaram faixas proximas de valores. No entanto, estes
valores obtidos de mp foram inferiores aqueles obtidos pela metodologia tradicional por
subprodutos, utilizada atualmente pela quase totalidade das usinas de agticar e dlcool. Ainda,
foi proposto um modelo cinético para descrever o processo convencional de fermentacdo
alcodlica considerando a existéncia de dois comportamentos celulares ao longo do processo,
no que diz respeito ao consumo de substrato e a produgdo de etanol. O modelo descreveu
adequadamente os comportamentos das concentracdes de células (Cx), substrato (Cs) e de
etanol (Cp) ao longo de todos os cultivos, mostrando que as hipdteses consideradas na
elaboracdo do modelo foram pertinentes quanto a realidade do fendmeno observado. Por fim,
os coeficientes cinéticos estimados do modelo proposto apresentaram uma pequena variagao

nos diferentes cultivos, bem como valores dentro de uma faixa de literatura.

Palavras-chave: producio de etanol, rendimento em etanol, balancos de massa,

modelagem cinética.
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ABSTRACT

The yield ethanol (1np) is one of the most important parameters to be evaluated
in the industrial process of alcohol fermentation. Because most plants neither present a
reasonable level of automation, nor perform frequent analytical measures during the batch, the
TMp is currently calculated by methodology based on by-products formed in the process. Such
calculation is questioned as to its accuracy because it almost always presents high values of
Mnp. Still, with regard to the process of alcohol fermentation, the kinetic modeling of the
fermentation process has been studied extensively. However, the proposed models have not
properly represented the industrial process in which the fermenter initially containing the
inoculum (“preculture”) is fed with a flow of wort (feeding culture medium) until its filling,
following the fermentation, in batch, until the substrate exhaustion. The aim of the present
study is propose a new methodology for calculating the yield ethanol (np) based on material
balances. The p results obtained in the pilot plant (80.5 to 87.9%) and industrial plant (84.2
and 92.1%) presented by the new method tracks near values. However, values of 1np obtained
by the present methodology were lower than those obtained by the traditional by-products
method, currently used by almost all sugar and alcohol mills. Still, a kinetic model was
proposed to describe the conventional process of fermentation considering the existence of
two cellular performances during the process, with regard to the consumption of substrate and
to the production of ethanol. The model properly described the performance of the
concentration of cells (Cx), substrate (Cs) and ethanol (Cp) over all cultures, showing that the
assumptions considered when preparing the model were concerned about the reality of the
phenomenon observed. Finally, estimated values of kinetic parameters of the proposed model

showed little variation in different cultures as well as values within a range of literature.

Keywords: ethanol production, yield ethanol, mass balance, kinetic modeling.
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1 INTRODUCAO

O Brasil € o maior exportador de etanol do mundo e o segundo maior produtor,
atrds dos EUA. O pais espera atingir producdo recorde de 20,2 bilhdes de litros de etanol na
safra 2008/09, de acordo com estimativas do Ministério da Agricultura (Unica, 2008).

De acordo com Finguerut (2007), o setor canavieiro encontra-se em ascensao
devido ao “boom’ mundial do etanol, sendo registrado nos ltimos sete anos um aumento de
1% ao ano na quantidade de agtcar produzido por hectare e nos dltimos 15 anos de 1% ao ano
no aumento de conversdo industrial.

Para exemplificar a ascensdo do setor, segundo os dados apresentados pela
Sindagucar — AL (2008), a moagem do setor no estado de Alagoas deve crescer 18,9% em
relacdo ao dltimo ciclo. Com o aumento, a producao deve atingir 29,3 milhdes de toneladas de
cana, 4,7 milhdes de toneladas a mais que a quantidade colhida na safra 2006/2007. A
produgdo de agucar terd um aumento de 11,3% em comparacdo com a safra anterior, e a de
alcool tera um aumento de 23,7%.

O processo fermentativo atualmente utilizado pela maioria das usinas € um
processo industrial integrado, devido a produgdo concomitante do agticar. Além disto, parte da
matéria prima, o bagaco, € utilizada para geracio de energia elétrica necessaria para o proprio
processamento e em muitas plantas ha excedente de energia que é comercializado com as
distribuidoras locais. O aproveitamento da palha da cana para geracdo de energia também ja é
uma realidade.

E sabido que o rendimento tedrico da fermentagio alcodlica corresponde a
0,511 gramas de etanol/ gramas de ART consumido, sendo que, o grande desafio para as
destilarias atualmente estd em aumentar a eficiéncia da fermentacdo, que na média atual esta
em torno de 91% (Finguerut, 2007).

Entre outros fatores que dificultam o alcance de rendimentos fermentativos
préximos ao tedrico, pode-se citar a contaminacdo bacterioldgica, floculacdo, variacdo da
qualidade da matéria-prima, falta de controle das varidveis de processo, producdo de
subprodutos e a perda de viabilidade da levedura.

Embora o processo de fermentagdo alcodlica seja um processo desenvolvido,
diante das limitacdes citadas, hd ainda a necessidade de melhoria em diversos pontos do
mesmo. Por esta razdo depara-se com um montante significativo de estudos sobre o assunto

presente, bem como esfor¢os vém sendo realizados para melhorar os processos existentes,
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principalmente no que tange a ao aumento da automag@o do processo, implementacdo de
metodologias analiticas e medidas em linha (“on-line”) de varidveis de processo, buscando
avangos também na automacao e controle dos mesmos.

O rendimento em etanol € um dos parametros mais importantes a ser avaliado
nos processos de uma usina. Devido ao fato da maioria das usinas ndo apresentar um nivel de
automacdo razodvel, nem realizar medidas analiticas freqiientes durante as bateladas, o
rendimento em etanol é atualmente, quase na totalidade das unidades, calculado a partir dos
subprodutos, segundo metodologia proposta pela entdo Coopersucar, conforme citado por
Fernandes (2003), considerando as quantidades produzidas de levedura, acidez, glicerol, teor
alcodlico e considerando os acticares redutores residuais totais (ARRT) (Finguerut, 2007).

A metodologia do cédlculo de rendimento da fermentagdo por subprodutos
utiliza apenas dados didrios, desconsiderando as condi¢des de alimentacdo da dorna, como
perfil da vazdo ao longo do tempo e quantidade de agicar (ART) no mosto de alimentagao.
Logo, embora se trate de uma metodologia consolidada no setor, é possivel a partir da
automacdo do processo fermentativo, que dispde informacdes mais freqiientes, obter o
rendimento em etanol em cada batelada a partir de balancos de massa, considerando as
quantidades produzidas de etanol e de levedura e agiicar consumido.

As unidades produtoras de etanol buscam melhorias continuas em seus
processos. Uma vez que o produto final é padronizado, o diferencial entre elas estd no
processo produtivo que garante a competitividade no setor. Dentre os tipos de processos
fermentativos industriais destaca-se a fermentagdo por “batelada” com reciclo de células,
processo muito utilizado pelas usinas brasileiras. Além deste, pode-se citar 0s processos
continuos e semicontinuos, com suas derivagdes como reutilizacido de células ou ligacdo de
dornas em série e paralelo.

Dentre os diversos aspectos relacionados com o processo de fermentagdo
alcodlica, a modelagem cinética do processo fermentativo tem merecido especial atencao.
Modelos cinéticos cldssicos considerando efeitos inibitérios do substrato (agicar) e do
produto tém sido propostos e utilizados na simulag@o deste processo. No entanto, tais modelos
ndo tém representado adequadamente o processo industrial de fermentag@o alcodlica, no qual
a dorna inicialmente contendo o indéculo (“pé de cuba”) € alimentada com uma vazdo de
mosto até seu enchimento, seguindo a fermentacdo, em batelada, até o término do substrato.

Em virtude da necessidade de se calcular com maior precisdo o rendimento do
processo fermentativo, o presente trabalho teve como objetivo principal propor uma nova

metodologia de célculo do rendimento em etanol por batelada, uma vez que a medi¢do atual
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realizada nas usinas niao contempla em si a conversdo de actcar em etanol ou biomassa, pois é
baseada na medi¢do de subprodutos do processo.

Ainda, foi proposto um modelo cinético para descrever o processo
convencional de fermentacdo alcodlica considerando a existéncia de dois comportamentos
celulares ao longo do processo, no que diz respeito ao consumo de substrato e a produgado de
etanol. O trabalho contemplou a anélise de varias bateladas de fermentacdo tanto em escala
piloto quanto em industrial, sob diferentes condi¢des iniciais de inéculo e de alimentac¢do do

mosto.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Producao de etanol no Brasil

No Brasil como em outros lugares do mundo, a fermentacio caracteriza-se
como um processo antigo. Este processo era utilizado no preparo de bebidas e de alguns
alimentos, muito antes de ser objeto de estudo de pesquisadores. A cachaca, bebida destilada
obtida a partir do caldo de cana, teria sido descoberta por acaso e se tornou um dos principais
produtos da economia brasileira.

O processo de fabricacdo do élcool no Brasil sofreu poucas mudangas até o
inicio do século XX. Até o inicio dos anos 30, o Brasil produzia dlcool apenas para fabricacdo
de bebidas e aplicacdo em indistria quimica ou farmac€utica. Entre 1932 e 1940, com
incentivo do governo para produgcdo de motor a &lcool para carro, o Brasil aumentou
significativamente a producao de dlcool anidro (Amorin, 2005).

Em 1975, com o advento do Programa Nacional do Alcool (Proalcool), os
usineiros foram incentivados a aumentarem a produgdo de dlcool anidro, devido ao aumento
da demanda de consumo desse combustivel. De acordo com os dados da Tabela 2.1, houve
uma grande evolugdo ao longo dos anos da proporcdo de alcool anidro na gasolina, saltando
de 14% em 1979 para 24% a partir de 2002. Paralelamente, muitas pesquisas foram

desenvolvidas no pais visando a obten¢@o do dlcool hidratado (Amorim, 2005).

Tabela 2.1: Proporgédo de dlcool anidro misturado a gasolina:

Ano Porcentagem de etanol na gasolina (%)
1979 14
1980 17
1981 12
1982 - 1986 20
1987 - 2002 22
2002 - 2005 24

Fonte — Unica (2007)

Em 1979, o governo firmou o Protocolo de Intengdes com a Associagdo dos
Fabricantes de Veiculos Automotivos (Anfavea), onde as montadoras se comprometeram a
fabricarem veiculos adaptados ao uso do alcool hidratado. O Prodlcool tornou-se o maior
programa energético do mundo, com a utilizagdo de combustivel liquido alternativo,

renovavel e pouco poluente (Amorim, 2005).



Revisdo Bibliogrdfica 5

Mais recentemente houve o advento do carro “flex-fuel” que utiliza
opcionalmente dlcool hidratado ou gasolina como combustivel. O sucesso de vendas desse
tipo de veiculo demonstrado na Tabela 2.2 fez com que houvesse um aumento ainda maior de

consumo interno de etanol no pafs.

Tabela 2.2: Demanda de carros a alcool e flex fuel no Brasil (em milhares de unidades)

Ano Gasolina Etanol  Flex Fuel GNV Total

2003 14510 2473 24 560 17657
2004 15134 2232 188 740 18295
2005 15406 1947 651 930 18944
2006 15311 1381 1539 1130 19543
2007 15336 1223 2644 1300 20197
2008 14736 948 3776 1530 20988
2009 14426 738 4945 1720 21633
2010 14698 531 6182 1880 22693

Fonte — ANFAVEA (2005)

Ap6s implementagdo do Prodlcool no Brasil, o processo de fermentagdo foi o
que obteve maiores progressos no setor sucroalcooleiro, com o objetivo de aumentar a
produtividade do mesmo. Pode-se destacar como pontos importantes neste avango tecnolégico
o controle microbiolégico e operacional do processo, o uso de leveduras selecionadas, o
controle da nutricdo da levedura e temperatura do processo, o uso de antimicrobianos
adequados, o controle de enchimento das dornas e o controle de perdas nas centrifugas, entre

outros (Vasconcelos, 2006).

2.2. Fermentacao alcodlica

7z

A fermentacdo alcodlica € conhecida desde os tempos mais remotos. No
entanto, apenas em 1863 Pasteur demonstrou a natureza microbioldgica da fermentagdo como
um processo anaerébio, ou seja, que ocorre na auséncia de oxigénio. A partir dai,
principalmente na década de 1930, muitas pesquisas foram desenvolvidas para o
entendimento das reacdes enzimdticas responsdveis pela transformacdo do acicar (glicose)
em etanol e gds carbdnico pelas leveduras.

A fermentacdo alcodlica envolve 12 reacdes enzimdticas em seqiiéncia

ordenada, que ocorrem no citoplasma celular. Essas enzimas sofrem a¢des de diversos fatores
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como nutrientes, minerais, vitaminas, inibidores, pH, temperatura e outros, que podem
favorecer ou ndo o desempenho das leveduras (Lima et al., 2001).

Devido a importancia biotecnolégica da levedura Saccharomyces cerevisiae,
na produgdo de alimentos e bebidas alcodlicas em todo o mundo e na producdo de
combustivel renovavel no Brasil, este microrganismo tornou-se o mais estudado e, portanto,
seu metabolismo € o mais conhecido, sendo o microrganismo mais amplamente utilizado no
processo de fermentagao alcodlica (Shuler e Kargi, 2002).

Shuler e Kargi (2002) ainda citam outro microrganismo com grande potencial
para produgdo de etanol, a bactéria Zymomonas mobilis, que apresenta algumas vantagens em
relacdo a S. cerevisae, como a boa tolerancia ao etanol e rendimentos proximos ao tedrico.
Entretanto, este microrganismo € muito sensivel e exige condi¢des estéreis de mosto, o que
torna sua aplicacdo industrial invidvel atualmente.

De acordo com Lima et al. (2001), a S. cerevisiae possui linhagens diferentes
quando isoladas de meios diferentes, como nos mostos de vinho, cerveja ou de destilarias.
Cada linhagem tem suas caracteristicas proprias, desenvolvidas em funcio das condi¢des do
meio e que afetam diretamente o rendimento do processo.

As leveduras sdo mesofilas e requerem temperaturas Otimas para a produgdo
industrial de etanol, na faixa de 32 a 35°C. O aumento da temperatura no meio fermentativo
favorece a contaminagdo bacteriana e a toxidez da levedura pelo etanol.

A levedura é um microrganismo aerébio facultativo, ou seja, na presenga de
oxigénio, a mesma transforma glicose em biomassa, CO, e H,O. Na auséncia de oxigénio, a
maior parte da glicose é convertida em etanol e CO,, sempre com o objetivo de obter ATP
(adenosina trifosfato) para realizac@o de suas atividades metabdlicas. Os substratos utilizados
pela levedura podem ser tanto de fonte externa como sacarose, glicose, frutose, entre outros,
como de seus proprios constituintes como trealose e glicogénio (Lima et al., 2001).

A levedura hidrolisa a molécula de sacarose pela acdo da enzima invertase,
gerando uma molécula de glicose e uma molécula de frutose:

C2H»,0;; + H,O > CeH 206 + CeH 206 (21)

A partir das moléculas de 6 carbonos obtidas, a levedura inicia seu
metabolismo de acordo com as condi¢gdes do meio, produzindo etanol e CO, em condi¢des de
anaerobiose:

C6H1206 > 2C2H5OH + 2C02 + 2 ATP (22)

Na presenca de oxigé€nio ocorre a respiracao:

C6H1206 +602 > 6C02+ 6H20 + 38 ATP (23)
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2.3. Fatores que influenciam a fermentacao alcodlica

De acordo com Lima et al. (2001) um fator importante para o controle da
fermentagdo alcodlica € o pH do meio. O pH ideal para fermentacio alcodlica encontra-se na
faixa de 4 a 5. No processo de fermentacio com reutilizacdo da levedura, faz-se seu
tratamento com dcido sulfirico em pH de 2,0 a 3,2, durante aproximadamente um hora,
visando a reducdo da carga microbiana. A fermentagdo alcodlica inicia com valores de pH
baixos, finalizando com valores de 3,5 a 4,0. Fermentacdes conduzidas em meios mais 4cidos
resultam em maiores rendimentos em etanol, devido a baixa producdo de glicerol. Além disto,
as bactérias contaminantes nao resistem ao pH 4cido.

A contaminacdo bacteriana influencia de forma negativa a fermentagdo
alcodlica, uma vez que as bactérias competem com a levedura pelo mesmo substrato e geram
subprodutos que sdo inibidores do crescimento da levedura. As instalacdes de usinas
geralmente ndo sdo projetadas para trabalhar com culturas puras, entretanto infec¢des cronicas
devem ser eliminadas, pois afetam o rendimento da produgio de etanol.

Sabe-se que as bactérias licticas sdo os principais contaminantes do processo
de fermentacdo alcodlica. Concentragdes de d4cidos lactico e acético s@o medidas
periodicamente para controle dos niveis de infeccdo. Testes com culturas puras de S.
cerevisiae em presenca de 4cidos lactico e acético demonstram que as mesmas se estressam e
produzem menos etanol e biomassa. Ainda, a contaminag@o bacteriana ocorre em diferentes
tipos de substrato, como os provenientes do milho, do trigo e da cana-de-agicar, entre outros.
Virios agentes quimicos e bioquimicos tém sido testados para combater estas bactérias, como
perdxido de hidrogénio, metabissulfito de potéssio e antibidticos, como a penicilina (Skinner,
2004).

De acordo com Nahvi et al. (2002), a floculagdo da levedura pode estar
associada a contaminagdo bacteriana, embora se conheca outras causas para o inicio da
floculacdo. A floculagdo da levedura pode ser descrita como o fendmeno de acoplamento das
células, que se separam rapidamente do meio, ficando suspensas. H4 varias explicacdes
diferentes sobre as causas da floculacdo. Uma delas estd associada a presencga de cdlcio no
meio fermentativo. Outros pesquisadores acreditam ocorrer apenas liga¢des entre 0s grupos
anidnicos da parede celular das leveduras e ainda ha observacdes em relagdo a proteinas

especificas, encontradas apenas em meio floculado.

A busca do entendimento do mecanismo da floculagdo em células de leveduras

tem sido objeto de estudo de varios grupos de pesquisadores. Segundo Jin e Speers (1999), até
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a década de 1960 muitos estudos avaliaram o efeito das condi¢des do meio de cultura como
concentragdo de sais, agucares, etanol, pH, temperatura, oxigénio dissolvido e protedlises no
mecanismo de floculagdo. Apds a década de 1970, estudos genéticos t€ém auxiliado na
compreensdo dos mecanismos que influenciam a floculag¢éo no nivel molecular.

A floculagdo em linhagens de levedura é um fendomeno diretamente associado a
proteinas do tipo das lectinas (“lectin like proteins”), também conhecidas como floculinas que
atuam ligando-se seletivamente aos residuos de manose (mananas) presentes na parede celular
de outras cepas. Para que essa interag@o ocorra, € imprescindivel a presenca de fons de cdlcio
livres para que haja a ativagdo destas floculinas (Bidard et al., 1995; Costa e Morada—Ferreira,
2001).

Alcarde (2001) explica que as lectinas s@o proteinas que atuam nas ligagcGes
entre residuos de acicar. Segundo o mesmo autor, por um mecanismo similar, algumas
proteinas da parede celular das leveduras (floculinas) podem se ligar aos residuos de agtcar
das glicoproteinas da parede celular de outras leveduras. A Figura 2.1, adaptada do artigo de
Verstrepen et al. (2003), mostra a ligacdo floculina-manose em cepas de leveduras com

caracteristicas floculantes.

floculina (lectina)

manose residual

Figura 2.1: Ligacao floculina—manose em cepas leveduras floculantes (adaptada de Verstrepen et al., 2003).

Residuos de manose podem estar presentes na parede celular tanto de cepas
floculantes como ndo-floculantes, fortalecendo assim a hipdtese de que o fator determinante
para que ocorra a floculagado € a presenca de floculinas nestas cepas. (Verstrepen et al., 2003).

Os nutrientes também tém papel importante na obtencdo de um bom
rendimento industrial para fermentagdo alcodlica. O caldo de cana, por sua natureza, possui
sais minerais. Entretanto suas quantidades variam em funcio do solo, clima e periodo do ano.
Desta forma, torna-se necessdrio a suplementacdo adequada de alguns elementos para

obtencdo de uma fermentagdo satisfatoria.
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O fosforo é um suplemento essencial, pois favorece a acdo das leveduras e
aumenta eficiéncia e produtividade do processo fermentativo. Outro elemento importante no
metabolismo da levedura € o nitrogénio. A forma como esse nutriente se encontra disponivel
influencia na melhor absor¢cdo do mesmo pela levedura, onde a forma mais favoravel ao seu
aproveitamento é a amoniacal. Na auséncia desta forma, a levedura procura outras fontes,
como aminodcidos, que influenciam na formacgdo de subprodutos como dlcoois isoamilico,
amilico, propilico entre outros. Os nutrientes metédlicos também apresentam grande
importancia no processo fermentativo, uma vez que sdo responsdveis pelo bom desempenho
das reacdes enzimaticas (Vasconcelos, 1987).

A formagdo de dlcoois superiores ocorre devido a descarboxilacdo de
cetoacidos intermedidrios da biossintese de aminodcidos e € favorecido pela falta de
nitrogénio amoniacal. Os parametros de fermentacdo também influenciam diretamente na
formacdo destes dlcoois, como temperatura, pH e composi¢do do meio (Gutierres, 1993).

Muito se discute em relacdo a necessidade ou ndo de suplementacdo de
nutrientes, principalmente fésforo e nitrogénio. Alguns pesquisadores concluem que a adigio
€ benéfica, enquanto outros questionam o assunto. O fésforo, por exemplo, apresenta grande
importancia na fermentagdo, pois representa fonte de energia para o metabolismo celular.
Entretanto, foi verificado que o fésforo acelera a formagdo de alcodis superiores,
principalmente devido ao efeito sinérgico, quando combinado ao nitrogénio (Silva et al.,
2006).

Considerando que tanto os acticares quanto o etanol exercem efeito de inibi¢do
sobre o metabolismo da levedura, a forma de alimentagdo de substrato nas dornas tem
influéncia direta na eficiéncia da fermentagfo. Este controle € importante para que o processo
fermentativo ndo sofra interrupgdo ou tenha sua velocidade reduzida por excesso de substrato.
Este parametro geralmente € controlado nas unidades industriais através do acompanhamento
da concentragdo de agtcares redutores totais (ART) no meio de fermentagéo.

Ap6s o advento do Prodlcool, a produgdo brasileira de etanol teve um aumento
de vinte vezes, assim a varidvel tempo de fermentacdo passou a ter grande importancia no
processo. Como conseqiiéncia a velocidade de enchimento passou a ter também papel
fundamental no processo (Vasconcelos, 1993).

Vazdes muito elevadas podem causar transbordamento do meio de
fermentacdo, gerando perdas de processo, além de aumentar a concentracdo de substrato no
inicio e causar inibicdo do metabolismo da levedura. Por outro lado, vazdes muito baixas

conduzem a tempo de fermentacdo elevado, implicando em menores produtividades. O
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melhor controle do enchimento das dornas esta associado ao maior esfor¢o tecnolégico, uma

vez que € muito dificil manter patamares constantes no controle manual (Vasconcelos, 1993).

2.4. Processos industriais de fermentacao alcodlica

2.4.1. Classificacao dos processos fermentativos

Os processos fermentativos podem ser classificados de acordo com a maneira
através da qual o substrato é adicionado e o produto é retirado. Numa fermentacio
descontinua, o substrato € inicialmente carregado numa dorna e, ao término do processo, o
produto € retirado da mesma. Numa fermentacdo continua, a matéria-prima € adicionada com
uma vazao constante € o meio fermentado é retirado com a mesma vazdo de alimentacao.
Ainda existe o processo de fermentacdo semicontinua, no qual a adicdo de mosto e retirada de
produto sdo efetuadas intermitentemente.

O modelo continuo tem como caracteristica principal, a operacdo em estado
estaciondrio, onde as propriedades do vinho permanecem constantes com o tempo. Este
modelo ndo € muito utilizado pelas inddstrias, entretanto muito se pesquisa sobre 0 mesmo.
Testes realizados em escalas piloto e semi-industrial mostram a possibilidade do cultivo de
diversos produtos através deste sistema e demonstram as vantagens em relacdo ao sistema
descontinuo (Borzani et al., 2001).

Os sistemas continuos podem ocorrer com algumas variagdes, com tanques
ligados em série e com ou sem recirculagio de microrganismos.

O processo descontinuo ou em batelada teve grande destaque nos anos 60,
quando até entdo o processo cldssico de fermentacdo de cortes era muito utilizado nas
industrias brasileiras. Depois da chegada do processo Melle-Boinot no Brasil, muitas usinas e
destilarias iniciaram o processo de substituicdo do modelo de producdo. O processo Melle-
Boinot, em batelada alimentada com reciclo de células, surgiu na Franca na década de 30, e
contribuiu para a evolugdo da fermentagdo alcodlica, devido as suas indmeras vantagens,
como menor reproducdo celular, elevado rendimento em etanol, eliminagdo dos
contaminantes por centrifugacdo do meio fermentado e por utilizacdo do tratamento 4cido e
eliminag@o do preparo de cultura pura devido ao reciclo de fermento (Andrietta, 1994).

De acordo com Amorim (2005), o processo Melle-Boinot trouxe varios
beneficios a fermentacio alcodlica, principalmente o reaproveitamento do fermento, que antes
era enviado para coluna de destilacio juntamente com o vinho. Aumentou-se assim a

eficiéncia do processo fermentativo, pois com uma menor quantidade de agucar se produz um
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maior volume de dlcool, uma vez que se reduz a quantidade de actcar destinada a produgio
de células. Entretanto, com o tempo, descobriram-se algumas desvantagens do processo. A
centrifugacdo ndo eliminava todos os microorganismos, como se acreditava no inicio,
separando apenas as bactérias de menor tamanho, como cocos e micrococos. Os bastonetes,
de maior tamanho, chegavam até se concentrar no processo de centrifugacdo. Apesar das
vantagens e desvantagens descobertas ao longo do tempo, o processo Melle-Boinot €, ainda

hoje, o método mais utilizado pelas destilarias do Brasil.

2.4.2. Processo fermentativo industrial

A cana de agtcar é a matéria-prima para produ¢do de dlcool no Brasil. Ela é
composta por aproximadamente 12—17% de agtcares (90% sacarose e 10% glicose e frutose
em massa) e 68-72% de agua. A extracdo média em uma usina de agicar e élcool é de
aproximadamente 95% de actcar da cana e o residuo sélido gerado na extragdo é o bagaco
(Wheals, 1999).

Geralmente, o caldo obtido na extracdo para producio do etanol é aquecido em
torno de 110°C, com o objetivo de reduzir a carga microbiana do mesmo, e em seguida segue
para decantacdo. Em destilarias isoladas pode-se evaporar o caldo para o preparo do mosto e
inicio da fermentacdo. J4 em destilarias, que sdo anexas a fabrica de agticar, utiliza-se mel
proveniente da centrifugacdo do acticar, que contém teor de actcar acima de 65% m/m para
preparo do mosto, sendo diluido com agua ou com caldo de cana. O mosto preparado para
fermentacdo contém minerais e nutrientes organicos suficientes para se iniciar a fermentacao
(Wheals, 1999).

No Brasil, 70% das destilarias utilizam processo de fermentacdo em batelada,
com capacidade de producdo de aproximadamente 1,5 milhdes de litros de dlcool. O processo
continuo também € usado em algumas usinas. Ambos os processos utilizam centrifugacio
para separar o creme de levedura do vinho e reutilizam este creme no processo. O creme
geralmente € tratado com &cido sulftrico para reduzir a contaminacdo por bactérias. A
reutilizagdo do creme no processo de fermentagdo alcodlica em batelada, chamada de Melle-
Boinot, viabilizou o aumento da producdo de dlcool nas usinas. A utilizacdo de altas
concentragdes de células (8-17% v/v) e temperaturas de 33 a 35°C contribuem para reducio
do crescimento celular e aumento da producdo de &lcool (8 a 11°GL), gerando alto

rendimento de etanol (90 a 92%) (Wheals, 1999).
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Segundo Souza et al. (2007), as usinas do Brasil trabalham com concentragdes
de actcares redutores entre 10 e 20% m/v e com altas concentracdes de células (10-12% v/v),
0 que ajuda a minimizar o efeito inibidor do substrato e do produto, tornando possivel uma
reducdo no tempo de fermentacdo. Os autores testaram a cepa industrial BG1 em diferentes
concentragdes de agtcares redutores e em condigdes varidveis de pH e temperatura, e
constataram que a BG1 manteve uma viabilidade alta em periodos de fermentacdo de 4 horas,
em concentragdes de acticares acima de 150 g/L.

A fermentacdo alcodlica gera também produtos secunddrios como glicerol,
dcidos organicos e alcodis superiores e, simultaneamente, ocorre formacdo de biomassa
celular. Estima-se que 5% do aguicar metabolizado pela levedura seja utilizado para formacao
dos subprodutos. Em condic¢des industriais isto pode variar até 10%, uma vez que estdo
envolvidos fatores quimicos e microbioldgicos. Desta forma, estima-se que a eficiéncia
industrial de fermentagéo seja de aproximadamente 90% (Lima et al., 2001).

O curto tempo de fermentagdo de 6 a 10 h permite que a levedura seja reciclada
até trés vezes por dia, durante 200 dias de safra. A contaminacio bacteriana pode ocorrer, mas
ela é controlada pelo uso de antibidticos e antimicrobianos. Algumas usinas possuem bom

nivel de automacio e controle da fermentagdo (Wheals, 1999).

2.5. Cinética da fermentacao

Os processos bioquimicos sdo complexos quando comparados aos processos
quimicos, devido a natureza dos sistemas bioldgicos.

Segundo Leveau (1985), o estudo matemdtico da cinética microbiana tem
como base duas fases:

Abidtica — fase que corresponde ao meio ambiente, condig¢des fisico-quimicas
imediatas das células e pode ser manipuldvel, como a adi¢cdo de nutrientes ao meio.

Bidtica — fase relacionada as propriedades genéticas, bioquimicas e fisioldgicas
do microorganismo e ndo pode ser manipulada durante o processo de fermentacdo
(Vasconcelos, 1987).

A fermentacdo alcodlica é um processo bastante conhecido, entretanto nédo
existe um modelo cinético que descreva adequadamente o processo de producido de etanol.
Além do que, as condi¢des para fermentagdo alcodlica sdo muito mais severas do que aquelas

para crescimento celular (Bailey e Ollis, 1986).
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O estudo da cinética das fermentagdes € importante na determinagio das
velocidades de transformagdes que ocorrem durante a fermentaco. E possivel determinar os
fatores que influenciam nesta velocidade de transformagdo e correlaciona-los por meio de
equacdes matemadticas. Uma vez determinados os fatores que influenciam na velocidade de
transformacdo, temos uma ferramenta de otimizacao de processo. (Copersucar, 1987)

Em uma fermentacdo ocorrem muitas transformagdes simultaneas, onde células
crescem, se reproduzem e morrem, substancias diversas existentes no meio sdo consumidas
pelos microrganismos e produtos de metabolismo sdo langados no meio. No caso da
fermentacdo alcodlica, os principais fatores a serem medidos sdo as variacdes das
concentragdes de células, de substrato (agtcares fermentesciveis) e de concentragdo de etanol
com o tempo. Outras substincias como CO, ou outros nutrientes, podem ser avaliadas

eventualmente (Copersucar, 1987).

So |

CSo

CXo

CPo AP

To=0 tempo

Figura 2.2: Variagdo de Cs, Cx e Cp, com o tempo em um processo descontinuo (Copersucar, 1987).

Considerando as varidveis concentracdo de substrato (Cg), concentracdo de
microrganismos (Cx) e concentragdo de produto (Cp) presente no meio em um instante t, a
Figura 2.2 representa o comportamento de um processo fermentativo descontinuo, onde
ocorre consumo de substrato com simultaneas formacdo de produto e geragdo de células. A
partir da curva apresentada na Figura 2.2 é possivel determinar as velocidades médias de

transformagdes num periodo de tempo (At):
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A velocidade média de transformacdo do processo auxilia no entendimento do
fendmeno e na determinacdo de equipamentos para tal, como tamanho do fermentador. Em
alguns casos € de grande interesse a medi¢do de velocidades instantineas no processo

fermentativo, para tal utiliza-se as equagdes:

dCs| g kg }
=_ 2.7
I, " {L~h}ou{m3~h 2.7
dCp | g kg }
= 2.8
I, " [L~h}0u[m3-h (2.8)
dCx | g kg }
I, = 0 2.9
X dt {L-h} u{m3-h 22

A cinética dos processos fermentativos pode ser classificada em funcdo da
formacdo do produto. Na fermentacdo alcodlica, a formacdo do produto estd diretamente
relacionada ao consumo de substrato. Existem outros bioprocessos onde a formacdo de
produto esta parcialmente associada a utiliza¢do do substrato como por exemplo, a produgido
de dcido citrico. Ainda, pode-se citar as fermentacdes onde a sintese do produto
aparentemente ndo estd associada ao consumo do substrato, como a produ¢do de penicilina
(Copersucar, 1987).

Os processos fermentativos podem ser classificados em funcdo da reagdo que
ocorre na transformagéo do substrato em produto. Os processos fermentativos sdo tipicamente
heterogéneos, pois possuem a fase liquida que corresponde ao meio de fermentagdo, a fase
s6lida que € constituida pelos microorganismos e ainda existe a fase gasosa, representada pelo
CO; ou O, contidos no meio. A fermentagdo simples ocorre quando o nutriente é
transformado em produto em propor¢do constante, sem actimulo de intermedidrios;
fermentacdo simultinea, onde os nutrientes sdo convertidos em produtos em proporcao
varidvel, sem actimulo de intermediario; fermentagdes consecutivas, onde os nutrientes sao
convertidos em produto com acimulo de metabdlitos intermediarios, e “stepwise”, onde os
nutrientes sdo convertidos em metabdlitos intermedidrios e posteriormente convertidos em

produto (Copersucar, 1987).
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O estudo da cinética dos processos fermentativos exige o conhecimento e a
utilizacdo de parimetros que possibilitem a andlise da producdo de células e producdo da
substancia desejada, como o etanol. Entre estes pardmetros encontram-se, a velocidade
especifica de crescimento celular (ux ou simplesmente p), a velocidade especifica de
consumo do substrato (us) e a velocidade especifica de formagdo de produto (up):

I

=u=-= 2.10
Ux =l Cx ( )
rS
== 2.11
Us Cs ( )
p
=P 2.12
Up Ch (2.12)

O tempo de geracdo é também um parametro importante, pois define o tempo
necessdrio para haver duplicacdo do nimero de células existentes no meio de cultivo. Os
fatores de conversdo de substrato em célula ou em produto, também possuem grande
importancia na anélise de processos fermentativos, pois através destes parametros é possivel
medir o rendimento da fermentacdo. Sdo eles:

AC
Yy o = —X 2.13
X/S ACq (2.13)

onde Yyxss corresponde ao coeficiente de rendimento de substrato em células

num determinado intervalo de tempo e:

ACp

it 2.14
ACq @19

Yp/s =

onde Yps corresponde ao fator de conversdo de substrato em produto num

determinado intervalo de tempo.

2.5.1. Modelos cinéticos sem inibicao

Os nutrientes do meio possuem grande importancia no metabolismo celular,
tanto na sintese de produtos como crescimento celular. Entretanto o excesso de nutrientes
pode inibir ou reprimir o crescimento celular. Desta forma, é comum utilizar a concentragdo
do principal nutriente do meio ou substrato, como limitante para o crescimento celular. Se
mantivermos constantes as concentragdes dos nutrientes do meio, variando apenas a
concentragdo do nutriente essencial ou do substrato limitante, teremos uma relagdo
hiperbdlica entre a velocidade especifica de crescimento celular (1) e a concentragdo de

substrato limitante (Cs). A Equacg@o 2.15 que relaciona p e Cg foi proposta por Monod (1942),
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e apresenta forma similar a equacdo que Henri e Ollis (1902) e Michaelis e Menten (1913)
propuseram como modelo para descrever o comportamento de reacdes enzimaticas (Bailey e

Ollis, 1986).

CS 2
= . 15
M= Mmax KS CS ( )

Onde:

HUmax: Velocidade especifica maxima de crescimento celular (h’l)

Ks: constante de saturacdo (g/L ou kg/m3 )

Observagdes: U = tmax quando Cg >> Kg e U = tmax/2 quando Kg = Cg

A equacdo de Monod serviu como base para o estabelecimento de um grande

nimero de modelos mais complexos, com a introdug@o de modificagdes na expressdo original

(Vasconcelos, 1987).

2.5.2. Modelos cinéticos com inibicao

Com objetivo de se entender melhor o desenvolvimento dos processos
fermentativos através da cinética, obtém-se as velocidades das transforma¢des que ocorrem
durante o processo e estuda-se a influéncia de fatores atuantes nestas velocidades. Um dos
fatores que influencia a velocidade de crescimento celular e, por conseqiiéncia, a de formacao
de produto (etanol) € a prépria concentracio de etanol (Cp). Segundo Vasconcelos (1987), ha
algumas expressdes propostas na literatura que descrevem a dependéncia da velocidade
especifica maxima de crescimento celular (Uya.x) com a concentracdo de etanol (Cp). Estas
expressdes podem ter formas linear, hiperbdlica, exponencial e parabdlica.

Virias pesquisas foram realizadas para se determinar as relagdes entre o
crescimento celular e a producdo de etanol. O efeito da inibi¢do sobre as leveduras influencia
tanto o crescimento celular como a produgdo de etanol, onde a tolerdncia a altas
concentragdes depende da cepa. Segundo Jones (1981), as leveduras mais tolerantes sdo do
género Saccharomyces e Schizosaccharomyces.

De acordo com Vasconcelos (1987), o efeito provocado pelo etanol é nao
competitivo e afeta apenas as velocidades especificas. Diante de diversos experimentos,
comprovou-se que com o aumento da temperatura ocorre o aumento da inibi¢do pelo etanol.
Steikraus (1976) verificaram que a velocidade de produgdo do etanol é maior que a

velocidade de difusdo através da membrana e este etanol intracelular, a 30°C, pode
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“envenenar” as células. O efeito do etanol ocorre principalmente na membrana celular, devido
desidratacdo e perda de atividade das enzimas que participam da glicélise.

A capacidade de producdo de etanol pela levedura depende da tolerancia da
cepa em relacdo a concentracdo de etanol no meio e a temperatura, além de outras
propriedades como a capacidade de produgdo da invertase. Souza et al. (2007) realizaram
experimentos comparando a cepa 63M com a cepa industrial BG1 de S. cerevisiae. Em seus
experimentos os autores constataram que a viabilidade da BG1 foi maior que a viabilidade da
cepa 63M, em periodos longos de fermentacdo. Entretanto, a producgdo de etanol pela BG1 foi
mais baixa que a producdo de etanol pela cepa 63M.

Além do etanol, alguns subprodutos da fermentagdo sdo inibitérios para
levedura, em concentracdes acima de 5% v/v. A concentragdo de glicose também pode ser
inibitéria em concentracdes acima de 100 g/L. Estudos vém sendo realizados a fim de se obter
cepas mais resistentes ao etanol. Uma alternativa para evitar a inibi¢do pelo etanol € a retirada
continua do mesmo durante a fermentagdo (Shuler e Kargi, 2002).

Efeitos de inibicdo pelo etanol t&ém sido estudados para S. cerevisiae em
cultivos continuos sob condi¢des de alta concentracdo de etanol, sendo este adicionado ao
meio ou produzido pela prépria levedura. Hoppe e Hansford (1982) verificaram que o etanol
produzido pela prépria levedura produz maior efeito de inibicdo do que o etanol proveniente
de fonte externa. Steinkraus (1976) também demonstraram que o efeito do etanol produzido
pelo microrganismo € mais efetivo que o etanol adicionado artificialmente. A partir dos
resultados obtidos notou-se que o efeito inibitério irreversivel observado, pode ocorrer devido
a alta concentragdo de etanol intracelular, que pode desnaturar parte das enzimas da via
glicolitica, especialmente as hexoquinases (Vasconcelos, 1987, Hoppe e Hansford, 1982).

Aiba et al. (1968) propuseram um modelo de inibi¢do por produto dado pela
equacdo 2.16 para descrever a fermentacdo alcodlica, onde Kp € a constante de inibi¢do pelo
produto:

Cs  Kp
Kg+Cs Kp+Cp

U =Hmax - (2.16)

Os autores testaram o efeito inibitério do etanol na velocidade especifica de
crescimento celular, com uma levedura de panifica¢do e a H-1 (uma levedura industrial). Em
seus experimentos, a concentracdo de glicose foi controlada para limitar a atividade
metabdlica da levedura, na producdo de saqué. Segundo os autores, o efeito do dlcool foi mais
prejudicial para producdo de biomassa do que para a fermentag@o em si. Desde concentra¢des

relativamente baixas de etanol observou-se um inicio de inibi¢do & multiplicacdo das células,
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enquanto que a atividade de fermentacdo apresentou boa tolerincia a concentracdes de etanol
de até 20%.

Entre os modelos estudados para inibi¢do de células por producdo de etanol,
Hoppe e Hansford (1982) propuseram um modelo similar ao modelo utilizado para inibigao
nio competitiva na cinética enzimadtica, que ji havia sido estudado por Aiba e Shoda (1968).
Este modelo derivou-se da cinética de Monod com adi¢do de um termo de inibicdo pelo
etanol, como segue:

Cs Kp

. 2.17)
Cs+Kg Kp+Yp/s:(Cgr —Cgp)

M= Hpax -

Segundo Luong (1984), a dependéncia de 1 com a concentracdo de etanol Cp
pode ser descrita de 4 formas:

i)  Relacg@o linear

(1-Cp)
= -K.-Cp = . (2.18)
u M max 1 P M max CP*

onde K; é uma constante empirica. O termo Cp* = U, /K; corresponde a
concentragdo de etanol acima da qual cessa o crescimento celular.
A relagdo linear entre p e Cp foi originalmente proposta por Hinshelwood
(1952) utilizando Lactis aerogenes e mais tarde confirmada por Holzberg et al. (1967). Esta
relacdo s6 € aplicavel para fermentacdes onde ndo ha limitacdo por substrato (Aiba et al.,
1968, Luong, 1984).
ii) Relagdo Exponencial

Esta relagdo foi proposta por Aiba et al. (1968) conforme segue:

Cs -K,-Cp
= — . 2.19
M= M max Ky +Cy (2.19)

onde K; € uma constante empirica que depende do método de cultivo (batelada
ou continuo).
iii) Relag@o Hiperbodlica
Aiba e Shoda (1968) propuseram um modelo que correlaciona u e Cp de forma

hiperbdlica:

. G 1 (2.20)
Hi = Hmax Kg+Cg 1+Cp-K;

iv) Relacdo Parabdlica

CS CP !
- . {1 2.21)
o (ar o]
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Do ponto de vista matemaético, nas equagdes 2.19 e 2.20, u sé se aproxima de
zero quando Cp se aproxima de infinito. Entretanto, isto ndo é observado na pratica, pois
existe uma concentragdo limite na qual o crescimento celular e a fermentacdo sdo cessados. A
tolerancia por etanol de uma cepa é de aproximadamente 100 g/L para crescimento e 200 g/L
para producdo de etanol (Luong, 1984).

O modelo parabdlico para medir a influéncia do etanol como inibidor foi
proposto por Levenspiel (1974). Alguns pesquisadores ja haviam estudado modelos
semelhantes anteriormente (Luong, 1984). A partir dos perfis cinéticos tracados para inibicao
do etanol, propds-se um modelo cinético que descrevesse o efeito de inibicdo do etanol
formado no crescimento da célula durante a fermentacéo:

o
Cs Cp
B < S P 2.22
W= pax KS+CS (CP *J ( )

Relagdo similar pode ser observada para produgdo de etanol, que também sofre

interferéncia da inibi¢do do etanol na célula:

B
C C
=Yy y - : SE | [ i 2.23
Up = Yp/x "Hmax Cy +K (CPmJ (2.23)

onde Yp/x é o coeficiente de rendimento de células a etanol (Ypx=Yp;s/Yxss),
Ks’ € a constante de saturacdo com relagdo a producdo de etanol e Cpp € a concentragio de
etanol a partir da qual a cessa a produgdo de etanol.

Hill e Robinson (1990) testaram o efeito do etanol utilizando a cepa S.
cerevisiae NRRL Y132. Os autores observaram que a glicose em baixas concentra¢cdes nao
altera a velocidade inicial de crescimento da levedura, diferente da variacdo de concentracio
de etanol, uma vez que a levedura ajusta seu metabolismo para diferentes concentra¢des de
etanol no meio. De acordo com Hill e Robinson (1990), a velocidade especifica de
crescimento da levedura sofre um declinio linear com a concentracdo de etanol, para valores
acima de 78,7 g/L.

Hill e Robinson (1990) ainda realizaram experimentos com a cepa S. cerevisiae
NRRL Y132 para avaliar a influéncia do etanol e encontraram valores de Yp;s em torno de
0,46 + 0,16 g/g, valor similar aos ja entdo relatados por Cysewski e Wilke (1976), de 0,46 g/g,
e por Ghose e Tyagi (1979), de 0,47 g/g. Os pesquisadores demonstraram que valores de Yx/s.
decresceram evidentemente de 0,099 g/g para valores proximos de zero, quando a

concentracdo de etanol aumentou de 40,9 g/ para 119 g/L.
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A velocidade especifica de crescimento celular pode também ser inibida por
constituintes do meio, como o préprio substrato. Varios modelos de inibi¢ao foram estudados,
como o proposto por Andrews (1968), onde K, é a constante de inibicao pelo substrato:

Cg

M =Hmnax (2.24)

2
Kq+Cq+ G
is

Andrews (1968) realizou experimentos que demonstraram o efeito de inibi¢do
por substrato em processos batelada e continuo. Os resultados demonstraram que o efeito de
inibi¢do causa um aumento da fase lag do processo em batelada, enquanto causa instabilidade
no processo continuo.

Embora existam diferentes modelos cinéticos na literatura que descrevem o
comportamento do processo de producdo de etanol em laboratério, estes se apresentam
limitados para representar o comportamento do processo fermentativo na escala industrial.

No processo industrial denominado de “batelada”, tem-se um processo
semicontinuo, durante alimentacdo da dorna, que contém inicialmente o indculo (“pé de
cuba”), seguido de uma etapa em batelada até o término do substrato.

Os modelos de inibi¢do explicam com precisdo o comportamento do processo
(crescimento celular, consumo de substrato e geracdo de produto) na etapa final em batelada.
No entanto, na etapa inicial do processo os modelos de literatura ndo se ajustam

adequadamente aos resultados experimentais. Logo, faz-se necessario a proposta de um

modelo que explique o comportamento da etapa inicial do processo.

2.6. Eficiéncia de fermentacio alcodlica

Séo poucos trabalhos de literatura que apresentam metodologias ou calculos de
eficiéncia da fermentacdo alcodlica. Na seqii€ncia serdo apresentadas duas bibliografias que

tratam especificamente do assunto.

2.6.1. Eficiéncia de fermentacao por subprodutos

A eficiéncia da fermentagdo ou eficiéncia em etanol (produto) na indistria (np)
€ usualmente determinada de acordo com os subprodutos gerados no processo. Esse célculo
foi proposto originalmente pelo entdo Centro de Tecnologia Copersucar (1987) e € descrito

por Fernandes (2003). Tal método de célculo foi proposto de tal modo que se possa obter a
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eficiéncia de fermentacdo com base em informagdes basicas de processo que praticamente
todas as usinas podem fornecer, inclusive em fermentagdes continuas.

O método de cdlculo se baseia no balanco material para o ART, que adentra o
processo via alimentacdo do mosto. A quantidade de ART alimentada é na sua maior parte
consumida para a geracdo de etanol, CO, células, glicerol, pelas leveduras e acidez tanto
pelas leveduras como pelas bactérias contaminantes. A quantidade de ART ndo
fermentescivel, denominados agtcares redutores residuais totais (ARRT) que acumula na
dorna somada a quantidade de ART consumido para a geracdo de etanol e subprodutos do
processo € igual a quantidade de ART alimentada. Logo, o balanco da mesma para o ART ¢
dado por:

Entra (ART) = consome (ART) + acumula (ART) (2.25)

Na equacido 2.25, o que acumula € igual a massa de ARRT alimentada e nao
consumida. A quantidade consumida de ART é convertida em etanol e subprodutos pela
equagdo que segue:

Consome (ART) = gera (Etanol) + gera (CO,) + gera (Células) +
+ gera (Glicerol) + gera (Acidez) (2.26)

Dividindo-se a equagdo 2.25 pela quantidade alimentada de ART (entra
(ART)), tem-se que:

1 = Consome (ART)/Entra (ART) + Acumula (ART)/Entra (ART) (2.27)

Como a quantidade alimentada de ART é muito superior que a quantidade que
acumula (ARRT), pode-se supor que a quantidade de ART alimentada é aproximadamente
igual 4 quantidade de ART consumida e assim pode-se escrever a equagdo 2.26 em termos de
coeficientes de rendimento e da fragdo acumulada de ARRT (Y arr1s)-

1 =Yps+ Ycows+ Yaiis+ Yxis + Yaus + YarrTsS (2.28)

Sendo Yxs a relagd@o entre o que gera de células, que € igual ao que acumula de

células (Amx) e o que consome de ART (Ams), logo:

YX/S = YP/S (2.29)

Amg - Amp-Amg Amp

Generalizando para os outros fatores, tem-se que:

Am g
Ycous = Am : P/S (2.30)
p
Amgy;
Yaiiss = Am - Yps (2.31)
p



Revisdo Bibliogrdfica 22

Am

Yacis = A AC - Yy (2.32)
mp
Am
YARRT/S = % Yps (2.33)
mp
Substituindo-se as equagdes 2.29 a 2.33 na equacdo 2.28 e rearranjando-a, tem-
se que:
Yp,s = ! (2.34)
P/S = .
14 Amx Amco, LAmg; | Amye | AMpggr
Amp Amp Amp  Amp Amp
Sendo,
Y,
Mp = ﬁ -100 (2.35)
Tem-se que:
Np = 100 (2.36)
05111+ Amy + Amco, + Amgj; + Am s + Am grt
Amp Amp Amp  Amp Amyp

As relacdes entre as quantidades geradas de células, CO,, glicerol e acidez, e a
quantidade de ARRT acumulada s@o definidas como perdas especificadas, em relagdo a
quantidade que seria formada de etanol (Amp), pelas constantes Ky, Kcoz, Kaii, Kac € Karrr.
Logo a equacdo 2.35 é reescrita da forma que segue:

100

Mp = (2.37)
Tem-se pela estequiometria da fermentagdo alcodlica, K¢q, = 44/46, logo:
100
Mp (2.38)

- 1+0,511-Ky +0,511-Kpc +0,511-Kgj; +0,511- K pgrT
Devido a dificuldade de se mensurar a produgdo de CO, em uma fermentagdo

alcodlica, os pesquisadores realizaram testes piloto em condi¢des normais de fermentacio e

chegaram experimentalmente na seguinte equagdo, que determina a constante de CO,:

Kco, =0.956 + 1,33 Ky (2.39)

Substituindo a equacdo 2.39 na equacdo 2.37, tem-se que:

100

- (2.40)
1+1,19-K| +0,511-Kxc +0,511-Kgj; + 0,511 K pgpT

Mp
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A equacgdo 2.38 foi originalmente proposta pelo entdo Centro de Tecnologia
Copersucar (CTC, “Manual de Métodos Analiticos — Controle Quimico da Fermentacdo,
versdo 3, 2001) citado por Fernandes (2003).

Nessa equacgdo, as perdas sdo calculadas de acordo com as equagdes que

seguem:
K, = Cxbupy 033 (2.41)
°GLy -0,7893
Kgi = — Se-ve (2.42)
°GLy( -0,7893
K o = ace- Ve m A Vi ZAcy - Vi 935 (2.43)
( L Vg — GL, -V)-789.3
100 100
ART
K =—"—F 2.44
ARRT ™ o GLy - 0,7893 o
onde:

Cxpu-pv : concentragdo celular na dorna volante (% v/v)

°GLyc : °GL no vinho centrifugado (% v/v)

°GL; : °GL inicial ou no pré-fermentador (“pé de cuba”) (% v/v)
Cg.vc: concentragdo de glicerol no vinho centrifugado (% m/m)
Acp: acidez no vinho final (g/L ou kg/m3 )

Acr: acidez inicial ou no “pé de cuba” (g/L ou kg/m”)

Acy: acidez do mosto (/L ou kg/m”?)

VEg: volume final (m3 )

Vi1 volume inicial ou volume do “pé de cuba” (m°)

Vum: volume de mosto (m3 )

ARTF: concentragdo de ART final ou concentracio de acticares residuais totais
(ARRT) no vinho fermentado (% m/m)

A equagdo 2.40 fornece o valor da fermentacdo por subprodutos e é padrio
para o setor sucroalcooleiro. Caso ndo houvesse perdas pela producdo paralela de
subprodutos, os valores de K seriam nulos e ter-se-ia uma eficiéncia de 100% em etanol.

De acordo com pesquisa realizada pelo Centro de Tecnologia Canavieira
(CTC), as perdas na fermentagc@o sdo as maiores perdas determinadas encontradas nas usinas.

(Finguerut, 2007)
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Nota-se que na equacdo 2.38 faz-se a penalizacdo do rendimento maximo sob
algumas perdas chamadas de constantes de processo (K’s). As constantes relacionam as
quantidades geradas de diversos subprodutos em relacdo a quantidade que seria gerada de
etanol.

Segundo a equacdo 2.39, a quantidade de CO, gerada ¢é diretamente
proporcional a quantidade de levedura produzida. Como esta equacdo é empirica, é possivel
deduzir que uma altera¢do nas condi¢cdes de fermenta¢do pode alterar significativamente a
mesma (Finguerut, 2007).

Verifica-se que K é o indice que mais impacta na eficiéncia da fermentagao
(maior coeficiente), uma vez que por defini¢do, quando ocorre maior produgdo de levedura, a
producdo de etanol é afetada negativamente (Finguerut, 2007).

Segundo Lehninger (1989), a fermentacdo apresenta uma rota focada para a
producdo de élcool, onde ocorre inibicdo do crescimento celular e formagdo de duas
moléculas de CO,. Outra rota € focada na producdo de biomassa, onde a formagdo de CO,

aumenta em 100%, passando a serem formadas quatro moléculas de CO,.

Glicose

Y

2 Etanol + 2
cO, 2 Lactose
2COj
2 Acetil-CoA
4C0O, +
4H,0

Figura 2.3: Trés possiveis rotas catabdlicas do piruvato formado na glicélise (Lehninger, 1989)

O modelo de eficiéncia de fermentagdo por subprodutos desenvolvido pela
Copersucar apresenta uma estimativa de eficiéncia e depende muito da precisdo das medidas
analiticas necessdrias para os cdlculos. Ainda, as medicdes sdo feitas em pontos especificos do
processo, para que seja possivel o cdlculo das constantes de perdas (K’s). Na prética, as usinas
se utilizam destas medicdes para calcular as perdas e finalmente calcular a eficiéncia da

fermentagdo (Fernandes, 2003).
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A formacdo de glicerol estd associada a manutencdo do equilibrio redox
celular, o qual ocorre quando ha formacdo de acidos organicos, biomassa e da presenca de
sulfito no mosto. A formagdo de glicerol também estd relacionada uma resposta ao estresse
osmoético, devido a concentracdes elevadas de agiicares ou sais de mosto. O glicerol também
faz parte da composi¢cao da parede celular da levedura. Uma das caracteristicas do glicerol é
sua solubilidade em alto teor alcodlico. Desta forma, pode ocorrer erro na medi¢do da
producdo de glicerol em processos com concentracdo alcodlica alta, devido a dissolugdo do
glicerol da parede celular, que é quantificado como glicerol produzido (Lehninger, 1989).

A Figura 2.6 ilustra a via glicolitica com os principais produtos formados:

Glicose

Glicose —-6F —— > Glicose-"F -—————--- -+ Trealose

|

Frutose — 6F

|

Frutose — - 6 diF

' i

Gliceraldeidc — 3F

NADH NAD
NAD NADH
* 3 diF - glicéricc

Glicanofosfato

NAD  NADH CO2

7

Acido acético Oxaloacaticc ——— Asparticc
\ Citrico

NADH

NAD
47 Succini - CoA o cetoglutaricc

NADH

Figura 2.4: Formacao do glicerol e de dcidos organicos (Lehninger, 1989)
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O Kac é proposto para quantificar os principais acidos excretados pela
levedura, como os dcidos succinico e acético. O 4cido succinico é o segundo produto orginico
secunddrio mais abundante. Admite-se que sua formagdo se deve a um meio fermentativo
inadequado, entretanto o motivo da excre¢do deste 4cido pela levedura ainda estava sendo
estudado (Lehninger, 1989).

Um calculo mais preciso de eficiéncia de fermentagdo por balanco de massa
seria possivel atualmente em algumas usinas, devido a moderna automagdo das mesmas.
Ainda, existem estudos aprofundados no que se refere & medicdo de eficiéncia de
fermentagdo, como a consideracdo ou ndo da concentragdo de dlcool intracelular da levedura.
Muito se discute quanto a determina¢do de uma medigdo correta da eficiéncia de fermentacio
e conseqiiente melhora do controle do processo.

Segundo Borzani (2006), hd uma correlag@o entre a concentracdo de biomassa
inicial e a eficiéncia de fermentagdo. Estudos realizados demonstram que se contabilizarmos
apenas o alcool extracelular presente no vinho no célculo da eficiéncia de fermentagdo, a
eficiéncia decresce linearmente com o aumento da concentracdo da biomassa inicial.
Entretanto, quando o etanol intracelular € também considerado como etanol produzido, a

eficiéncia de fermentac@o passa a ndo ser mais afetada pela concentracdo de biomassa.
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3. MATERIAIS E METODOS

3.1. Ensaios de Fermentacao

Os testes fermentativos, tanto em escala industrial quanto em escala piloto,
foram realizados numa unidade industrial no periodo de 24/04/07 a 06/12/07, correspondente

a Safra 07/08.

3.1.1. Escala Industrial

O sistema de fermentacdo da unidade (usina Sdo José — Zilor) € composto por
15 dornas de 400 m’ e 4 pré-fermentadores de 60 m’, configuragdo tipica de usinas deste
porte. O processo de fermentagéo realizado é do tipo “batelada”, com reutilizagcdo de fermento
(Melle-Boinot). O sistema de filtragdo do vinho é composto por filtros tipo cesto. J4 o
sistema de centrifugagcdo é composto por 6 centrifugas industriais, sendo quatro com vazdo de
80 m*/h e duas com vazdo de 90 m*/h. O resfriamento do mosto é realizado por dois conjuntos
de trocadores de calor de placas, sendo o primeiro composto por 4 trocadores e o segundo
composto por 3 trocadores que utilizam 4dgua da torre de resfriamento para troca térmica.

As dornas de fermentac@o possuem sistemas de resfriamento tipo serpentinas e
trocadores de calor de placa.

Um sistema de automacio monitora e controla as condicdes de fermentacio.
Sdo monitorados parametros como temperatura, volume e vazdo de alimentagdo de mosto. A
Figura 3.1 que segue ilustra o sistema de fermentacdo em escala industrial utilizado no

presente trabalho.
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Torre de recuperagio
co,,

co, - H;O Reposicho (Tq. Pogo Artesiana)

Agua fraca = 661}

‘ :
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Figura 3.1: Ilustragdo do sistema de fermentacdo em escala industrial.

3.1.2. Escala Piloto

No presente trabalho foi também utilizado um sistema de fermentacdo em
escala piloto com dorna de volume total de 40 L e volume qtil de 36 L, que corresponde a
uma escala 10.000 vezes menor que a industrial. A dorna piloto possui sistema de medida e
monitoramento de pH e sistemas de controle de temperatura, vazao de alimentacdo de mosto e
de nivel. A Figura 3.2 ilustra o sistema experimental utilizado nos cultivos em escala piloto.

Dorna Piloto

Bomba
Peristaltica Bomba
Alimentadora Peristaltica de
Recirculagao

Levedo

Bomba
Peristaltica
Alimentadora

Eomba Peristaltica de
Recirculagao de Agua
para Resfriamento

Banho para
Resfriamento

Figura 3.2: Ilustracdo do sistema experimental em escala piloto.
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3.1.3. Metodologia Experimental

Foram realizados cinco cultivos em escala industrial e cinco cultivos em escala
piloto sob diferentes condicdes de alimentacdo de mosto. O mosto foi alimentado com vazio
(F) variando linearmente com o tempo, de acordo com a equagdo que segue:

F=Fy+kt (3.1)

onde Fy € a vazdo inicial e k € a constante definida como o coeficiente angular
da reta.

Os in6culos apresentaram volumes em torno de 1/3 do volume final, sendo os
mesmos preparados variando a concentracdo de levedo entre 7 € 11% v/v e tendo pH entre 2,2
e 2,8, visando combater a infec¢do do processo. O controle de temperatura da dorna manteve
a mesma em valores inferiores a 35°C, com “set-point” de 32°C.

Os cultivos tiveram inicio com a alimentacdo do mosto (fase semicontinua) até
o enchimento da dorna, finalizando o processo com uma etapa em batelada até o completo
consumo dos acticares fermentesciveis.

Ao longo dos ensaios foram obtidas informacdes relativas a concentracio
celular (em % v/v e em % m/m), concentracido de ART no caldo e no mosto de alimentacio
(em % m/m), teor de etanol (em °GL) e vazao de alimentacdo F (em m’/h ou L/h). A Tabela
3.1 apresenta as condi¢des de alimentacdo dos cultivos realizados em planta piloto e em
planta industrial. Os resultados obtidos nos cultivos em escala industrial foram utilizados para
avaliacdo da metodologia de cilculo da eficiéncia da fermentacdo em etanol (np). Os
resultados obtidos nos cultivos em escala piloto foram utilizados na avaliagdo da modelagem
cinética proposta.

Tabela 3.1: Condigdes de alimentacdo empregadas nos cultivos

. Fo* k*
Ensaio Planta 3 5 302
(L/houm’/h) (L/h” oum’/h?)
1-40-60 Industrial 40 4
1-45-55 Industrial 45 2,22
1-50-50 Industrial 50 0
1-55-45 Industrial 55 -2,22
1-60-40 Industrial 60 -4,44
P-5-5A Piloto 5 0,02
P-5-5B Piloto 5 0,02
P-7.5-7.5A Piloto 7,5 0,08
P-7.5-7.5B Piloto 7,5 0,08
P-15-15 Piloto 15 0,3

*escala piloto (Fpem L/h e k em L/h?) e escala industrial (F, em m*/h e k em m’/h?)



Materiais e Métodos 30

3.2. Metodologia Analitica
3.2.1. Medida de pH

Os valores de pH das amostras foram medidos com o auxilio de um pHmetro

da marca Mettler Toledo, modelo MP220.

3.2.2. Determinacao da Concentracio de Acicares Redutores Totais (ART)

A concentragdo de acucares redutores totais (ART) foi determinada pelo
método de Lane e Eynin (1934) apds hidrdlise da sacarose com HCI 0,75 N a 65°C por 40

minutos.

3.2.3. Determinacao da Concentracao Celular (Cx)

Durante os cultivos, a concentragdo celular foi determinada como porcentagem

em base madssica, Cxy, (% m/m), e em base volumétrica, Cxy (% v/v). Na determinacdo de
Cxp (% m/m) foi utilizado o método direto proposto por Singh et al. (1994). Aliquotas do

vinho ou do creme de massas conhecidas foram centrifugadas a 1600-g a 5°C por 30 minutos.
O sedimento foi ressuspendido em dgua destilada e centrifugado novamente. O sedimento
final foi transferido para recipiente previamente seco e tarado e a massa seca foi obtida apds a
secagem em estufa a 105°C por 16 horas, posteriormente resfriada em dessecador e pesada até
massa constante. A determinagdo foi feita em triplicata e a concentracdo celular expressa em

% m/m.

3.2.4. Determinacao da Acidez Total

A acidez sulftrica nas amostras de levedo, vinho bruto e mosto expressa em g
H,SO4/L. foi determinada com base na metodologia descrita por Zago et al. (1996).
Centrifugava-se uma dada quantidade de amostra. Do sobrenadante pipetava-se 20 mlL,
colocava-se em Erlenmeyer e adicionava-se 50 mL de dgua desmineralizada, colocava-se em
ebulicdo em chapa aquecedora por 5 minutos. Esfriava-se e titulava-se em pHmetro até pH

8,5 com solucdo de NaOH 0, IN padronizada.
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3.2.5. Determinacao da Concentracao de Etanol

A concentragdo de dlcool etilico presente nas amostras de creme de levedura e
de vinhos foi avaliada através da medida de densidade e expressa em °GL, ou seja, % v/v de
etanol a 20°C, apds destilacdo prévia de 25mL da amostra no microdestilador Kjeldhal
adaptado para dlcool. A densidade do destilado foi medida utilizando-se densimetro Paar,
modelo dma 45 e a concentracdo em °GL foi obtida através de tabela de para conversdo de

densidade em grau alcodlico.

3.2.6. Determinacao da Concentracao de Glicerol

O teor de glicerol produzido no processo de fermentagdo pelas leveduras foi
quantificado com base no método Copersucar.

A metodologia consiste no preparo da amostra, previamente filtrada em
algoddo, com solucdo de acido tricloroacético 1% m/v, em baldo volumétrico de 100 mL. Da
amostra preparada, homogeneizou-se e centrifugou-se 20 mL para o preparo de outra mistura
entre o sobrenadante e a solucdo tampdo. Preparou-se tubo de ensaios onde se adicionou
solugdo oxidante numa medida de 5:1. Aqueceram-se os tubos de ensaio a 56°C em banho
maria por 2 minutos, adicionaram-se reagentes de cor e esperou-se mais 10 minutos para o
desenvolvimento da cor. Resfriaram-se os tubos e mediu-se a absorbancia da solucdo a 410

nm em cubeta de 10 mm, no espectrofotdmetro HACH, modelo DR2500.

3.2.7. Analise Viabilidade Celular

A andlise de viabilidade tem como objetivo determinar, nas diversas etapas do
processo de fermentacdo alcodlica, a quantidade de células de leveduras vivas por volume das
solucdes testadas, bem como a porcentagem de células vidveis em brotamento e também a
quantidade de células de bactérias (bastonetes) por volume, avaliando a razdo entre leveduras
e bactérias do meio (Razdo de Infeccao).

A determinacdo da viabilidade celular de S. cerevisiae foi realizada com base
na metodologia de Oliveira et al. (1996), utilizando como corante solugao de azul de
metileno/citrato de sédio. As amostras foram analisadas em camara de Neubauer através de
microscopio 6ptico Nicon eclipse, modelo E-200 e o resultado expresso em % de células

vivas.
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3.3. Determinacao dos Coeficientes de Rendimento

Nesse item é apresentada a seqiiéncia de equagdes para calculo do coeficiente
de rendimento de substrato (ART) a produto principal, qual seja, etanol (Ypss) € coeficientes
de rendimento de substrato (ART) a produtos secundérios ou subprodutos, como diéxido de
carbono (Ycoys), células (Yxss), glicerol (Ygss) e acidez (Yacss)- Todos os coeficientes de
rendimento foram calculados com base nos balangos materiais, sendo imprescindiveis
informagdes fidedignas acerca de diversas varidveis de processo como concentracdes das
espécies envolvidas nos balancos, bem como das vazdes de alimenta¢do e dos volumes

iniciais e finais dos cultivos.

3.3.1. Calculos do Coeficiente do Rendimento de Substrato a Etanol (Yps) e da
Eficiéncia da Fermentacao (1p)

Em virtude do alto grau de automacéo da planta industrial da Usina Sdo José,

foi proposta uma metodologia de célculo da efici€éncia da fermentagdo em etanol (1p) com

base nos balancos materiais. A efici€éncia em etanol (np) € dada pela equagdo 3.2.

Yp/s
=—" .100 (% 3.2
Np 0511 (%) (3.2)

Sabendo-se que o coeficiente de rendimento de substrato (ART) a produto

(etanol) € dado por:

quantidade gerada de etanol EtOH g0
Yps = . : = (3.3)
quantidade consumida de ART  ART,,,cumido
Realizando o balanco de massa para o etanol, tem-se que:
EtOngrado = IMASSAEtOH-final - MASSAE(OH-inicial (3.4)
EtOH gerag0 = (°GLE - VEp —°GL- Vi )- —pf(t)%H 3.5

onde:

EtOHgerdo : quantidade de etanol gerada no processo (kg)

°GLk : °GL final ou no vinho (% v/v)

°GL; : °GL inicial ou no pré-fermentador (“pé de cuba”) (% v/v)

Vga @ volume final da fase aquosa ou volume da fase aquosa do vinho (m3 )

Via : volume inicial da fase aquosa ou volume da fase aquosa do “pé de cuba” (m’)

Pron : densidade do etanol a 20°C (789,3 kg/m3)
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Realizando-se o balanco de massa para o ART, tem-se que:

ARTconsumido = ARTalimemado - ARTacumulado (36)
(ARTg - Viga - ppa — ART; - Via - ppp)
ART,cimulado = F—TA F/i\oo LA TH (3.7

onde:

ART,cumulado : quantidade de ART acumulada na dorna durante o processo (kg)

ARTE : concentragido de ART final ou concentragdo de acucares residuais totais (ARRT) no

vinho fermentado (% m/m)

ART; : ART inicial ou concentragdo de agucares residuais totais (ART) no in6culo (“pé de
cuba”) (% m/m)

Pra : densidade da fase aquosa final - vinho delevedurado (fungio do °GL do vinho)

pr:  densidade da fase aquosa inicial (fungdo do °GL do vinho)

As concentragdes das substincias soldveis presentes no vinho, como o etanol,
os acucares (ART), o glicerol e os 4dcidos, entre outras, sdo quantificadas na fase aquosa do
caldo. O sobrenadante ou volume da fase aquosa compreende a parcela volumétrica do caldo
isenta de células. Logo a massa desses componentes devem ser calculadas pelos produtos das
concentragdes dessas substancias pelos volumes das fases aquosas do caldo no inicio (Via) €
no final (Vga) dos cultivos, que se relacionam com os volumes totais inicial (Vy) e final (Vp),
pelas equagdes que seguem, de acordo com metodologia proposta por BORZANI (2006) que

calcula os volumes das fases aquosas em fungéo das concentracdes celulares:

VIA:VI.(I_%.‘)_CJ (3.8)
c-p, 100

CxXpep P
Voo =Vy | ] ——=bs-E Fv 3.9
A F( G Py 100} G2

onde:
Cxps1 : Cxpg inicial ou Cxpg no “pé de cuba” (% m/m)
Cxps.p : Cxps no vinho final (% m/m)
¢ : conteudo de massa seca na biomassa (0,30 kg,s/kg)
px : densidade celular (1100 kg/m3)
pc : densidade do creme ou do “pé de cuba” (funcdo do °GL)

py : densidade do vinho final (fun¢do do °GL do vinho)
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A quantidade de ART alimentada (ARTqjimentado) € proveniente da alimentagdo
do mosto, sendo que este € alimentado com vazdo varidvel (F=Fy+k t). No caso da planta
piloto, a composi¢do de mosto e, portanto, a concentracdo de ART ¢ fixa em virtude da
quantidade alimentada se tratar de uma quantidade fixa de mel diluido. No entanto, durante a
alimentacdo da dorna industrial ocorre uma flutuagdo na concentracio de ART na
alimentagdo, em virtude do mosto alimentado ser composto pela mistura continua de melaco
com 4gua ou caldo ao longo dos cultivos. Sendo a quantidade de ART alimentada (em kg)
funcdo da vazdo volumétrica de alimentagdo (F) e do teor de ART (% m/m) do mosto, logo
deve-se ter um perfil da concentragdo de ART no mosto em fungdo do tempo de alimentacio
da dorna, para o cilculo mais preciso possivel da quantidade de ART alimentada, da
quantidade de ARTonsumido (€quagdo 3.6) e, por fim, da eficiéncia da fermentagao.

No caso da planta piloto, sabendo-se que:

LA (3.10)
dt

c
F=F)+kt (3.11)

Logo a quantidade de ART alimentado durante o cultivo (ARTjimentado) Na planta

piloto € dada por:
k .
ART, limentado = (Fo  tatim + E : te%lim) -ARTy % (piloto) (3.12)

onde:
ART ajimentado : quantidade de ART alimentada na dorna durante o processo (kg)
Fy : vazdo inicial de alimentacdo (L/h)
k : constante angular da equagdo de alimentacdo (L/h%)
taim : tempo de alimentacdo da dorna (h)
ARTy : concentragdo de ART no mosto constante (% m/m)
pm : densidade média do mosto (1,080 kg/L)
No caso da alimentacdo da dorna industrial, a partir de valores de F e ARTy obtidos
ao longo do tempo de alimentagdo, o cdlculo de ART jjimentado € dado por:

talim

ART - ! F(t) ART,, (1)- lljo—MOdt (3.13)

alimentado

onde:
F(t) : vazdo de alimentagdo que varia com o tempo (m’/h)

pm : densidade média do mosto (1080 kg/m?)
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ARTy : concentracdo de ART no mosto varidvel com o tempo (% m/m)

Durante os ensaios na planta industrial foram coletadas informacdes de F e ARTy ao
longo da alimentacdo a partir do sistema supervisorio e o valor de ARTyjimenado pode ser
obtido graficamente como a 4rea (A) abaixo da curva de F-ARTy-pm/100 vs t.

Portanto, os coeficientes de rendimento de substrato em etanol (Yps), bem como as

eficiéncias das fermentagdes em etanol (Mp) podem ser calculados pelas equagdes que

seguem:
Planta Piloto:
°GLE - Vgy —°GL[- Vi )-
Yo = - 2( F ' VFA 1- Via) - PEOH (3.14)
(Fo - tatim +E'talim)'ARTM P - (ARTg - VEa —ART; - Vi) -p.
e
e = (°GLE - Vea —°GL; - ViA ) PEiOH 100 (%)
k 0,511
(Fytatim * - tim ) ARTyg Pt - (ARTg - Vg = ART; - Via)-pe
(3.15)
Planta Industrial:
(°GLE - VEp —°GL; - Via) -PEOH
Yo =1— : (3.16)
_[F(t) -ARTy; (1) - ppdt - (ARTE - VEp —ART; - V4 ) - pe
0
e
°GLE - Vs —°GL; - Via)- 100
p=1— (°GLE - VEa 1 Via) PEOH st %) (3.17)
IF(t) ARTy; (1) - ppdt - (ARTg - Vep —ART; - Viu ) - pe ’

0

3.3.2. Calculo do Coeficiente do Rendimento de Substrato a CO2 (Ycos)

Em virtude do diéxido de carbono (CO,) ser produzido simultaneamente e na
mesma propor¢do estequiométrica que o etanol (C,HsOH), a partir do consumo dos agucares
redutores glicose e frutose (C¢H;20¢), 0 coeficiente de rendimento de substrato (ART) a CO,
(Ycouws) € calculado pela equacdo que segue:

44

Ycous = 6 Ypys (3.18)
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3.3.3. Calculo do Coeficiente do Rendimento de Substrato a Células (Yxs)

Da mesma forma que o etanol (P), as células (X) também sdo geradas durante o
processo fermentativo. Logo, o cdlculo de Yx;s segue um equacionamento similar que o
célculo de Ypss, sendo Yxs calculado da forma que segue:
Planta Piloto:

(Cxps-r - VE = CXppe1 - V1) - P

(Fy - tatim +5'talim)'ARTM “Pym - (ARTR - Vgy —ART; - Vi) -p,
Planta Industrial:
Yy/5 = (Cxps.F - VE = CXps1 - V1) P (3.20)

talim

[F(t)-ARTy; (1) - ppdt - (ARTg - Vg —ART; - Vi) -
0

3.3.4. Calculo do Coeficiente do Rendimento de Substrato a Glicerol (Y¢s)

De forma similar as determinacdes de Yps € Yxss, obtém-se coeficiente do
rendimento de substrato a glicerol (Ygs) da forma que segue:

Planta Piloto:

(Cg.r-VEa —Cga - Via) e (3.21)

Ygrs = K,
(Fo - tatim +E'talim)'ARTM ‘Pm - (ARTg - Vgy —ARTy - Vi ) -pe

Planta Industrial:

(C.FVra =Cg.1-VIa) - Pc (3.22)

Yars =

talim

0

onde:

Cg.r : concentragdo de glicerol no vinho final (% m/m)

Cgg  : concentragdo de glicerol inicial ou no “pé de cuba” (% m/m)

3.3.5. Calculo do Coeficiente do Rendimento de Substrato a Acidez (Yc/s)

Em virtude de parte dos acticares do mosto serem consumidos pelas leveduras
ou por bactérias contaminantes presentes na dorna, havendo producdo de &4cidos, esse

conteddo é quantificado como “acidez total” em g/L ou kg/m’. Logo, pode-se determinar
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coeficiente do rendimento de substrato a acidez (Y acss) nas escalas piloto e industrial pelas

equacdes que seguem:

Planta Piloto:
Ack - Via —Acy - Via —Acy - (Fy -ty + k-t
Yacs = CFk FQA cr - Via —Acy - (Fy - taiim alim) (3.23)
(Fy - tatim +E “tatim) - ARTy - py - (ARTE - Vg —ARTY - Vi) -p
Planta Industrial:
2
YAC/S — talich ) VFA _ACI ) VIA _ACM ) (FO ) talim +k : talim) (324)
jF(t) -ARTy; (1) - ppdt - (ARTE - VEp —ART; - Vi) -p.
0
onde:

Acp : acidez no vinho final (g/L ou kg/m3 )
Acy : acidez inicial ou no “pé de cuba” (g/L ou kg/m3)

Acy : acidez do mosto (/L ou kg/m’)

Com base nas equagdes € possivel obter valores precisos da eficiéncia da
fermentacdo e dos coeficientes de rendimento nas escalas piloto e industrial, sendo que a
precisdo dos célculos depende da precisdo dos valores obtidos de concentracdes pelas
metodologias analiticas utilizadas, bem como dos valores de vazdo volumétrica (F) obtidos
pelo sistema supervisorio.

Embora todo o equacionamento relacionado ao célculo da eficiéncia da
fermentacdo tenha sido desenvolvido para as escalas piloto e industrial, em virtude nao
quantificacdo de alguns subprodutos nos ensaios em planta piloto, tal metodologia foi

somente avaliada utilizando os resultados dos ensaios em escala industrial.

3.4. Modelagem Matematica do Processo Fermentativo

O processo industrial para a produgdo de etanol utilizado na unidade industrial
€ o classico em “batelada”. Na verdade, este processo € dividido em duas etapas. Na primeira
etapa, o cultivo é operado em ‘“batelada alimentada”. Parte-se de um in6culo (“pé de cuba”)
que ocupa um volume de cerca de 1/3 do volume total, sendo o mosto alimentado a vazao
constante ou linear com o tempo até o enchimento da dorna. Apds o enchimento da dorna,
inicia-se a segunda etapa em batelada até o consumo total dos acticares fermentesciveis. Os
modelos encontrados na literatura explicam com relativa precisdo o comportamento da

fermentagdo alcodlica (crescimento celular, consumo de substrato e geracdo de produto) na
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etapa final em batelada. No entanto, na etapa inicial do processo (fase semicontinua ou em
batelada alimentada), os modelos encontrados na literatura ndo se ajustam adequadamente aos
resultados experimentais, em virtude de haver no inicio da alimentagdo um rapido consumo
de substrato com conseqiiente producdo de etanol sem, no entanto, se observar crescimento
celular, que s6 se inicia apds um dado periodo de alimentacdo de mosto. Ou seja, € como se as
células apresentassem dois comportamentos cinéticos de crescimento distintos ao longo do
processo fermentativo. No sentido de explicar esse comportamento celular observado no
processo industrial, é proposta a seguinte modelagem cinética para o processo de fermentagio

alcodlica.

Etapa de tratamento da levedura

No processo “Melle-Boinot”, ap6s o final de cada “batelada”, as leveduras sdo
recuperadas do vinho fermentado e recicladas ao processo para novas ‘“bateladas” apds
tratamento. Durante a etapa de tratamento das leveduras, na presenca de oxigénio, as células
provenientes da etapa de centrifugacdo da batelada anterior, ditas do tipo 2 (X,) transformam-
se em células do tipo 1 (X;), que ndo crescem devido a auséncia de substrato. As células do
tipo 1 que formam o indculo ou “pé de cuba” permanecem, por um longo periodo durante a
etapa de tratamento na auséncia de substrato (ART), em “estado de fome” (“starvation
state”), modificando seu estado fisioldgico. A equagdo (1) representa a transformacgado de X,
em Xi:

X, %Xl + produtos de degradacio (3.25)
onde:
X : células famélicas ou “estado de fome™;
X, ¢ células oriundas da centrifugacdo do vinho fermentado que consomem acgtcar, crescem e

produzem etanol.

Etapa de producao de etanol em batelada alimentada

Quando se inicia a alimentacdo de mosto a dorna na etapa inicial em batelada
alimentada, agora na presencga de substrato, inicia-se novamente a transformacio das células
do tipo 1 (X)) em células do tipo 2 (X;), segundo estequiometria apresentada pela equacio

(3.26).
X, —X, (3.26)
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O que se observa no inicio desta etapa € um rdpido consumo de substrato com
simultanea producdo de etanol sem, no entanto, se observar crescimento celular. Logo, a
hipdtese considerada é que as células do tipo 1 consomem substrato rapidamente para gerar
energia (ATP) e, por decorréncia do metabolismo de oxidacdo das hexoses na glicdlise,
produzem etanol. No entanto, a energia produzida (ATP) nesse processo ndo é utilizada para o
crescimento celular. Ela é utilizada exclusivamente na reestruturagdo do maquindrio celular
ou numa nova mudanca fisioldgica, considerada no modelo como uma transformacdo das
células do tipo 1 em células do tipo 2, que voltam a ter a capacidade de crescer e produzir
etanol, simultaneamente a medida que consomem o substrato.

A velocidade de transformacao das células do tipo 1 em células do tipo 2, r;_x2,

é representada pela equacio (3.27).

boC (3.27)
rt == _rf, .
2k +Cy, i
Na etapa de produgdo, pode ocorrer morte celular, representada pela equagdo

(3.28).

Xy 45Xy (3.28)

onde XNy representa células do tipo 2 ndo vidveis.
A estequiometria e a cinética de producdo de etanol relacionadas com as
células do tipo 1 estdo representadas pelas equacdes (3.29) e (3.30) e com as células do tipo 2,

pelas equacoes (3.31) e (3.32).

S—X 5p, P (3.29)
Tp

p_lz_rs K, Cyy (3.30)
1

S—%2 5y, X, +p, P (3.31)
Ip, 1

—2=X2 rP2=p—2'fx2 — 1p, = Yp/x2 " Tx2 (3.32)
P2 Y1 Y1

De acordo com o modelo proposto, diferentemente das células do tipo 1 (X;),
as células do tipo 2 (X,) tém capacidade de crescer, logo consomem o substrato convertendo-
o em etanol (P) e em mais células do tipo 2 (X,) de acordo com a equagao 3.31.

A velocidade de crescimento das células do tipo 2 (X;) é dada pela equagédo

3.33
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Considerando que a inibi¢do do etanol no crescimento celular das células do

tipo 2 segue o modelo de Levenspiel (1976), tem-se que:

Cs Cp Y’
Iy =l S 1 C 3.34
X2 = Hmax K +Cs ( C, *j X2 (3.34)

Apés apresentacdo das hipdteses do modelo reacional e das equagdes de
reacdo, segue a apresentacao dos sistemas de equagdes de balancos materiais que compdem a

modelagem do processo.

Etapa em Batelada Alimentada

Balanco de massa para as células:

m
dCx; __ ki -CR _(k“ﬁ).cm (3.35)
dt k, +Cyy v
dCy, _ ki-CY, F
= +u-Cyy ——-C 3.36
at K, + Cy m-Lxo v X ( )

Balanco de massa para o etanol:

dC F
p
—=p; -k, Cx;+Y ‘u-Cyy ——-C 3.37
at P Kp-Lxi prx2 "HLxo v P ( )
Balanco de massa para o substrato:
dC; F n-Cx,
=—:(Cq. - Cg)—k, - Cx; ——== 3.38
FPRRY (Cse =Cs) p Xl Yso/s (3.38)

Balango de massa total:

AV _PM (R, +k-1) (3.39)
dt  p.
Etapa em Batelada

Balancgo de massa para as células:

dc k; -C¥
XL~ XLk, Cy (3.40)
dt  ky+Cy

dCx, _ ky 'Cl;l
dt  k,+Cy

+1-Cxy (3.41)
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Balanco de massa para o etanol:

dc,
——=p1 Ky Cx1 + Ypxo 0 Cxo (3.42)

dt

Balanco de massa para o substrato:

dc C
=k, Cx —i—xz (3.43)
t X2/8

No presente trabalho, o modelo apresentado foi ajustado a valores
experimentais obtidos nos cultivos nas escalas piloto sob diferentes condi¢es de alimentacio
da dorna.

As equacdes do modelo matemdtico proposto (ou resultantes do balango de
massa) foram integradas utilizando o método de Runge-Kutta-Gill de quarta ordem com passo
varidvel (Press et al.,, 1992). Os parametros do modelo foram estimados empregando o

algoritmo proposto por Marquardt (1963).



Resultados e Discussdo 42

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Como ja citado anteriormente, foram realizados cinco experimentos em dorna
industrial e piloto. As concentragdes de células, de substrato (ART) e de produto (etanol)
obtidas nos cultivos em escalas piloto e industrial em %m/m (piloto) e %v/v (industrial) para
células, %m/m para ART e °GL (para etanol) foram convertidas em termos de g/L pelas

equagdes que seguem:

Cx (kg/m>) =10,80- Cyp (%m/m) (4.1)
Cx(kg/m?)=3,06-Cyxy (%V/v) (4.2)
Cg(kg/m’)=10- ART(%m/m) (4.3)
Cp(kg/m®) =7,893-°GL(%V/v) (4.4)

Para obtencdo das equacdes 4.2 e 4.3 foi utilizada andlise dimensional. A
equacdo 4.2 foi proposta por Borzani (1983) e o valor da constante de proporcionalidade de
3,06 foi obtido por regressao linear de dados de Cx (g/L.) e Cxv (%V/v) obtidos em diferentes

cultivos realizados na unidade industrial.

4.1. Cultivos em escala industrial

As Figuras 4.1 a 4.5 ilustram os perfis de concentragdo de células (Cx), ART

(Cs) e etanol (Cp) obtidos nos cultivos em escala industrial.
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Figura 4.1: Perfis de concentragdo de células (Cx), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo do cultivo I-40-60
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Figura 4.2: Perfis de concentragio de células (Cx), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo do cultivo 1-45-55
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Figura 4.3: Perfis de concentragdo de células (Cy), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo do cultivo I-50-50
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Figura 4.4: Perfis de concentragdo de células (Cx), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo do cultivo I-55-45
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Figura 4.5: Perfis de concentragdo de células (Cy), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo do cultivo I-60-40

Pode-se observar que os perfis de concentracdes apresentaram comportamentos
similares. Ainda, observa-se que os tempos de cultivo ndo foram proporcionais aos tempos de
enchimento (alimentacdo) das dornas, o que mostra que nessa faixa experimental possa ter
ocorrido inibi¢do do crescimento celular por excesso de substrato. Exceto no cultivo [-45-55,
observa-se uma reducdo no rendimento de substrato a célula, que também pode ser explicado
pelo excesso se substrato no inicio da fermentacdo, causando inibi¢do do crescimento celular.

Porém, o tempo total de fermentacdo é influenciado pela redugdo da taxa de crescimento
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celular, que quanto menor, maior serd o tempo de fermentacdo. A Tabela 4.1 apresenta uma
sintese das condicdes de cultivo e dos principais resultados obtidos nos cultivos em escala
industrial sob as diferentes condicdes experimentais estudadas. Os valores dos coeficientes de
rendimento e da eficiéncia da fermentagdo foram calculados de acordo com metodologia

proposta no item Materiais e Métodos.

Tabela 4.1: Condicdes iniciais, de alimentagdo e finais e principais pardmetros obtidos nos cultivos em escala
industrial.

ENSAIO 1-40-60 14555 1-50-50 I-55-45  1-60-40
Data 5/10/07 15/10/07  6/10/07 14/10/07  6/10/07
Vo (m’) 116,00 134,99 12022 128,66 125,00
Cxo (%) 28,69 28,86 30,00 29,55 33,00
Condicoes °GL, 4,02 4,08 4,64 4,84 5,72
Iniciais  Ac, (mg/L) 2,27 2,47 2,55 1,47 2,17
Brot, (%) 10,60 9,90 6,10 14,60 9,60
Viaby (%) 80,10 75,00 88,80 80,40 83,90
ART 05t0 (%) variavel varidvel varidvel variavel variavel
Ac (g/L) 1,23 1,26 1,07 1,25 1,07
Condicdes de F, (m’/h) 40 45 50 55 60
Alimentacio F, (m’/h) 60 55 50 45 40
tatim () 5,0 4,5 4,5 45 45
ART,im (K2) 55.956,0 45.1654 523894 46.808,0 52.654,0
Ve (m) 369,43 363,10 365,00 363,10 363,00
te (h) 8.5 8,0 8,5 7.0 10,0
ARRT-(%) 0,33 0,31 0,20 0,27 0,23
Cx¢ (%) 11,65 12,12 10,60 15,86 12,06
Condicdes °GL; 10,18 8,86 10,62 9,58 10,76
Finais  Brot; (%) 10,20 8,40 13,20 15,90 5,10
Viaby (%) 85,80 77,20 83,10 78,10 87,70
pH; 4,80 4,50 4,50 4,80 4,85
Gli¢ (% m/m) 0,48 0,44 0,47 0,44 0,47
Ac; (mg/L) 2,40 1,88 1,69 1,62 1,77
ne (%) 84,43 85,31 92,14 84,17 88,25
Ypi5 (kgP/kgS) 04314 04359 04708 04301  0,4510
Yys (kgX/kgS) 0,0584 00375 00167  0,1398  0,0160
Parimetros Soma . 0,94 0,92 0,97 1,01 0,93
do Processo Vf.iq(ms) 329,52 322,29 329,12 309,70 322,41
Vorig (m’) 85,14 98,39 86,34 92,95 86,25
Ygticerol 0,0287  0,0319  0,0298 00295  0,0291
Y, (kgac/kgS) 0,0052  0,0017  0,0014 00016  0,0025

Yarrws (KgARRT/kgS) 0,0151 0,0162 0,0097 0,0132 0,0108
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Observa-se que os maiores valores finais de concentracdo de etanol foram
obtidos nos cultivos I-50-50 (10,62°GL) e I-60-40 (10,76°GL), respectivamente. No entanto, é
importante observar que o cultivo [-60-40 teve inicio com uma alta concentracdo de etanol no
“pé de cuba” (5,72°GL), além de apresentar um tempo maior de cultivo (10 h) em relacéo aos
demais.

Nos dados da tabela 4.2 ndo observamos interferéncia da viabilidade e
brotamento no tempo de fermentacio, o que normalmente se espera ¢ um aumento no tempo
de fermentacdo para baixas viabilidades. J4 com o brotamento, observa-se um aumento no
rendimento de transformac@o de substrato em célula com o aumento do brotamento, resultado
também esperado. A produgdo de glicerol foi estavel e também ndo observamos influéncia
direta no calculo do rendimento de transformagdo de substrato em produto. J4 na acidez
tivemos variagdes, porém também ndo podemos afirmar, baseado nos resultados, a sua
influéncia no resultado final de rendimento.

Ja no cultivo I-50-50, o rendimento foi o mais elevado em fungdo do baixo Cxg,
que pode ter influéncia de uma imprecisdo desta andlise, devido as dificuldades de

amostragem e também analitica que ja citamos.

4.2. Cultivos em escala piloto

As Figuras 4.6 a 4.10 ilustram os perfis experimentais e simulados de

concentragdo de células (Cx), ART (Cs) e etanol (Cp) obtidos nos cultivos.
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Figura 4.6: Valores experimentais e simulados de Cs, Cx e Cp relativos ao cultivo P-5-5A
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Figura 4.7: Valores experimentais e simulados de Cs, Cx e Cp relativos ao cultivo P-5-5B
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Pode-se observar a partir das Figuras 4.7 a 4.11 que todos os cultivos em escala
piloto apresentaram perfis similares de concentracdes na faixa experimental de condicdes de
alimentagdo pesquisadas. Para os perfis de células, observa-se uma boa similaridade entre os
resultados experimentais e simulados, resultado da maior quantidade de dados coletados nos
experimentos e também pela precisdo analitica da massa seca. Nos perfis de concentracdo de
ART, tivemos variagdes mais significativas, principalmente nas primeiras horas e atribuimos
como um dos fatores a homogeneidade do meio, onde ainda temos uma grande quantidade de
células em relagdo ao mosto alimentado. Ja nos perfis de concentragdo de etanol, tivemos
maiores variagdes, com a mesma dificuldade de coleta de amostras homogéneas.

A Tabela 4.2 apresenta uma sintese das condicdes experimentais e dos
principais resultados obtidos nos cultivos realizados em escala piloto. Cabe salientar que os
cultivos na escala piloto foram realizados a vazdo constante de alimentagdo de mosto, com
ART do mosto constante e que foram analisados nesses cultivos as concentragdes de ART,
células e etanol, sendo possivel, portanto, obter os valores de Yxs, Ypis € Np, de acordo com

metodologia proposta no item Materiais e Métodos.

Tabela 4.2: Condi¢des experimentais e resultados obtidos nos cultivos em escala piloto.

ENSAIO P-5-5A P-5-5B  P-7.5-7.5A P-7.5-7.5B P-15-15
Data 9/8/07 23/7/07 10/8/07 14/8/07 16/8/07
Vo (L) 4,90 5,30 4,90 4,90 4,70

Condicoes
Iniciais | CX0 (%) 6,93 9,31 17,56 14,06 15,80
°GLy 3,38 4,40 6,70 6,56 5,16
ARTmosto (%) 17,38 18,32 17,55 17,31 17,26
Acy, (g/L) 1,19 0,97 1,34 1,12 1,22
Condic¢oes de F, (I/h) 5,0 5,1 7.3 7,7 15,0
Alimentaciio F; (L/h) 4,1 52 7,6 7.8 15,6
tarim (h) 6,0 6,0 4,0 4,0 2,0
ART,iim (Kg) 5.405,9 5.896,1 5.629,3 5.589,7 5.536,3
Ve (L) 33,7 35,1 34,6 34,8 34,4
t; (h) 11,5 12,0 8.4 8,0 7.5
Condi¢des ARRT-(%) 0,25 0,25 0,25 0,32 0,23
Finais Cx¢ (%) 1,80 1,86 4,01 2,37 3,10
°GLy 8,9 9,3 10,3 9,6 9,60
pH; 4,1 45 45 43 4,10
hp (%) 80,52 79,46 87,93 83,80 84,56
Ypis (kgP/kgS) 0,4115 0,4060 0,4493 0,4282 0,4321
Parametros do Yy (kgX/kgS) 0,0522 0,0328 0,1108 0,0378 0,0735
Processo  Goma 0,86 0,83 0,99 0,88 0,92
Viiiq (L) 33,14 34,49 33,31 34,04 33,41

Voiig L) 4,59 4,84 4,10 4,26 4,01
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De acordo com os dados da tabela 4.2, observamos que, com o aumento do
inoculo (Cxg), houve um decréscimo no tempo de fermentagdo, que também foi influenciado
pela vazao de alimentacdo do mosto, onde mesmo com vazdo elevada, obtivemos o menor
tempo de fermentagdo, com um bom rendimento. Observando-se os valores do rendimento
em célula e produto, os valores foram similares nos pares de testes P-5-5A e P-5-5B, com
rendimentos semelhantes, porém nos testes P-7.5-7.5A e P-7.5-7.5B, o valor de rendimento
em produto foi semelhante e rendimento em células foi diferente, o que podemos sugerir que

foi influenciado pelo in6culo maior.

4.3. Coeficientes de rendimento e de eficiéncia de fermentacao

4.3.1. Escala piloto

Observa-se pelos resultados da Tabela 4.1 que o coeficiente de rendimento de
substrato a etanol (Ypss) apresentou valores entre 0,4114 e 0,4493 g.g”', dentro da faixa
daqueles tradicionalmente esperados para o processo em questdo, 0 que sugere que a
metodologia proposta para o cilculo de Yp;s com base nos conceitos de balancos de massa é
adequada. Quanto aos valores do coeficiente de rendimento de substrato a células (Yxss), os
mesmos variaram numa faixa mais ampla, entre 0,0378 e 0,1108 g.g”, o que pode ser
explicado pela alta sensibilidade desse parametro em relacdo as medidas de concentragdo
celular (Cx) no inicio (Cxp) e no final dos cultivos (Cxg). Como os valores de Yxs sdo
pequenos, inferiores a 0,10 g.g™', exceto num ensaio, logo pequenas flutuacdes nos valores de
Cx e de Cxp geram grandes variagdes nos valores calculados de Yxss. Ainda, as precisdes dos
valores de Cx; e de Cxr também influenciam, no entanto em menor grau, na precisdo dos
valores de Yps, uma vez que os valores de Cx; e de Cxp s@o utilizados nos célculos dos
volumes das fases aquosas inicial e final (Vs € Vga).

Dentre os experimentos realizados na planta piloto, os cultivos P-5-5 e P-7.5-
7.5 foram realizados em duplicata, com vazdes constantes de 5,2 e 7,7 L/h e com pequenas
variagdes nos valores de concentracdo de indculo (Cxg). Observa-se que esses cultivos,
quando realizados sob mesma vazdo de alimentacdo (F) e com concentragdes de indculo com
valores proximos (P-5-5A e P-5-5B), apresentaram valores semelhantes de coeficientes de
rendimento, principalmente de Ypss, por este ndo ser tdo sensivel e afetado pelas medidas de

concentragdo celular.
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Nos cultivos P-7.5-7.5, onde a vazdo de alimentacdo foi maior, nota-se que
houve variagdo no Yxss € pode-se observar que tal fato foi causado pela variacdo de (Cxp),
principalmente no ensaio P-7.5-7.5A, onde obteve-se o maior valor de Cxp de todos os
ensaios, evidenciando a influéncia no resultado de Yxss. Desta forma, pode-se notar a
importancia da andlise da concentracdo celular no cdlculo de Yp/s, pois mesmo analisando-se
pelo método da massa seca, observa-se que a metodologia precisa ser reavaliada para o
processo, pois outros s6lidos alimentados ao processo fermentativo via mosto, como matéria
seca do mel e sais insoliveis, influenciam no resultado e podem levar a erros analiticos e a
falsas conclusdes acerca do desempenho do processo. Os resultados obtidos no cultivo P7.5-
7.5A € um exemplo desta influéncia. J4 com relag¢do a Yp/s, ndo houve variagdes consideradas
significativas.

No ensaio P-15-15, a vazio de alimenta¢do de mosto foi elevada, onde grande
quantidade de ART foi alimentada num menor tempo. Porém, como a concentragdo do
in6culo também foi elevada no inicio da fermentagdo, o cultivo transcorreu normalmente,
sendo obtidos valores de Yp/s € Yx/s semelhantes aos dos demais cultivos.

O fato de se utilizar o ART do mosto constante nos cultivos em escala piloto
proporcionou maior precis@o no cdlculo do volume total de ART alimentado e, portanto, nos
coeficientes de rendimento Yxs € Ypss.

Independentemente das condi¢bes experimentais empregadas nos cultivos em
escala piloto, os valores encontrados para Ypss €, portanto, para a eficiéncia de fermentacio
(np) apresentaram valores muitos proximos. Ainda, considerando que na escala piloto tem-se
condicdes mais apropriadas de cultivo, como temperatura, vazido e composi¢cdo de ART no
mosto constantes, observa-se que os valores obtidos de eficiéncia de fermentacdo (np)
variaram na faixa de 80,5 a 87,9, bem abaixo da faixa de valores de literatura de 90 a 92%

(Wheals, 1999).

4.3.2. Escala industrial

Diferentemente da planta piloto, na escala industrial as vazdes de alimentacdo
de mosto foram variadas linearmente com tempo ao longo dos cultivos e foram obtidos
valores de outras varidveis de forma a possibilitar o cdlculo de outros coeficientes de
rendimento e da efici€éncia em etanol (1p) por metodologia tradicional das usinas. Assim, 0s
valores de eficiéncia da fermentacdo obtidos pela metodologia proposta com base nos

balangcos de massa para etanol e ART foram comparados com os valores obtidos na escala
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piloto e com aqueles obtidos a partir dos subprodutos, metodologia tradicional utilizada nas
usinas.

Para a determinacdo da concentragdo celular (Cx), utilizou-se o método de base
umida, visto que as usinas em geral utilizam este método. Esse € outro ponto que difere os
cultivos da escala planta piloto daqueles realizados na planta industrial.

Os valores encontrados para Yps € Yxsis foram semelhantes aos valores
encontrados nos cultivos pilotos e também observou-se 0 mesmo comportamento de Yx;s em
relacdo a concentragdo celular, reforcando o comentério feito anteriormente referente a
necessidade de metodologia adequada para a andlise precisa de Cx. Tem-se conhecimento de
que a precisdo analitica para a determinag@o da concentragio celular em base imida € inferior
a do método da massa seca, visto que a metodologia prevé centrifugacdo do creme de
levedura logo apds a coleta da amostra e ocorre desprendimento de CO, durante a
centrifugacio, o que influencia a precisdo da leitura do resultado. A vantagem deste método é
que é muito mais rapido, sendo realizado em poucos minutos, enquanto que os resultados de
Cx pelo método da massa seca sdo obtidos apds vérias horas de secagem. No entanto, um
método ainda mais preciso para a determinacio de Cx nas dornas seria a contagem do nimero
de células em cimara de Neubauer, o que eliminaria a contabilizacdo de outros sdlidos
insoldveis presentes no vinho. Os resultados obtidos em N° células/mL seriam relacionados
com a concentragdo verdadeira em kg/m’ para utilizaco nos célculos de balanco de massa.

Mesmo com essa influéncia, observa-se que os resultados foram consistentes e,
analisando o cultivo I-55-45, nota-se que o resultado da concentracdo celular final (Cxg) foi
bem maior que os dos demais, gerando um valor de Yxs elevado, servindo como exemplo
para demonstrar o impacto da influéncia da metodologia analitica na obtencdo de Y xs.

Alguns subprodutos gerados foram analisados, como glicerol e acidez, para que
fosse possivel calcular a somatéria dos coeficientes de rendimento Yi’s (Soma). Para calcular
a soma dos coeficientes de rendimento, quais sejam, de ART em etanol (Ypss), de ART em
células (Yxss), de ART em glicerol (Ygiis) € de ART em acidez (Y acss), foram consideradas as
quantidades formadas desses produtos em relacdo a quantidade total de ART consumida,
desconsiderando a quantidade de acuicares redutores residuais totais (ARRT). Se
considerarmos que o ART € consumido prioritariamente para formar etanol, células, glicerol e
acidez, os valores da soma dos Yi’s deveriam ser préximos de 1. Sabe-se que para “fechar”
esse balanco de massa seria necessario determinar as concentracdes de possiveis outros
compostos gerados na fermentagdo, como alcodis superiores (6leo fusel), dcidos orgénicos,

bem como o arraste de dlcool por CO,, bem como fazer uma andlise critica sobre a quantidade
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de acucares redutores residuais totais (ARRT). Estes agticares sdo determinados no mosto e
no vinho através de andlise laboratorial e sdo chamados de ARRT. O teor de ARRT
encontrado no vinho corresponde a agicares ndo metabolizados pela levedura, que possuem
hidroxilas livres e por isto reagem com o indicador quimico apés hidrélise 4cida e sdo
detectados pelo método de determina¢do de agucares redutores. Estes actcares, ndo
fermentesciveis, provém da cana de actcar e podem estar presentes em maior ou menor
quantidade em fun¢do da qualidade da cana. O amido e a dextrana sdo exemplos de acticares
ndo fermentesciveis e que geralmente sdo encontrados nas extremidades da cana de agucar.
Também pode ser que parte do ARRT seja gerado a partir do consumo de ART pelas
bactérias presentes no caldo, como por exemplo, o Leuconostoc mesenteroides que converte
glicose em dextrana. Segundo Amorim (2001), 5% do aguicar metabolizado pela levedura é
utilizado para formacao dos subprodutos.

Observa-se pelos resultados de eficiéncia da fermentacdo (Mp), que a mesma
apresentou valores na faixa entre 80,5 e 87,9 para a piloto e entre 84,2 e 92,1 para a escala
industrial, faixas proximas entre si. No entanto, independentemente da escala (piloto ou
industrial), a menos do valor maximo de 92,1 obtido no cultivo 1-50-50, os valores obtidos
foram abaixo da faixa tradicionalmente esperada para o processo em questdo de 90 a 92%
(Wheals, 1999).

Ressalta-se que a precisdo dos valores de mp é fortemente afetada pela
qualidade dos resultados analiticos. Logo, dada a importincia desse pardmetro na monitoracao
do processo fermentativo, seria adequado realizar todas as andlises em triplicata de modo a se
obter valores com maior precisao possivel.

Comparando os resultados de eficiéncia de fermentacdo obtidos em escala
piloto e industrial, podemos observar que os valores sdo semelhantes, porém, hd maior
amplitude de variac@o na escala industrial, devido aos problemas com os resultados analiticos,
como por exemplo, a concentragdo celular que foi medida com base na metodologia de base
umida (% v/v), ponto ja discutido anteriormente. Outro ponto a ser ressaltado € referente a
amostragem na escala industrial. Por exemplo, se na amostra coletada durante a fermentacéo
ainda houver aguicar fermentescivel, a fermenta¢do tem continuidade até sua chegada ao
laboratério para ser analisada. Logo, torna-se necessdrio implementar amostragens
instantaneas para a escala industrial, de forma a se ter resultados mais confidveis. O ideal seria
obter amostras através de amostradores continuos para medi¢des em linha (“on-line”) e em
tempo real. Na escala piloto, operada no laboratério da usina, varios destes problemas sio

evitados e conseqiientemente 0s erros sao menores.
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4.3.3. Eficiéncia da fermentacio por subprodutos

A eficiéncia de fermentacdo utilizada na usina estudada contempla atualmente
as imprecisdes de medicOes e de andlises, principalmente pelo quadro de amostragens do
processo, como por exemplo para o cdlculo da concentracdo celular. Esta eficiéncia é
calculada diariamente em funcdo dos subprodutos gerados no processo, que sao medidos em
pontos especificos.

Com base no equacionamento proposto por Fernandes (2003), apresentado no
item 2.6.1 da Revisdo Bibliogréfica, foi possivel a determinacdo da eficiéncia da fermentacao
por subprodutos para os cultivos em escala industrial. Salienta-se que nas empresas do setor, a
eficiéncia de fermentacdo € também calculada considerando a quantidade de levedura
sangrada (purgada) do processo, que vai para secagem e posterior comercializacdo como fonte
protéica. Nesse célculo € considerado um termo adicional na equagdo, o coeficiente de levedo
Ky e a equagdo utilizada nesse caso para o cdlculo de Mp € a equagdo 2.40. Quando ndo se
considera a sangria, o coeficiente de levedo K;, € considerado nulo.

A Tabela 4.3 apresenta as condi¢cdes de experimentos dos cultivos e os
resultados de eficiéncias de fermentacdo (1)p) obtidos pela metodologia proposta (balanco de

massa) e por subprodutos desconsiderando e considerando a sangria de levedura do sistema.

Tabela 4.3: Condi¢des experimentais e resultados de eficiéncia de fermentagdo alcodlica em escala industrial

ENSAIO 1-40-60  1-45-55 1-50-50 I-55-45 1-60-40
Data 5/10/07 15/10/07 6/10/07 14/10/07 6/10/07
Vo (m) 116,00 134,99 120,22 128,66 125,00
Cx¢ (%) 28,69 28,86 30,00 29,55 33,00
°GLy 4,02 4,08 4,64 4,84 5,72
Cx¢ (%) 11,65 12,12 10,60 15,86 12,06
°GLy¢ 10,18 8,86 10,62 9,58 10,76
Ne-sm (%) 84,43 85,31 92,14 84,17 88,25
Nr-ss (%) - sem sangria 94,00 91,60 93,30 93,50 94,30
Nr-cs (%) - com sangria 91,50 87,40 87,00 91,40 91,20

Np.sym : eficiéncia de fermentagdo calculada por balanco de massa
Np-sp : eficiéncia de fermentagdo calculada por subprodutos (processo sem e com sangria)

Pelos resultados da Tabela 4.3, observa-se que com a sangria de levedura, a
eficiéncia da fermentacgdo alcodlica por subprodutos diminui consideravelmente, uma vez que

com base nessa légica a levedura produzida utilizaria parte do acicar para producdo de
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biomassa, em detrimento da produgdo de dlcool. No entanto, na metodologia proposta de
célculo de np com base nos balangos de massa, a producéo de levedura que leva a uma maior
concentracdo de levedura no vinho final influencia no célculo do volume final da fase aquosa
e, por conseqiiéncia, no valor de np.

Os valores encontrados de eficiéncia de fermentacdo com base na metodologia
proposta (NMp.sm) foram menores que aqueles calculados com base nos subprodutos
desconsiderando (Mp.ss) € considerando (Np.cs) a sangria do processo, a menos do resultado do
cultivo I-50-50, muito superior aos demais, o que sugere que algum erro analitico tenha
ocorrido. Desconsiderando-se esse valor, os demais valores encontrados de Npgy foram em
média 8,3% inferiores aos de Np.ss € 5,3% e inferiores a aos de MNp.cs.

Observa-se que os resultados obtidos na metodologia proposta sdo inferiores
aos resultados calculados de acordo com a atual metodologia utilizada na usina, mesmo
descontando a levedura sangrada do processo. Pela metodologia proposta, o cdlculo da
eficiéncia é baseado no balanco de massa da fermentacdo, ou seja, o cédlculo é direto
considerando as quantidades de etanol gerado e de ART consumidos. J4 no célculo
atualmente utilizado, a “eficiéncia por subprodutos” ndo leva em consideracdo o consumo de
substrato, ou seja, o Ypss € calculado indiretamente com base nas producdes de subprodutos
do processo (células, glicerol e acidez). Logo, pode-se concluir que esta forma de calculo leva
a resultados mais imprecisos, uma vez que o célculo considera mais varidveis, o que aumenta
a probabilidade de erro devido a maior necessidade de informacdes analiticas.

Para que o Ypss seja calculado adequadamente, é necessario que a usina tenha
um bom nivel de automacdo da fermentacdo, com instrumentos calibrados, amostragens
consistentes e que o laboratdrio seja capaz de emitir resultados com rapidez e precisdo. As
informagdes do processo também deverdo estar organizadas para facilitar a consulta e
aquisi¢do de dados para os célculos sejam executados automaticamente. Com base nestas
premissas, é possivel calcular valores de Yp;s com boa precisdo, mostrando que a eficiéncia
com base nos balangos de massa parece ser uma metodologia com menor inclusdo de erros,
uma vez que € obtida diretamente de valores gerados de etanol e consumidos de ART.

No passado as usinas adotaram a eficiéncia de fermentacdo por subprodutos
devido ao pequeno ou até inexistente nivel de instrumentacdo e automacdo. Esse tipo de
eficiéncia também foi amplamente empregado para fermentagdes continuas. Sabe-se também
do setor sucroalcooleiro a existéncia de problemas para o cdlculo da eficiéncia industrial, que

€ baseada no ART que entra com a cana pelo ART produzido, ou seja, agucar e dlcool
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transformados em ART. A diferenca entre esses valores em relacdo a 100% sdo as perdas

determinadas e indeterminadas do processo.

As Figuras 4.11 e 4.12 ilustram as distribui¢des

determinadas em usinas.

Distribuicao das perdas na usina (%)

34,5
0 Determinadas
@ Indeterminadas
65,5

das perdas totais e

Figura 4.11: Distribuicdo das perdas totais em ART em usinas (Finguerut, 2006).

38,93

Distribuigdo das perdas determinadas (%)

0,76 9,92

36,03

O Lavagem de cana
O Bagago

o Torta

o Col. Barom.

m Aguas residuarias
O Fermentagao

O Vinhaga/Flegmassa

Figura 4.12: Distribuicio das perdas determinadas em ART em usinas (Finguerut, 2006).

Normalmente, as perdas determinadas sdo referentes as perdas de ART no

bagaco, torta de filtro, 4gua de lavagem de cana, fermentagcdo, dentre outras que sdo

quantificadas. A maior “perda” quantificada na usina € encontrada na fermentacdo e medida

as partir da eficiéncia de fermentacdo por subprodutos. Sendo assim, tendo-se a efici€ncia

industrial calculada e as perdas determinadas, a diferenca para fechar o balanco de massa é

igual a perda indeterminada, que normalmente estd entre 2% e 3%. Vérias usinas, mesmo

apresentando valores das demais perdas dentro de limites aceitdveis, apresentam baixa

eficiéncia industrial com elevada perda indeterminada, mesmo com altos valores de eficiéncia

de fermentacdo calculada com base nos subprodutos, o que sugere que tal cdlculo ndo

apresente precisdo adequada. Nao had grandes dificuldades para se medir e quantificar as
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demais perdas mencionadas, restando a divida quanto a precisdo desse atual cédlculo de
eficiéncia de fermentacdo com base nos subprodutos.

Baseado na metodologia apresentada neste trabalho, cientes de que a real
eficiéncia da fermentacdo € menor do que aquela calculada atualmente por subprodutos, tem-
se um aumento nas perdas determinadas o que ird abrir um vasto campo de discussdes,
pesquisas, investimentos, automacao, na busca de se aumentar a eficiéncia da fermentagao.
Uma questdo importante € saber se as usinas estio preparadas para assumir que a eficiéncia de
fermentagdo real € menor do que eficiéncia mostrada atualmente e para melhorar a efici€éncia
industrial serd necessério melhorar a eficiéncia da fermentacdo.

Outro ponto importante é que, como ndo se determina adequadamente a
eficiéncia de fermentacdo atualmente, € muito dificil justificar investimentos na fermentacio
baseados no retorno do investimento, pois se eficiéncia da fermentacdo ja estd elevada as
usinas se acomodam e direcionam investimentos para outros setores. Um importante passo
também para avaliar a operacdo da fermentacdo € a utilizacdo de novas préticas, incluindo
maior automacdo e metodologias analiticas mais precisas e freqiientes, no sentido de se

otimizar o processo.

4.4. Modelagem Cinética

A Tabela 4.4 apresenta os parametros cinéticos do modelo proposto estimados
a partir do ajuste do modelo aos valores experimentais obtidos nos cultivos em escala piloto e
os graficos da Figura 4.13 apresenta as variacdes dos coeficientes cinéticos estimados, onde se
verifica uma flutuagdo aceitdvel entre os valores obtidos nos diferentes cultivos, com desvios
padrdes baixos em relagdo aos valores médios calculados.

Observa-se também que os pardmetros cldssicos como a velocidade especifica
mdaxima de crescimento celular (Wn.x), a constante de saturacio (Ks), a constante de morte
celular (kg) e o expoente do modelo de inibicdo de Levenspiel (1974) (n) apresentaram
valores estimados dentro de uma faixa de literatura (Ghose e Tyagi, 1979; Dourado et al.,

1987; Porto, 2005).
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Tabela 4.4: Parametros cinéticos estimados para os cultivos em escala piloto

Média/
ENSAIO P-5-5A P-5-5B P-7.5-7.5A P-7.5-7.5B P-15-15
Desvio Padrao
Kmax 0,312 0,301 0,438 0,361 0,293 0,341+0,060
Ksg 5,0 5,0 5,0 0,1 0,1 3,04+2,68
Yrx1 0,492 0,588 0,440 0,338 0,329 0,437+0,108
Kp 3,000 2,361 1,131 3,000 1,593 2,217+0,839
Kq 0,013 0,100 0,100 0,100 0,100 0,083+0,039
K, 1,00 1,54 6,00 1,29 6,00 3,17+2,59
K, 0,60 0,35 0,60 0,60 0,60 0,55+0,11
n 0,72 0,69 0,85 0,20 0,75 0,64+0,25

Na seqiiéncia sdo apresentados os graficos que ilustram os ajustes do modelo aos

pontos experimentais obtidos nos diferentes cultivos em escala piloto. Pode-se observar que

em todos os cultivos, o modelo descreveu adequadamente os comportamentos das

concentracdes de células (Cx), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo de todos os cultivos,

mostrando que as hipéteses consideradas na elaboracdo do modelo sdo pertinentes quanto a

realidade do fend6meno observado.

7

M P-15-15

W P-7.5-7.5A
mP-7.5-7.5B .
m P-5-5A

W P-5-5B

pumax KS

YPX1

KP

K2

Figura 4.13: Variagdes dos pardmetros cinéticos obtidos dos ajustes
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5. CONCLUSOES

Com relacdo aos coeficientes de rendimento e a eficiéncia de fermentacdo, os
resultados obtidos em escalas piloto e industrial com base nos balancos de massa se
apresentaram dentro da faixa daqueles tradicionalmente esperados para o processo em
questdo. Isto sugere que a metodologia proposta para os calculos de Yxss, Yp/s € Mp com base
nos conceitos de balancos de massa e utilizando a corre¢do do volume do caldo foi adequada.

Pode-se notar a importancia da andlise da concentracdo celular (Cx) nos cdlculos de
Yxss € Ypss €, portanto, na determinagdo de Tp, pois outros sélidos alimentados ao processo
fermentativo via mosto como matéria seca do mel e sais insoldveis geram erros na andlise de
Cx, levando a falsas conclusdes acerca do desempenho do processo.

Na planta piloto, mesmo apresentando condi¢cdes mais apropriadas de cultivo, com
temperatura, vazdo e composicio de ART no mosto constantes, os valores obtidos de
eficiéncia de fermentagdo (Mp) variaram na faixa de 80,5 a 87,9.

Quanto aos resultados da planta industrial, a eficiéncia da fermentacdo (np) apresentou
valores na faixa entre 84,2 e 92,1, faixas préxima a encontrada para a escala piloto.
Independentemente da escala (piloto ou industrial), os valores obtidos foram abaixo da faixa
tradicionalmente esperada para o processo em questdo de 90 a 92% (Wheals, 1999).

A precisdo dos valores de mp foi fortemente afetada pela qualidade dos resultados
analiticos. Dai a importancia da monitoragdo do processo fermentativo com andlises em
triplicata de modo a se obter valores com maior precisdo possivel.

Os resultados obtidos de eficiéncia de fermentacdo (np) pela metodologia proposta
foram inferiores aos resultados calculados de acordo com a atual metodologia utilizada na
usina por subprodutos, mesmo descontando a levedura sangrada do processo. No entanto, a
metodologia proposta parece gerar resultados mais precisos, pois o cédlculo da eficiéncia é

baseado no balanco de massa da fermentagdo, ou seja, o célculo € direto considerando as
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quantidades de etanol gerado e de ART consumidos. O célculo atualmente utilizado leva a
resultados mais imprecisos de mnp, uma vez que avalia indiretamente a produgdo de etanol
considerando outras varidveis, o que aumenta a probabilidade de erro devido a maior
necessidade de informacdes analiticas.

Com relacio a modelagem cinética, o modelo descreveu adequadamente os
comportamentos das concentracdes de células (Cx), substrato (Cs) e de etanol (Cp) ao longo
de todos os cultivos, mostrando que as hipdteses consideradas na elaboracdo do modelo sdo
pertinentes quanto a realidade do fendmeno observado.

Os valores dos coeficientes cinéticos estimados do modelo proposto apresentaram uma
flutuacdo aceitavel nos diferentes cultivos, com desvios padrdes baixos em relacio aos valores
médios calculados.

Ainda, valores de parametros cinéticos classicos como a velocidade especifica maxima
de crescimento celular (Wmax), @ constante de saturacio (Ks), a constante de morte celular (kq)
e o expoente do modelo de inibi¢do de Levenspiel (1976) (n) apresentaram valores estimados

dentro de uma faixa de literatura.
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