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RESUMO 

 
O bagaço de cana-de-açúcar é um subproduto do processo de produção de etanol 
(1G) e é um substrato lignocelulósico promissor para a produção de bioetanol de 
segunda geração (2G). Como as hemiceluloses representam cerca de 30 % do peso 
seco do bagaço, a quantidade de açúcares gerados após a hidrólise deste material 
representa uma porção substancial para a produção de bioetanol de segunda 
geração. A hidrólise de hemiceluloses resulta em uma mistura de xilose, glicose e 
outros monossacarídeos. Sendo assim, a transformação de pentoses em bioetanol 
torna-se um dos desafios mais importantes a serem resolvidos no âmbito científico e 
tecnológico, considerando a produção de bioetanol a partir de biomassa 
lignocelulósica. Nesse contexto, o uso de microrganismos naturalmente capazes de 
fermentar pentoses se torna interessante, como as leveduras Scheffersomyces stipitis 
e Spathaspora passalidarum. Considerando o processo de fermentação, a 
temperatura é um parâmetro operacional que exerce papel fundamental na reação, 
com influência na produtividade de etanol, no consumo de substratos, no crescimento 
celular e até na viabilidade dos microrganismos. A estimação de parâmetros 
dependentes da temperatura é uma das principais estratégias para compreensão 
cinética e melhoramento de processos. Nesse contexto, foi desenvolvido um modelo 
matemático não-estruturado para a produção de etanol de segunda geração 
descrevendo o consumo de xilose e glicose, o crescimento celular e a produção de 
etanol em função da temperatura, a partir de fermentações em batelada realizadas 
sob alta densidade celular. Para a levedura S. passalidarum, o modelo proposto 
descreveu satisfatoriamente o sistema de fermentação investigado na faixa de 26 a 
32 oC, com um coeficiente de correlação superior a 0,95 na condição de validação do 
modelo. Através da simulação do modelo, foi possível concluir que as maiores 
produtividades de etanol podem ser alcançadas em temperaturas entre 30 e 32 oC. 
Além disso, foi realizada a modelagem de diferentes estratégias para aumentar o 
desempenho fermentativo das leveduras não convencionais utilizadas neste estudo, 
com o objetivo de confirmar o potencial para serem utilizadas em escala industrial. 
Após ser submetida a cinco fermentações sequenciais em batelada alimentada com 
reciclo de células a 30 oC utilizando substrato sintético, a levedura S. passalidarum 
apresentou melhorias significativas em seus parâmetros de fermentação, atingindo 
um rendimento em etanol de 91 % no último ciclo de fermentação, com uma 
produtividade de 1,79 g/L.h. Através do desenvolvimento de um modelo matemático 
para representar as fermentações realizadas, foi possível compreender o efeito dos 
reciclos celulares na evolução dos parâmetros cinéticos. Finalmente, foi proposta uma 
estratégia de adaptação através de fermentações sequenciais com concentrações 
crescentes de hidrolisado hemicelulósico utilizando a levedura S. stipitis. Modelos 
matemáticos foram aplicados para compreender a influência da estratégia empregada 
nos parâmetros cinéticos, concluindo-se que o maior impacto se deu nos parâmetros 
relacionados à inibição por ácido acético. Ao comparar a linhagem adaptada com a 
não-adaptada, a estratégia de adaptação proposta foi validada, considerando o 
melhor desempenho da levedura adaptada em concentrações crescentes de ácido 
acético. 
 

Palavras-chave: Bioetanol de segunda geração; Fermentação de xilose; Alta 
densidade celular; Reciclo de células; Modelagem matemática.  



 
 

ABSTRACT 

 
Sugarcane bagasse is a byproduct obtained from ethanol production process (1G) and 
it is a promising lignocellulosic substrate for second-generation bioethanol (2G). As 
hemicelluloses represent about 30 % of bagasse dry weight, the amount of sugars 
generated after hydrolysis of this material represents a substantial portion for the 
second-generation bioethanol production. The hydrolysis of hemicelluloses results in 
a mixture of xylose, glucose and other monosaccharides. Thus, the transformation of 
pentoses in bioethanol becomes one of the most important challenges to be solved on 
scientific and technologic scope considering the production of bioethanol from 
lignocellulosic biomasses. In this context, yeasts that are naturally capable of 
fermenting pentoses are desired, like Scheffersomyces stipitis and Spathaspora 
passalidarum. Considering the fermentation process, temperature is an operational 
variable that plays a key role on the reaction, with influence on ethanol productivity, 
substrate consumption, cell growth and even on microorganism viability. Estimation of 
temperature-dependent parameters is one of the key strategies for kinetic 
comprehension and process improvement. In this context, an unstructured mathematic 
model for second-generation ethanol production was developed to describe xylose and 
glucose consumption, cell growth and ethanol production for both yeasts in function of 
temperature, when batch fermentations were performed under high cell density 
strategy. For the yeast S. passalidarum, the proposed model satisfactorily described 
the fermentation system investigated in the range between 26 and 32 oC, with a 
correlation coefficient higher than 0.95 for the model validation. Through model 
simulation, it was possible to conclude that the highest ethanol productivities can be 
achieved at temperatures from 30 to 32 oC. In addition, different strategies were 
evaluated to increase the fermentative performance of the non-conventional yeasts 
used in this study, with the aim to confirm their potential to be used in industrial-scale 
processes. After being submitted to five sequential fed-batch fermentations with cell 
recycle at 30 oC using a synthetic medium, the yeast S. passalidarum had significant 
improvements on its fermentation parameters, reaching an ethanol yield of 91 % at the 
last fermentation cycle, with a productivity of 1.79 g/L.h, besides increases on specific 
rates of sugar consumption and ethanol production. Through the application of a 
mathematical model describing the fed-batch fermentations performed, it was possible 
to comprehend the effect of the cell recycles on the evolution of the kinetic parameters. 
Finally, a strategy of adaptation was proposed through successive fermentations with 
increasing concentrations of a hemicellulosic hydrolysate for the yeast S. stipitis, with 
the aim to increase the tolerance of the microorganism to the inhibitory compounds 
present on the hydrolysates. Mathematical models were applied to elucidate the 
influence of the employed strategy on kinetic parameters, concluding that the greater 
impact was on parameters related to inhibition by acetic acid. By comparing the 
adapted and the non-adapted strains, the adaptation strategy was validated, 
considering the better performance of the adapted strain in increasing concentrations 
of acetic acid. 
 
Keywords: Second generation bioethanol; Xylose fermentation; High cell density; Cell 
recycle; Mathematical modeling. 
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INTRODUÇÃO 
 
 

Nas últimas décadas, tem-se dado muito destaque ao uso de fontes 

renováveis de energia, tendo em vista as incertezas e volatilidades no preço do 

petróleo e os fatores de restrição nas emissões de dióxido de carbono. Nesse cenário, 

o bioetanol é considerado uma boa opção. Mais precisamente, a produção de etanol 

a partir de biomassas lignocelulósicas – denominado etanol de segunda geração – 

vem sendo apontada como uma opção viável para aumentar a produção sem 

expansão da área cultivada. 

O bagaço de cana-de-açúcar é a principal biomassa lignocelulósica gerada 

no Brasil, uma vez que, para cada tonelada de cana produzida, obtém-se cerca de 

250 kg desse resíduo em base úmida (Vasconcelos et al., 2013). Como as 

hemiceluloses compreendem cerca de 30 % da massa seca do bagaço, o conteúdo 

de açúcares gerados após a hidrólise deste material compreende uma substancial 

porção para a produção de bioetanol de segunda geração. Levando-se em 

consideração que cerca de 620 milhões de toneladas de cana foram colhidas na safra 

2018/2019 no Brasil, gerando cerca de 87 milhões de toneladas de bagaço, isto 

corresponderia à produção de 26 milhões de toneladas de hemiceluloses por ano. 

Considerando a estequiometria de conversão de hemiceluloses em xilose e arabinose, 

de 1,13 kg/kg, aproximadamente 29 milhões de toneladas de xilose seriam obtidas. 

Com a conversão da xilose em etanol, baseado no fator estequiométrico de 0,51 kg/kg, 

seria possível produzir aproximadamente 15 milhões de ton de etanol/ano (com base 

na densidade do etanol de 789 kg/m3, isto corresponderia a 19 bilhões de litros de 

etanol/ano). Embora rendimentos estequiométricos não sejam obtidos na prática, o 

potencial de produção de etanol a partir de pentoses é muito alto e precisa ser 

aproveitado quando se considera o processo de produção de etanol a partir de 

biomassa lignocelulósica. 

A levedura Saccharomyces cerevisiae ainda é o microrganismo mais 

utilizado para produção de bioetanol, seja a partir do melaço de cana-de-açúcar, de 

amido de milho ou de biomassa lignocelulósica. Entretanto, a hidrólise da celulose e 

das hemiceluloses resulta em uma mistura de glicose, xilose, arabinose e outros 

monossacarídeos (Su et al., 2015). Embora S. cerevisiae se apresente como um 



23 
 

excelente microrganismo para uma ampla aplicação industrial, desde a produção de 

químicos e commodities até a síntese de biocombustíveis usando hexoses como fonte 

de carbono (Apel et al., 2016), não é capaz de metabolizar pentoses (xilose), a não 

ser que seja geneticamente transformada para expressar as rotas de assimilação de 

xilose (Fujii et al., 2011; Kim et al., 2013; Kuyper et al., 2005; Ma et al., 2012; Sanchez 

et al., 2010). Sendo assim, a transformação de pentoses em bioetanol se torna um 

dos desafios mais importantes a resolver no âmbito científico e tecnológico em se 

tratando da produção de bioetanol proveniente de biomassa lignocelulósica (Jardine 

et al., 2009; Kuhad et al., 2011). 

Nesse contexto, leveduras naturalmente capazes de fermentar pentoses 

ganham destaque, como Scheffersomyces stipitis, tanto na forma nativa quanto na 

geneticamente transformada (Hughes et al., 2012; Jeffries & Jin, 2004; Li et al., 2012). 

S. stipitis é uma levedura promissora para produção de bioetanol a partir de 

hidrolisados ricos em pentoses devido ao seu metabolismo de conversão de xilose a 

bioetanol (Liu et al., 2012; Scordia et al., 2012; Shindo & Nishida, 2012; Silva et al., 

2012; Bari et al., 2013; Liang et al., 2013; Ra et al., 2013). A utilização desta levedura 

para a produção de bioetanol foi explorada na década de 80 e, em seguida, muitos 

pesquisadores optaram pelo estudo de S. cerevisiae geneticamente modificada 

(expressando genes de S. stipitis) para o consumo de pentoses. Nos últimos anos, 

porém, muitos grupos de pesquisas retomaram o estudo de S. stipitis para a produção 

de etanol de pentoses, visto o potencial de consumo de xilose e arabinose 

apresentados por esta levedura (Farias et al., 2014; Santos et al., 2015, Silva et al., 

2012; Nakanishi et al., 2017, Bonan et al., 2019) e tendo em vista que a fermentação 

industrial com cepas nativas é sempre mais simples e mais barata do que a 

fermentação com cepas modificadas. 

Mais recentemente isolada, Spathaspora passalidarum é outra levedura 

com capacidade de fermentar pentoses. Esta levedura é capaz de metabolizar xilose 

mais rápido que glicose e pode co-utilizar glicose, xilose e celobiose como fontes de 

carbono (Hou, 2012; Long et al., 2012; Nguyen et al., 2006). S. passalidarum e S. 

stipitis são próximas no que diz respeito a perspectivas taxonômicas e ambientais, 

sendo que ambas são encontradas no intestino de besouros (larvas e adultos) 

(Wohlbach et al., 2011). Suas evoluções associadas a besouros vivendo no interior 

de madeira podre são, provavelmente, responsáveis por suas capacidades de 

metabolizarem uma ampla faixa de açúcares presentes em biomassas 
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lignocelulósicas e de crescerem em ambientes com pouca concentração de oxigênio 

(Garcia-Ochoa e Gomez, 2009; Nguyen et al., 2006).  

Além da escolha correta do microrganismo para conversão da biomassa 

lignocelulósica em bioetanol, uma estratégia eficaz para melhorar a produção é o 

reciclo de células por bateladas sucessivas (CRBF - cell recycle batch fermentation, 

em inglês), uma vez que este processo reduz significativamente o tempo de 

fermentação e os custos associados à preparação do inóculo (Andrade et al., 2013; 

Landaeta et al., 2013; Matano et al., 2013; Silva et al., 2015; Santos et al., 2016). 

Quando altas concentrações de células são aplicadas em sistemas de reciclo, há 

maior chance de sobrevivência das linhagens frente ao ambiente tóxico formado por 

compostos inibitórios provenientes do hidrolisado rico em pentoses (hidrolisado 

hemicelulósico) (Taherzadeh e Karimi, 2011). Embora esta prática seja comum na 

produção de bioetanol de primeira geração (Basso et al., 2011) e venha sendo 

utilizada como uma alternativa para obtenção de elevado desempenho do processo 

de produção de bioetanol, existem poucos trabalhos na literatura que apliquem altas 

concentrações celulares e/ou reciclo de células em processos de produção de etanol 

a partir de biomassa lignocelulósica. Um trabalho anterior do grupo de pesquisa já 

mostrou que o reciclo de células na produção de etanol a partir da porção celulósica 

de bagaço de cana levou a excelente desempenho (Andrade et al., 2013; Silva et al., 

2015). No caso de fermentação de xilose, outro trabalho do grupo de pesquisa 

mostrou que sucessivos reciclos aumentaram a produtividade e o rendimento em 

etanol, assim como provocou um aumento da atividade de várias enzimas envolvidas 

no processo (Santos et al., 2016; Nakanishi et al., 2017). 

Um dos problemas associados à fermentação alcoólica é a falta de 

robustez do processo na presença de flutuações das condições operacionais, o que 

leva a mudanças no comportamento cinético, com impacto no rendimento, na 

produtividade e na conversão (Andrade, 2007). Essas variações são muito comuns 

em plantas de fermentação alcoólica e ocorrem não só pela mudança na qualidade 

da matéria-prima, mas também por variações na levedura dominante no processo. 

Além disso, o processo de fermentação alcoólica é exotérmico e pequenos desvios 

na temperatura podem deslocar a reação das condições operacionais ótimas. 

Nesse contexto, a temperatura exerce uma importante influência na reação, 

pois é comum a dificuldade de mantê-la constante durante um processo fermentativo 

em larga escala, afetando, também, a viabilidade do microrganismo. Além disso, 
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termos de influência da temperatura na cinética de fermentação podem ser úteis para 

estratégias de melhoramento do processo. Muitos trabalhos na literatura com S. 

stipitis realizam a fermentação a 30 oC (Silva et al., 2012; Slininger et al., 2014; Santos 

et al., 2016; Bonan et al., 2019). No entanto, afirmam que 30 oC é a temperatura ótima 

de fermentação de glicose, enquanto a temperatura ótima de fermentação de xilose 

seria de 25-26 oC (Jeffries, 2008). Um trabalho do grupo de pesquisa (Santos et al., 

2016) mostrou que a fermentação de xilose a 25 oC tem pior desempenho do que a 

30 oC para a levedura S. stipitis, mas que um esquema de cinco bateladas sucessivas 

com reciclo diminuindo a temperatura de 30 até 26 oC mostrou desempenho bastante 

superior ao obtido em bateladas sucessivas nas mesmas condições com temperatura 

fixa de 30 oC (Santos et al., 2016). Assim, um estudo da cinética do processo 

fermentativo em função da temperatura usando mistura de glicose e xilose como 

substrato é essencial para definir as temperaturas ótimas de produção de etanol e 

consumo dos diferentes substratos, o que torna possível a proposta de formas de 

otimizar o processo. O uso de glicose e xilose em grau analítico (ao invés do licor de 

pré-tratamento de biomassa lignocelulósica) nesta etapa é imprescindível para evitar 

a influência da presença dos vários inibidores presentes no hidrolisado para o estudo 

da cinética em função da temperatura.  

 Desta forma, considerando o potencial desta tecnologia, isto é, produção 

de bioetanol a partir de biomassa lignocelulósica, e seu impacto no aumento da 

produção de bioetanol, conhecer a cinética da reação torna-se essencial para que o 

processo seja melhorado. Através da elaboração de modelos matemáticos que 

descrevem o consumo de substratos (xilose e glicose), o crescimento da biomassa 

celular e a formação de produto (etanol), é possível realizar a estimação dos 

parâmetros dependentes da temperatura, o que é essencial para o entendimento da 

cinética, tornando possível a determinação das melhores condições de operação.  

Na literatura, são encontrados alguns estudos de modelagem matemática 

do processo de fermentação a partir de pentoses. Dentre eles, podem-se destacar os 

trabalhos de Farias et al. (2014) e Slininger et al. (2014), onde são feitas avaliações 

dos parâmetros cinéticos de fermentação utilizando S. stipitis como microrganismo e 

xilose como única fonte de carbono. Em ambos os trabalhos, as temperaturas foram 

mantidas constantes em todas as fermentações realizadas. Não há na literatura, 

portanto, trabalhos de modelagem matemática envolvendo a produção de etanol a 

partir de substrato misto de xilose e glicose em diferentes temperaturas de operação. 
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A utilização de substrato misto é importante, pois, conforme relatado na literatura 

(Hou, 2012; Santos et al., 2015; Bonan et al., 2019), S. stipitis apresenta um consumo 

sequencial dos açúcares, sendo que o consumo de xilose se inicia a partir de uma 

certa concentração de glicose no meio (efeito conhecido como repressão catabólica).  

Por outro lado, por ter sido isolada recentemente, há poucos estudos do 

processo fermentativo envolvendo a levedura S. passalidarum, sendo que não é 

possível encontrar trabalhos de modelagem matemática de processos usando esta 

levedura. Considerando seu potencial de conversão de xilose em bioetanol, um estudo 

mais detalhado envolvendo esta levedura se faz necessário, permitindo uma 

comparação com S. stipitis. 

 

OBJETIVOS DO TRABALHO 

Tendo em vista as considerações feitas, o objetivo geral deste trabalho foi 

estudar os efeitos da temperatura sobre o processo de produção de etanol a partir de 

substratos ricos em xilose para as leveduras S. passalidarum e S. stipitis, bem como 

avaliar alternativas para melhorar o desempenho fermentativo dos microrganismos 

para possível aplicação em escala industrial. Em todas as etapas, os efeitos das 

diferentes estratégias aplicadas foram avaliados através da estimação de parâmetros 

cinéticos a partir do desenvolvimento e aplicação de modelos matemáticos. 

Dentro desse contexto, os objetivos específicos do presente trabalho foram: 

 Avaliar o comportamento das leveduras S. passalidarum e S. stipitis 

quando submetidas a fermentações em batelada de um meio sintético 

composto por xilose e glicose (aproximadamente 63 e 27 g/L, 

respectivamente) em diferentes temperaturas de operação (26, 27, 28, 30 

e 32 oC), sob alta densidade celular, visando a produção de etanol; 

 A partir das fermentações realizadas, identificar a levedura com o melhor 

desempenho nas condições de fermentação empregadas; 

 Desenvolver um modelo cinético em função da temperatura para a 

levedura selecionada para descrever crescimento celular, produção de 

etanol e consumos de xilose e glicose; 

 Identificar e estimar os parâmetros em função da temperatura através da 

otimização e validação do modelo proposto; 
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 A partir do modelo desenvolvido, identificar a melhor faixa de 

temperatura visando a produção de etanol a partir de um substrato 

composto por xilose e glicose para a levedura selecionada; 

 Por meio do desenvolvimento de um modelo matemático para 

fermentações em batelada alimentada, compreender a influência da 

aplicação de reciclos celulares nos parâmetros cinéticos para a levedura S. 

passalidarum; 

 Avaliar um processo de adaptação para a levedura S. stipitis, através de 

fermentações em batelada com reciclo de células com concentrações 

crescentes de um hidrolisado hemicelulósico de bagaço de cana-de-açúcar 

obtido por pré-tratamento ácido, com posterior fermentação em modo 

batelada alimentada, visando a adaptação do microrganismo frente a altas 

concentrações de inibidores; 

 Compreender o efeito das fermentações com concentrações crescentes 

de hidrolisado no metabolismo da levedura S. stipitis, através da re-

estimação de parâmetros cinéticos e análise de proteômica. Nesta etapa, 

os modelos previamente desenvolvidos para fermentações com meios 

sintéticos foram modificados para representar as fermentações com 

hidrolisado, tanto para batelada quanto para batelada alimentada, 

possibilitando uma investigação detalhada da evolução dos parâmetros 

cinéticos frente à adaptação do microrganismo. 

 

ESTRUTURA DO TRABALHO 

Tendo em vista os objetivos específicos previamente expostos, o presente 

trabalho está dividido entre os Capítulos 1 e 4, conforme detalhado a seguir. 

CAPÍTULO 1: Revisão da literatura. Este capítulo traz uma abordagem 

conceitual dos temas relacionados ao presente trabalho, para uma completa 

contextualização dos estudos realizados. Além disso, são apresentados os principais 

resultados em termos de fermentação de pentoses para as leveduras S. passalidarum 

e S. stipitis, os dois microrganismos utilizados neste trabalho, bem como para S. 

cerevisiae, o principal microrganismo utilizado industrialmente na produção de etanol. 

Este capítulo está dividido entre as seguintes seções: A estrutura da biomassa 
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lignocelulósica; Potenciais microrganismos para conversão de pentoses em 

bioprodutos; Estratégias para melhoramento do processo fermentativo; e Cinética e 

modelagem matemática de processos fermentativos. 

CAPÍTULO 2: Desenvolvimento de modelo matemático em função da 

temperatura para produção de etanol a partir de substrato misto de xilose e glicose 

sob alta densidade celular para as leveduras S. stipitis e S. passalidarum. Neste 

capítulo, são apresentados os resultados obtidos a partir de fermentações em 

batelada realizadas em diferentes temperaturas para as leveduras S. passalidarum e 

S. stipitis, bem como uma comparação entre elas. A partir de observações 

experimentais, foi proposto um conjunto de equações para descrever o consumo de 

xilose e de glicose, a produção de etanol e o crescimento celular nas condições 

empregadas. O modelo cinético desenvolvido foi ajustado em função da temperatura 

para a levedura S. passalidarum, com estimação dos parâmetros cinéticos do modelo 

e validação na faixa de temperatura investigada. 

CAPÍTULO 3: Avaliação do efeito da temperatura na adaptação fisiológica 

da levedura S. passalidarum submetida ao processo Melle-Boinot para produção de 

etanol de segunda geração. Este capítulo contempla os resultados obtidos quando a 

levedura S. passalidarum é submetida a fermentações em batelada alimentada com 

reciclo de células, uma representação do processo Melle-Boinot amplamente utilizado 

nas usinas de produção de etanol de primeira geração. Além do estudo dos benefícios 

alcançados através da adoção desse processo, é feita uma investigação dos efeitos 

causados por diferentes estratégias de variação de temperatura ao longo dos ciclos 

de fermentação. Através da aplicação de um modelo matemático desenvolvido para 

as fermentações em batelada alimentada em questão, foi possível compreender o 

efeito dos reciclos celulares na evolução dos parâmetros cinéticos do modelo. 

CAPÍTULO 4: Avaliação de uma estratégia de adaptação da levedura S. 

stipitis frente a concentrações crescentes de hidrolisado hemicelulósico de bagaço de 

cana-de-açúcar. Neste capítulo, uma linhagem de S. stipitis obtida em um trabalho 

anterior do grupo de pesquisa (Santos et al., 2016) foi submetida a fermentações em 

batelada com reciclo de células com concentrações crescentes de um hidrolisado 

hemicelulósico, com o objetivo de promover uma adaptação do microrganismo frente 

ao ambiente tóxico promovido pelo hidrolisado, com altas concentrações de inibidores. 
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Em seguida, o microrganismo foi submetido a uma fermentação em batelada 

alimentada, com a alimentação de um substrato composto por 100% de hidrolisado. 

O desempenho fermentativo alcançado pela levedura ao longo das fermentações foi 

avaliado pela estimação de parâmetros cinéticos, através da aplicação dos modelos 

matemáticos desenvolvidos nos Capítulos 2 e 3, modificados para as fermentações 

com hidrolisado hemicelulósico. Além disso, foram coletadas amostras para análise 

de proteômica para compreender os mecanismos de adaptação celular da levedura 

S. stipitis promovidos pela exposição aos inibidores hemicelulósicos. 
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1. CAPÍTULO 1: REVISÃO DA LITERATURA 
 
 

1.1 A ESTRUTURA DA BIOMASSA LIGNOCELULÓSICA 

Os principais componentes das biomassas lignocelulósicas são celulose, 

hemiceluloses e lignina, sendo que a composição muda de acordo com a origem da 

biomassa (Tye et al., 2016). A celulose é formada por uma cadeia linear de unidades 

de D-glicose unidas por ligações glicosídicas β-(1-4). Já as hemiceluloses 

compreendem um polímero heterogêneo ramificado formado por açúcares C5 (β-D 

xilose, α-L arabinose), açúcares C6 (β-D manose, β-D glicose, α-D galactose) (Pu et 

al., 2013) e grupos acetil. A lignina, por sua vez, é uma macromolécula polifenólica 

amorfa e irregular, sem uma estrutura química distinta (Pu et al., 2013). Açúcares de 

celulose e hemiceluloses podem ser fermentados a etanol e outros bioprodutos de 

interesse por microrganismos específicos (Mupondwa et al., 2017). A Figura 1.1 ilustra 

uma representação da estrutura da biomassa lignocelulósica. 

 

Figura 1.1 Composição da parede celular de biomassas lignocelulósicas (amarelo: 

hemiceluloses; verde: celulose; marrom: lignina). 

 
          FONTE: SCISTYLE (2018) 

 

Nesse contexto, os resíduos da produção agrícola representam uma 

quantidade substancial de matéria-prima que pode ser aproveitada e reprocessada 

(Fatma et al., 2018), especialmente em países agrícolas (resíduos do processamento 
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de milho, cana-de-açúcar, arroz, oleaginosas, trigo, algodão, entre outros). A 

composição química dos resíduos agrícolas varia de acordo com a cultura, mas a 

concentração de celulose, hemiceluloses e lignina é de, aproximadamente, 37 a 50 %, 

25 a 50 % e 5 a 15 %, respectivamente (Fatma et al., 2018). Devido à alta 

concentração de celulose e hemiceluloses, resíduos agrícolas têm sido estudados 

como uma alternativa para produzir produtos de interesse (Tye et al., 2016). A alta 

disponibilidade de diferentes biomassas representa um cenário favorável para a 

produção de diferentes bioprodutos. A Tabela 1.1 fornece a composição química dos 

resíduos agrícolas mais comuns. 

 

Tabela 1.1 Composição química da biomassa de diferentes resíduos agrícolas. 

Resíduo agrícola Celulose (%) Hemiceluloses (%) Lignina (%) Referência 

Casca de café 43,0 ± 8,0 7,0 ± 3,0 9,0 ± 1,6 
Murthy et al., 2012 

Polpa de café 63,0 ± 2,5 2,3 ± 1,0 17,5 ± 2,2 

Espiga de milho 

 

32,3 – 45,6 39,8% 6,7 – 13,9 Velmurugan et al., 2011 

33 34 17 

Van Eylen et al., 2011 Fibra de milho 14 39 5,7 

Palha de milho 

 

30 26 29 

35,0 – 42,6 17,0 – 35,0 7,0 – 21 Tye et al., 2016 

Casca de nozes 33,3 32,1 32,4⁠ Kim et al., 2014 

Palha de aveia 35,0 ± 0,3 28,2 ± 0,9 4,1 ± 0,1 Gomez-Tovar et al., 2012 

Casca de arroz 33 26 7 Johar et al., 2012 

Palha de arroz 

 

34 – 47 19 – 27 5 – 24 Binod et al., 2010 

32 – 47 18 – 28 5,5 – 24 Tye et al., 2016 

Bagaço de cana 45 28,7 23,4 Tye et al., 2016 

42,6 ± 0,1 26,2 ± 0,5 22,5 ± 0,3 Nakanishi et al., 2017 

Bagaço de sorgo 

 

45,3 ± 0,3 26,3 ± 0,1 15,2 ± 0,2 Zhang et al., 2011 

30 – 50 30 – 45 - Liu et al., 2012 

Palha de trigo 33 – 45 20 – 32 5,5 – 24 Tye et al., 2016 

 
Em relação ao Brasil, cuja economia é fortemente dependente da 

agricultura, as principais culturas são soja, milho, cana-de-açúcar, café, trigo e arroz 

(Faria et al., 2018), o que leva à alta disponibilidade de biomassa lignocelulósica que 

pode ser utilizada para produzir produtos de valor agregado. No caso da cana-de-

açúcar, 620 milhões de toneladas foram produzidas na safra 2018/2019 (CONAB, 

2018), resultando em, aproximadamente, 166,27 milhões de toneladas de bagaço 
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(Lachos-Perez et al., 2016), com composição média de 42 a 48 %, 19 a 25 % e 20 a 

42 % de celulose, hemiceluloses e lignina, respectivamente (Zabed et al., 2016). 

Atualmente, parte do bagaço e da palha da cana-de-açúcar gerados são 

queimados em caldeiras para produção de vapor e eletricidade, com o objetivo de 

suprir a demanda energética do processo de produção de açúcar e bioetanol (Dias et 

al., 2009). Parte da palha é deixada no campo para controle de doenças e reciclagem 

de nutrientes e parte é queimada no solo para facilitar as operações de colheita 

(Alonso Pippo et al., 2011), o que causa problemas ambientais. Sendo assim, ações 

de entidades ambientais originaram a Lei da Queima da Cana (Lei nº 11.241/2002), a 

qual trata da queima controlada da cana-de-açúcar para despalha e de sua gradual 

eliminação. Segundo a legislação, para áreas mecanizáveis (maiores que 150 

hectares e declividade menor ou igual a 12 %), 100 % da área cortada deve ter a 

queima eliminada até o ano de 2021. Já para áreas não-mecanizáveis, o prazo é 2031. 

1.1.1 Hemiceluloses como potencial matéria-prima 

Os açúcares hemicelulósicos mais importantes são xilanos e 

glucomananos. Os xilanos são os principais componentes das hemiceluloses que 

compõem as paredes celulares secundárias de madeiras duras e plantas herbáceas, 

compreendendo cerca de 20 a 30 % da biomassa total destas plantas. Os xilanos 

geralmente estão disponíveis em grandes quantidades como subprodutos da floresta, 

agricultura, agroindústrias e indústrias de madeira, papel e celulose. Açúcares do tipo 

manano, como glucomananos e galactoglucomananos, são os principais 

componentes hemicelulósicos da parede secundária de madeiras macias, enquanto 

que, nas madeiras duras, ocorrem em pequenas quantidades (Holtzapple et al., 2003). 

A desconstrução da fração hemicelulósica em açúcares monoméricos 

simples (como xilose, arabinose, glicose e galactose) é essencial para a conversão 

de materiais lignocelulósicos em produtos de maior valor agregado (Ho et al., 2011). 

Para facilitar a liberação desses açúcares, o primeiro passo no processamento da 

biomassa é o pré-tratamento, cujo objetivo principal é romper a matriz lignocelulósica 

e afrouxar sua estrutura para permitir o acesso de produtos químicos e enzimas 

necessários para decompor os polímeros de carboidratos em açúcares 

fermentescíveis (Ho et al., 2011), conforme discutido na próxima seção. 
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1.1.2 Pré-tratamentos de biomassa lignocelulósica: obtenção de hidrolisados 

hemicelulósicos ricos em pentoses 

O pré-tratamento da biomassa lignocelulósica é um processo que pode 

remover a lignina e as hemiceluloses, aumentando a porosidade do material e 

facilitando o acesso de enzimas à celulose. De acordo com Jacquet et al. (2015), a 

fração hemicelulósica é facilmente hidrolisada e, dependendo do tipo e das condições 

do pré-tratamento, as hemiceluloses são hidrolisadas a oligo ou monossacarídeos. As 

tecnologias podem ser divididas em métodos físicos, químicos e biológicos, embora 

haja uma interdependência robusta entre esses processos. A Figura 1.2 mostra uma 

representação da desestruturação da matéria-prima lignocelulósica após a etapa de 

pré-tratamento, onde é possível observar o aumento da área superficial da fibra e a 

remoção das hemiceluloses. 

 

Figura 1.2 Desconstrução da biomassa lignocelulósica causada pelo pré-tratamento 

(amarelo: hemicelulose; verde: celulose; marrom: lignina). 

 
          FONTE: SCISTYLE (2018). 

 

O pré-tratamento de explosão a vapor catalisado por ácido sulfúrico diluído 

tem se mostrado uma boa alternativa para utilização em escala industrial, tendo em 

vista os custos de operação relativamente baixos. Além disso, é um método rápido e 

simples, alcançando elevadas eficiências de conversão de hemiceluloses em 

monossacarídeos (de 80 a 100%) e, consequentemente, uma elevada produção de 

xilose (Sánchez & Cardona, 2008; Rabelo, 2010; Santos et al., 2012). A Tabela 1.2 

descreve a composição de alguns hidrolisados hemicelulósicos obtidos pela etapa de 
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pré-tratamento do bagaço de cana-de-açúcar com ácido sulfúrico diluído. É possível 

observar uma proporção de açúcares média de 70-85 % xilose e 15-30 % de glicose. 

 

Tabela 1.2 Composição de diferentes hidrolisados hemicelulósicos de bagaço de cana-

de-açúcar a partir de tratamento com ácido sulfúrico. 

Condições do prétratamento/ 

Composição do hidrolisado 
Rocha et al. (2011) Zhang et al. (2012) 

Ácido Sulfúrico (%) 1 1 - 

Ácido Acético (%) 1 1 - 

Ácido Clorídrico (%) - - 1,2 

Temperatura (°C) 190 190 130 

Tempo (min) 10 10 30 

Proporções Biomassa  

(sólido-líquido) 
1,5:10 1:10 1:10 

Glicose (g/L) 3,67 3,09 1,00 

Xilose (g/L) 9,04 9,33 5,00 

Ácido Acético (g/L) 2,21 2,89 4,60 

Furfural (g/L) 0,05 0,10 5,60 

HMF (g/L) 0,01 0,02 0,30 

 

Não existe um método perfeito de pré-tratamento, sendo que os gargalos 

atuais incluem a alta carga de sólidos, alta demanda de energia, separação não 

eficiente de açúcares solúveis de resíduos sólidos e altos custos associados aos 

materiais e equipamentos (Kim, 2018). Além disso, conforme relatado por Palmqvist 

& Hahn-Haagerdal (2000), durante o pré-tratamento, além dos açúcares 

fermentescíveis, outros compostos são liberados, podendo ser divididos em vários 

grupos de acordo com a sua origem. Dentre estes grupos, incluem-se o ácido acético 

(gerado quando a estrutura das hemiceluloses é hidrolisada) e os extrativos, que 

compreendem terpenos, alcoóis e compostos aromáticos, tais como taninos. Os 

compostos furfural e 5-hidroximetilfurfural (HMF) originam-se das moléculas de 

pentoses e hexoses, respectivamente, quando expostas a altas temperaturas e 

pressão (Fengel & Wegener, 1989). Os ácidos fórmico e levulínico são formados pela 

degradação do 5-hidroximetilfurfural. Já os compostos fenólicos são oriundos da 

degradação da lignina.  
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Os compostos citados são classificados como compostos inibitórios, uma 

vez que são prejudiciais para os mecanismos de consumo de substrato, crescimento 

de biomassa e formação de produto (Tahezardeh & Karimi, 2011). Dentre esse grupo 

de substâncias, o ácido acético é o mais prejudicial ao metabolismo das leveduras, 

seguido do furfural. Concentrações desse ácido acima de 2,5 g/L podem afetar 

fortemente o metabolismo da maioria das leveduras (du Preez, 1994). Conforme o 

trabalho apresentado por Soares (2018), uma concentração de ácido acético de 

1,5 g/L inibiu em 40 % o consumo do substrato e a produção de etanol caiu 20 % em 

relação ao controle (sem ácido acético) para fermentações com a levedura S. 

passalidarum NRRL Y-27907. Segundo estes autores, para que as fermentações com 

essa levedura tenham um desempenho satisfatório, os valores máximos de inibidores 

devem ser de até 0,5 g/L de ácido acético, 1,0 g/L de furfural e 3,0 g/L de HMF. Em 

outro trabalho, Morales et al. (2017) observou uma queda de quase 90 % na 

produtividade volumétrica de etanol por S. passalidarum quando adicionada uma 

concentração de 4,5 g/L de ácido acético, tendo glicose como fonte de carbono. 

1.2 POTENCIAIS MICRORGANISMOS PARA CONVERSÃO DE PENTOSES EM 

BIOPRODUTOS 

Como afirmado anteriormente, a presença de compostos inibitórios e 

pentoses nos hidrolisados hemicelulósicos pode dificultar a obtenção da concentração 

desejável de produtos (como etanol ou outros blocos químicos) e prolongar o tempo 

de fermentação. Assim, a busca e o desenvolvimento de novos microrganismos 

fermentadores de pentoses que são resistentes a altas concentrações de inibidores 

se torna um interessante campo de estudo, uma vez que adicionar uma etapa de 

detoxificação (remoção dos compostos inibitórios) do hidrolisado traz algumas 

desvantagens, como a redução na quantidade de açúcar obtida (Matos et al., 2016), 

além de custos adicionais e maior consumo de água, aumentando os impactos 

ambientais (García-Aparicio et al., 2006). 

Atualmente, existem duas principais vias de metabolização da xilose 

encontradas em microrganismos (Figura 1.3). Na primeira, principalmente encontrada 

em bactérias, xilose é diretamente convertida em xilulose pela ação da enzima xilose-

isomerase (XI) (Figura 1.3a). Já em leveduras e na maioria dos fungos, ocorre uma 

reação em duas etapas, em que a xilose é reduzida a xilitol pela enzima xilose-

redutase (XR), que pode ser exclusivamente dependente da coenzima NADPH 
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(Figura 1.3b) ou das coenzimas NADPH e NADH (Figura 1.3c); xilitol então é oxidado 

a 5-xilulose através da enzima xilitol-desidrogenase (XDH), dependente de NAD+ 

(Agbogbo & Coward-Kelly, 2008). Nos dois mecanismos, a xilulose é fosforilada a 

xilulose-5P pela enzima xiluloquinase (XK), entrando na via das pentoses-fosfato 

(PPP). O mecanismo XI é encontrado principalmente em procariontes, mas existem 

alguns fungos consumidores de xilose que utilizam essa enzima, como Candida utilis, 

Candida boidinii e Piromyces sp. E2 (Banerjee et al., 1994; Harhangi et al., 2003; 

Kuyper et al., 2003; Poudel et al., 2017; Vongsuvanlert & Tani, 2011). 

 

Figura 1.3 Vias simplificadas de conversão de xilose em etanol encontradas em 

procariontes e eucariontes. (a) Conversão por xilose isomerase (XI); (b) Conversão por 

xilose redutase e xilitol desidrogenase (XR/XDH), com especificidade da XR por 

NADPH; (c) Conversão por xilose redutase e xilitol desidrogenase (XR/XDH), com 

especificidade da XR por NADPH e NADH. 

 

FONTE: Agbogbo & Coward-Kelly (2008). 

 

A escassez de microrganismos selecionados que são naturalmente 

capazes de metabolizar eficientemente os açúcares C5 e C6 é outro gargalo no 

desenvolvimento industrial de biorrefinarias lignocelulósicas (Kuhad et al., 2011; 

Lennartsson et al., 2014; Zaldivar et al., 2001). A solução pode residir em: 1) seleção 

de novos microrganismos com boa tolerância a inibidores e que sejam capazes de 

fermentar os dois açúcares; 2) melhoramento do processo aplicado à fermentação 

com microrganismos industrialmente bem estabelecidos; 3) aplicação de adaptação 
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evolutiva e engenharia metabólica reversa nessas cepas e/ou na levedura S. 

cerevisiae comumente utilizada. As características de cada microrganismo para 

produção de etanol a partir de biomassa lignocelulósica são apresentadas a seguir, 

bem como os principais resultados obtidos. 

1.2.1 Bactérias 

A maioria das bactérias pode converter açúcares C5 em uma variedade de 

produtos em condições anaeróbicas, o que é desejável em um processo industrial 

(Kuhad et al., 2011). O mais promissor para esta aplicação é o grupo termofílico 

(Thermoanaerobacter mathranii, Geobacillus thermoglucosidasius, entre outras), uma 

vez que podem fermentar hexoses e pentoses em temperaturas entre 50 a 80 °C e 

em uma ampla faixa de pH. Trata-se de um aspecto vantajoso, uma vez que reduz o 

nível de contaminantes, além do fato de que o controle de temperaturas e pH em 

valores mais baixos nos biorreatores pode ser industrialmente caro (Tuffin et al., 

2009). Outro grupo são as bactérias acetogênicas (Clostridium autoethanogenum, 

Clostridium carboxidivorani, entre outras), que convertem carbono lignocelulósico 

gasoso em biocombustíveis através da conversão de CO/H2 em etanol e butanol 

(Munasinghe & Khanal, 2010). 

Considerando a produção de bioetanol, as desvantagens quanto ao uso de 

bactérias na conversão da xilose é a produção de subprodutos indesejáveis, como 

polióis e cetonas, caracterizando uma heterofermentação (Olson et al., 2015). Esse 

fator diminui o rendimento em etanol e dificulta seu processo de recuperação e 

purificação. As bactérias também mostram baixa resistência aos compostos inibitórios 

descritos anteriormente e ao etanol, não sendo adequadas para processos em larga 

escala (Kuhad et al., 2011). 

1.2.2 Fungos filamentosos 

Essa classe de microrganismos pode degradar e metabolizar inúmeras 

fontes de biomassas lignocelulósicas e carboidratos e produzir uma enorme variedade 

de compostos, mas principalmente enzimas (Culleton et al., 2013; Van Den Brink & 

De Vries, 2011). A produção de etanol por fungos filamentosos tem várias 

desvantagens, como longos tempos de fermentação, alta viscosidade do meio de 

fermentação, altos requisitos de concentração de oxigênio e baixos títulos de etanol 
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causados pela produção de subprodutos, como celobionato, xilitol, lipídios e ácidos 

(Dashtban et al., 2013; Lin et al., 2017; Liu & Qu, 2018; Roche et al., 2014; Xu et al., 

2015). 

1.2.3 Leveduras 

1.2.3.1 S. cerevisiae geneticamente modificada 

A via bioquímica de assimilação da xilose (via das pentoses-fosfato) pode 

ser encontrada em quase todos os organismos celulares com a necessidade de D-

ribose, D-eritrose-4-fosfato e NADPH para ácido nucleico, aminoácidos aromáticos e 

reações de biossíntese anabólicas, respectivamente (Jeffries, 2006). Nesse contexto, 

S. cerevisiae carece apenas de enzimas para converter a xilose em xilulose, mas, 

devido à sua alta tolerância a etanol e inibidores e à capacidade de fermentar sob 

condições estritamente anaeróbicas, ainda é o microrganismo escolhido para a 

produção de etanol em muitas indústrias (Gírio et al., 2010; Hahn-Hägerdal, 2007; 

Palmqvist & Hahn-Hägerdal, 2000). 

Muitos estudos foram realizados para integrar a assimilação da xilose à 

PPP na produção de etanol por S. cerevisiae, principalmente de duas maneiras: 

inserção de genes codificadores da enzima de isomerização dependente de íons 

metálicos XI (xylA) ou genes codificadores do par de enzimas XR (XYL1, Xyl1p) e 

XDH (XYL2, Xyl2p) (Kwan & Jin, 2017).  

A principal desvantagem em relação à inserção de genes que expressam 

XR/XDH em linhagens de S. cerevisiae reside no fato de que essas duas enzimas têm 

afinidade por diferentes cofatores: enquanto XR prefere NADPH, XDH usa 

preferencialmente NAD+, causando um desequilíbrio de cofator que resulta na 

acumulação de xilitol (Hahn-Hägerdal et al., 2007). Diferentes alternativas têm sido 

buscadas para superar esse problema, desde a adição de receptores de elétrons 

externos até alterações na especificidade das enzimas XR e XDH (Moysés et al., 

2016). A solução desses problemas está na procura e no estudo de novos genes que 

expressam XR com mais afinidade por NADH em novos microrganismos, como S. 

passalidarum (Hou, 2012). No caso da rota XI, o principal problema reside em sua 

baixa eficiência catalítica, fazendo com que linhagens de S. cerevisiae geneticamente 

modificadas cresçam e fermentem xilose de forma lenta (Moysés et al., 2016). 
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Portanto, além da inserção dos genes codificadores de XI ou XR/XDH, são 

necessárias modificações genéticas adicionais, como modificação/inserção de 

transportadores de xilose específicos e mais eficientes, alterações nas vias 

competitivas da xilose ou nas vias de regeneração do NADPH, alterações nas 

afinidades dos cofatores e nocaute/superexpressão de genes codificadores de 

enzimas da via das pentoses-fosfato (Du et al., 2010; Jin et al., 2005; Krahulec et al., 

2010; Lu & Jeffries, 2007). 

Nesse contexto, no trabalho de Zhou et al. (2012), foram feitas 

superexpressões de xilose-isomerase (XI) de Pyromyces e xiluloquinase (XK) de S. 

stipitis, em conjunto com modificações na via das pentoses-fostato, sendo que a 

linhagem obtida (H131 A3 ALCS) teve um aumento significativo na velocidade 

específica máxima de crescimento anaeróbico (0,203 ± 0,006 h-1) e nas velocidades 

específicas de consumo de xilose (𝜎𝑋𝑦𝑙) e de produção de etanol (𝜋) (1,866 g/g.h e 

0,765 g/g.h, respectivamente), com um fator de conversão de xilose em etanol de 

0,41 g/g (Tabela 1.3). 

Ainda nesse cenário, no trabalho de Cadete et al. (2016), os autores 

realizaram uma troca da XR dependente de NADPH proveniente de S. stipitis pela XR 

de S. passalidarum com preferência por NADH (linhagens TMB 3422 e TMB 3504, 

respectivamente), a fim de diminuir o desequilíbrio de cofatores, conforme 

previamente discutido. Dessa forma, foi possível obter um aumento no rendimento em 

etanol, bem como na produtividade, conforme destacado na Tabela 1.3.  

Já no trabalho de Li et al. (2016), foi feita uma comparação entre duas das 

melhores linhagens modificadas de S. cerevisiae em domínio público, uma utilizando 

a rota XR/XDH (S. stipitis) e a outra a via XI (Piromyces), em fermentações 

anaeróbicas de xilose. Os autores observaram que, independentemente das 

condições, a cepa que utilizava as enzimas XR/XDH obteve produtividades 

significativamente superiores em comparação com a outra. Em contrapartida, os 

rendimentos foram melhores para a linhagem que utilizou a enzima XI, como mostrado 

na Tabela 1.3. 
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Tabela 1.3 Resultados de velocidade específica de consumo de xilose ( ), velocidade 

específica de produção de etanol ( ) e fator de conversão de xilose em etanol ( ) 

obtidos por diferentes estudos com linhagens modificadas de S. cerevisiae. 

Linhagem Enzima Condições 
𝒀𝑷/𝑿𝒚𝒍 

g/g 
𝝈𝑿𝒚𝒍 𝛑 Referência 

H131 A3 ALCS XI (XYLA – 

Piromyces) 

Batelada anaeróbica 

4% xilose 

0,410 1,866 

(g/g.h) 

0,765 

(g/g.h) 

Zhou et al. 

(2012) 

TMB 3422 XR/XDH 

(mutante 

SsXYL1, 

SsXYL2) 

Batelada anaeróbica 

5% xilose 

0,340 0,580 

(g/g.h) 

0,180 

(g/g.h) 

Cadete et 

al. (2016) 

TMB 3504 XR/XDH 

(SpXYL1, 

SpXYL2) 

Batelada anaeróbica 

5% xilose 

0,400 0,760 

(g/g.h) 

0,330 

(g/g.h) 

Cadete et 

al. (2016) 

SXA-R2P-E XI (XYLA – 

Piromyces 

mutante) 

Batelada anaeróbica 

4% xilose 

0,453 0,077 

(g/DO.h) 

0,033 

(g/DO.h) 

Li et al. 

(2016) 

SR8 XR/XDH 

(SsXYL1, 

SsXYL2) 

Batelada anaeróbica 

4% xilose 

0,378 0,129 

(g/DO.h) 

0,046 

(g/DO.h) 

Li et al. 

(2016) 

DO – densidade ótica. 

 

1.2.3.2 Scheffersomyces stipitis 

Conforme já mencionado, a utilização de linhagens de S. stipitis 

(anteriormente denominada Pichia stipitis) para a produção de bioetanol a partir de 

pentoses tem sido reportada na literatura desde a década de 80, sendo que muitos 

desses trabalhos fazem uma investigação da capacidade fermentativa desta levedura 

frente a diferentes condições de oxigênio. Nesse contexto, Dellweg et al. (1989), 

dentre as condições de oxigenação testadas, obteve a maior velocidade específica de 

produção de etanol (0,12 g/g.h) a uma velocidade de consumo de oxigênio (OUR – 

oxygen uptake rate, em inglês) de 3,75 mmolO2/L.h, com um fator de conversão de 

xilose em etanol de 0,39 g/g. Em condições aeróbicas, os autores também 

observaram que a velocidade específica de crescimento celular é menor em xilose 

que em glicose. Da mesma forma, utilizando um meio composto apenas por xilose, 

Guebel et al. (1991) observaram que a produtividade volumétrica de etanol foi máxima 

(0,5-0,6 g/L.h) em uma faixa estreita de velocidades de consumo de oxigênio (3-

5 mmolO2/L.h). 
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Em trabalho similar, Delgenes et al. (1989) também realizaram 

fermentações com diferentes velocidades de transferência de oxigênio (OTR – oxygen 

transfer rate, em inglês), porém em um meio composto por xilose, glicose e arabinose. 

Os autores concluíram que um suprimento de oxigênio em excesso favoreceu a 

produtividade de etanol e diminuiu a formação de xilitol. Nessas condições, porém, a 

cadeia respiratória estava ativa, desviando o metabolismo para o crescimento celular, 

afetando o rendimento em etanol. Sendo assim, as condições de aeração que 

favoreceram o rendimento de etanol eram diferentes daquelas que otimizaram a 

produtividade de etanol. Considerando esses dois parâmetros, a fermentação a uma 

OTR de 0,7 mmolO2/L.h mostrou-se mais eficiente do que o processo em anaerobiose, 

uma vez que as velocidades específicas de produção de etanol foram 4,5 vezes 

maiores nessa condição, sem diminuição significativa do rendimento em etanol. Em 

relação ao consumo das diferentes fontes de carbono, S. stipitis consumiu glicose 

antes da assimilação de xilose. A levedura começou a utilizar arabinose apenas 

quando todos os outros açúcares estavam esgotados. 

Mais recentemente, Silva et al. (2012) realizaram ensaios de fermentação 

em biorreatores sob diferentes condições de kLa (coeficiente volumétrico de 

transferência de oxigênio), em meio composto por xilose e glicose. A região mais 

promissora foi entre os valores de kLa de 2,3 a 4,9 h-1, uma vez que promoveu os 

maiores resultados em termos de produção de etanol, com praticamente completa 

exaustão da xilose do meio. 

Nesse sentido, Bonan et al. (2019) executaram fermentações em 

biorreatores sob a estratégia de alta densidade celular, comparando o kLa de 4,9 h-1 

com a condição de completa anaerobiose, em um meio composto por xilose e glicose. 

Além disso, os autores realizaram uma investigação detalhada do potencial de 

oxirredução (ORP – oxido-reduction potential, em inglês). Concluíram que a condição 

de microaerofilia mostrou-se adequada quando comparada à anaerobiose, 

fornecendo um rendimento em etanol e uma produtividade de 64,3 % e 0,45 g/L.h, 

respectivamente; o título máximo de etanol obtido foi 21,50 g/L. Além disso, 

observaram que valores de ORP entre -270 e -330 mV resultaram em alta produção 

de etanol a partir da xilose. 

Já no trabalho de Veras et al. (2017), foram realizadas fermentações nas 

condições de limitação de oxigênio e de completa aerobiose, utilizando xilose como 

única fonte de carbono. Os maiores fatores de conversão de açúcar em etanol foram 
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registrados na condição de oxigênio limitante (0,45 g/g), fornecendo uma 

concentração máxima de etanol de 16,48 g/L. Em aerobiose, o título de etanol obtido 

foi de 8,05 g/L, correspondendo a um fator de conversão de 0,24 g/g. Nesse caso, o 

fator de conversão de substrato em células foi maior (0,16 g/g) em comparação com 

a condição de microaerofilia (0,09 g/g). 

A Tabela 1.4 mostra alguns dos principais resultados obtidos nos estudos 

destacados para a levedura S. stipitis NRRL Y-7124, a mesma linhagem do presente 

trabalho. 

 

Tabela 1.4 Resultados obtidos por diferentes estudos com a levedura S. stipitis NRRL 

Y-7124. 

Sistema de fermentação Fonte de carbono 
𝑸𝑷 

g/L.h 

𝒀𝑷/𝑺 

g/g 

Etanol 

g/L 
Referência 

Frascos Xilose ~0,41 0,39 ~16 Dellweg et 

al. (1989) 

Frascos Xilose, glicose e arabinose ~0,15 ~0,4 7,4 Delgenes et 

al. (1989) 

Frascos Xilose 0,5 0,28 NI Guebel et al. 

(1991) 

Frascos Xilose ~0,37 0,43 ~21,5 Laplace et 

al. (1991) 

Frascos Xilose e glicose ~0,3 ~0,29 ~27 Silva et al. 

(2012) 

Biorreatores Xilose ~0,33 0,45 16,48 Veras et al. 

(2017) 

Biorreatores Xilose e glicose 0,45 0,33 21,50 Bonan et al. 

(2019) 

NI: Não informado. 

 

1.2.3.3 Spathaspora passalidarum 

Muitos pesquisadores vêm realizando fermentações para avaliar o 

consumo de xilose por S. passalidarum. Cadete et al. (2012) destacaram que 

diferentes linhagens de S. passalidarum (UFMG HDM 1.1, 1.3, 2.1, 10.2, 14.1 e 16.2) 

apresentaram resultados promissores considerando a formação de etanol a partir de 

um meio composto apenas por xilose (50 g/L). As cepas estudadas apresentaram 

produtividades entre 0,62 e 0,75 g/L.h, com rendimentos em etanol entre 61 e 71,6 %. 
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No estudo de Long et al. (2012), foram realizadas fermentações em um 

meio sintético composto por glicose, xilose e celobiose. Os autores observaram que 

celobiose e xilose foram co-fermentados a taxas muito semelhantes na presença ou 

ausência de 20 g/L de glicose. Na presença de glicose, a assimiliação simultânea de 

celobiose e xilose, nas concentrações de 40 g/L cada, foi reprimida pela presença de 

glicose. A velocidade máxima de produção de etanol a partir de uma mistura de xilose 

e celobiose foi de 1,07 g/L.h, enquanto que, na presença de glicose, esse valor caiu 

para 0,73 g/L.h, com fatores de conversão de açúcar em etanol de 0,43 e 0,42 g/g, 

respectivamente. O mesmo comportamento foi observado para a produtividade 

volumétrica, sendo que o valor obtido em 72 h de fermentação para o meio composto 

por xilose e celobiose foi de 0,58 g/L.h; já na presença de glicose, esse valor foi de 

0,53 g/L.h. 

Já no trabalho de Hou (2012), foram realizadas fermentações em condições 

aeróbicas e anaeróbicas, em meios compostos por glicose (30 g/L) ou xilose (32 g/L) 

e pela mistura dos dois açúcares (15 g/L cada). A principal observação feita pelo autor 

foi o fato de S. passalidarum ter sido capaz de crescer e fermentar tendo xilose como 

única fonte de carbono em condições completamente anaeróbicas. As velocidades 

específicas máximas de crescimento para as três condições de substrato foram de 

0,67 ± 0,04, 0,58 ± 0,04 e 0,63 ± 0,05 h-1, respectivamente. Sendo assim, o 

crescimento foi mais lento em xilose do que em glicose. Comparando-se as condições 

anaeróbica e aeróbica, a completa exaustão de açúcar se deu em um tempo maior 

para a ausência de oxigênio (90 e 20 h, respectivamente), ou seja, a presença de 

oxigênio elevou as velocidades de consumo das fontes de carbono. Cabe ressaltar 

que os experimentos foram realizados em frascos Erlenmeyer, ou seja, não houve 

completa remoção do oxigênio no meio através do borbulhamento de gás nitrogênio 

para atingir uma completa condição de anaerobiose e não houve transferência de O2 

constante durante o tempo da reação para o processo em aerobiose. 

O autor também observou que, no meio composto pelas duas fontes de 

carbono, xilose passou a ser assimilada após o consumo parcial de glicose no meio, 

confirmando o efeito de repressão por glicose. Ainda foi demonstrado que, para S. 

passalidarum, a conversão da xilose ocorre por meio de uma XR com preferência por 

NADH. Portanto, a capacidade desse microrganismo de utilizar xilose em condições 

anaeróbicas se dá, possivelmente, pelo maior equilíbrio de cofatores, uma vez que a 

enzima XDH tem preferência por NAD+. 
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Em outro trabalho recente, Veras et al. (2017), utilizando apenas xilose 

como fonte de carbono, obteve um fator de conversão de xilose em células 2,5 vezes 

maior para a condição de aerobiose do que para a condição de limitação de oxigênio, 

resultando em uma queda de 60 % no rendimento em etanol. Isso pode ser explicado, 

pois, segundo du Preez (1994), a disponibilidade de oxigênio determina a divisão do 

fluxo de carbono entre crescimento e formação de produto, interferindo no rendimento 

fermentativo, uma vez que S. passalidarum é uma levedura Crabtree negativa, assim 

como S. stipitis. Na condição de microaerofilia, o rendimento em etanol foi de 0,44 g/g, 

resultando em concentrações de 16,36 ± 1,40 g/L. 

Já no estudo de Su et al. (2014), diferentes condições de limitação de 

oxigênio foram empregadas para avaliar o desempenho fermentativo da levedura em 

meios compostos por glicose (150 g/L) ou xilose (150 g/L) e pela mistura dos açúcares 

(120 g/L de glicose e 30 g/L de xilose). A velocidade específica máxima de produção 

de etanol foi de 0,153 g/g.h, com um fator de conversão de açúcar em etanol de 

0,448 g/g para o meio composto apenas por xilose, a uma velocidade de transferência 

de oxigênio (OTR) de 2,47 mmolO2/L.h. Aumentando a OTR para 4,27 mmolO2/L.h, o 

fator de conversão caiu para 0,42 g/g de xilose, enquanto a produtividade volumétrica 

de etanol subiu de 0,52 para 0,80 g/L.h. Na presença de glicose, houve um aumento 

no rendimento em célula, resultando em uma diminuição do rendimento em etanol, 

conforme já reportado por outros trabalhos. 

Os resultados acima descritos foram obtidos a partir de substrato sintéticos, 

em condições ideais de fermentação, sem a presença de inibidores oriundos das 

etapas de pré-tratamento. No trabalho de Long et al. (2012), também foram realizadas 

fermentações utilizando um hidrolisado hemicelulósico de bordo. Os autores 

observaram que a fermentação em hidrolisado foi mais lenta que em meio sintético. 

Em hidrolisado, a concentração máxima de etanol (38 g/L) foi atingida após 59 h de 

fermentação, enquanto que, no meio sintético, o valor máximo (40 g/L) foi atingido 

cerca de 38 h após o início da fermentação. Outra diferença encontrada foi em relação 

ao rendimento em células e etanol: com o hidrolisado, os valores foram inferiores (0,19 

e 0,34 g/g, respectivamente) do que aqueles obtidos em meio sintético (0,25 e 0,37 

g/g, respectivamente). 

A Tabela 1.5 mostra alguns dos principais resultados obtidos a partir de 

fermentações de substratos compostos por xilose e outros açúcares para a levedura 

S. passalidarum NRRL Y-27907, a mesma linhagem do presente estudo. 
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Tabela 1.5 Resultados obtidos por diferentes estudos com a levedura S. passalidarum 

NRRL Y-27907. 

Sistema de fermentação Fonte de carbono 
𝑸𝑷 

g/L.h 

𝒀𝑷/𝑺 

g/g 

Etanol 

g/L 
Referência 

Frascos Xilose ~0,72 ~0,43 27-40 Su et al. 

(2015) 

Frascos Glicose e xilose 1,04 0,41 25 Hou (2015) 

Frascos Glicose, xilose e celobiose 0,53 0,42 ~38 Long et al. 

(2012) 

Biorreatores Xilose ~0,30 0,44 16,36 Veras et al. 

(2017) 

Frascos Hidrolisado hemicelulósico 

de bordo 

0,6 0,34 38 Long et al. 

(2012) 

 

1.3 ESTRATÉGIAS PARA OTIMIZAÇÃO DO PROCESSO FERMENTATIVO – ALTA 

DENSIDADE CELULAR, RECICLO DE CÉLULAS E BATELADA ALIMENTADA 

Em vários casos, o aumento da concentração celular tem sido demonstrado 

como uma estratégia adequada para aumentar a produtividade volumétrica de etanol 

(Brethauer & Wyman, 2010). Segundo Olsson & Hahn-Hagerdal (1996), há dois 

modos gerais de operação em elevada concentração celular: o reciclo ou a 

imobilização das células. O reciclo de células é amplamente utilizado na produção de 

etanol de primeira geração (Basso et al., 2011) e permite a adaptação e o 

condicionamento dos microrganismos em condições deletérias intrínsecas do sistema 

de fermentação (Slininger et al., 2011). Através deste procedimento, é possível 

alcançar velocidades específicas de produção de etanol elevadas. 

Conforme relatado por Andrade et al. (2013) em um estudo cinético da 

produção de bioetanol a partir da fração de hexoses do hidrolisado enzimático de 

bagaço de cana-de-açúcar misturado com melaço, foi possível observar um maior 

acúmulo celular e de etanol durante o reciclo de células por bateladas sucessivas. 

Além disso, segundo Matano et al. (2013), o reciclo celular para a obtenção de 

bioetanol proveniente de biomassa lignocelulósica hidrolisada reduz 

significativamente os custos associados à preparação do inóculo. Por meio de 

técnicas de DNA recombinante em linhagens de S. cerevisiae, seguida de reciclo de 

células por bateladas alimentadas sucessivas (cinco ciclos), os autores obtiveram 

86,3 % do rendimento teórico de etanol. 
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Em se tratando do microrganismo S. stipitis, Slininger et al. (2011) 

buscaram compreender o crescimento lag diáuxico desta levedura, com o intuito de 

avaliar a produção de etanol por meio da reinoculação de linhagens capazes de 

metabolizar xilose na presença de glicose. Este fenômeno é exibido por 

microrganismos na presença de uma mistura de dois substratos, onde há uma fase 

lag inicial, seguida pelo consumo do substrato mais facilmente assimilável e, em 

seguida, ocorre uma segunda fase lag de adaptação ao segundo substrato 

acompanhada pelo consumo do mesmo. Segundo os autores, através do reciclo de 

células, observou-se um aumento nas velocidades de fermentação a partir de xilose 

e glicose, além de eliminar o lag diáuxico para a mistura das duas fontes de carbono. 

Além disso, foi possível obter um acúmulo de etanol de 70 g/L.  

Ashoor et al. (2015) avaliaram a produção de etanol por uma cultura mista 

de S. cerevisiae e S. stipitis, com e sem a presença de reciclo de células. Os autores 

também utilizaram substrato composto por xilose e glicose. Através do reciclo de 

células, foi possível obter uma produção de etanol máxima de 9,73 g/L e um 

rendimento de 0,42 g/g, exibindo um aumento de 10 vezes na produtividade de etanol 

(2,1 g/L.h) em relação ao processo sem reciclo. 

Em outro estudo, Santos et al. (2015) avaliaram a produção de etanol por 

S. stipitis na presença de dois substratos (xilose e glicose) através de batelada com 

reciclo de células, nas temperaturas de 25 e 30oC. Segundo os autores, a 

concentração final máxima de etanol foi de 17,2 e 34,5 g/L a 25 e 30 oC, 

respectivamente. Glicose foi o substrato preferencial, sendo que o consumo de xilose 

era iniciado após ser atingida certa concentração de glicose no meio, o que é 

característico do efeito de repressão por glicose, já reportado por outros autores. Além 

disso, o tratamento com ácido sulfúrico (conhecido como refreshment) realizado antes 

de cada reciclo resultou em uma maior viabilidade celular. Após os cinco reciclos, foi 

possível obter um rendimento de 0,43 g/g, sendo que a capacidade de fermentação e 

tolerância da S. stipitis foi maior a 30 oC, atingindo 83,4 % do rendimento teórico, com 

uma produtividade de 2,16 g/L.h, muito superior ao valor de 0,57 g/L.h obtido no 

primeiro ciclo. Em trabalho mais recente do mesmo grupo de pesquisa, Santos et al. 

(2016) avaliaram o desempenho fermentativo da mesma levedura ao longo das 

fermentações em batelada com reciclos celulares em duas estratégias diferentes de 

temperatura: temperatura constante de 30 oC em todos os ciclos ou decaimento da 

temperatura a cada reciclo, de 30 a 26 oC. Foi possível observar que o decaimento da 
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temperatura foi benéfico para o processo fermentativo, uma vez que, no último reciclo 

a 26 oC, 81 % da xilose foi consumida em 20 h e, em temperatura fixa, apenas 27 % 

da xilose foi metabolizada no último reciclo. 

Nakanishi et al. (2017), além de aplicar a estratégia de reciclo de células, 

realizaram as fermentações no modo batelada alimentada com diminuição da 

temperatura a cada reciclo, de 30 a 27 oC, utilizando hidrolisado de bagaço de cana-

de-açúcar como substrato, com concentrações de glicose e xilose de, 

aproximadamente, 42,9 e 14,9 g/L, respectivamente, para o microrganismo S. 

passalidarum NRRL Y-27907. Essa estratégia se mostrou eficaz, aumentando a 

produtividade e o consumo de xilose do primeiro para o quarto ciclo de fermentação 

(0,38 a 0,81 g/L.h e 88,5 a 93,5 %, respectivamente), além de diminuir o tempo de 

fermentação de 40 para 24 h. Os autores também relataram que as células de S. 

passalidarum são resistentes ao tratamento ácido realizado entre os ciclos, conforme 

descrito por Santos et al. (2016), mantendo uma porcentagem de células viáveis de 

96, 92, 96 e 93 % no final de cada ciclo. 

Já no trabalho de Landaeta et al. (2013), foi avaliada uma estratégia de 

adaptação de uma linhagem floculante de S. cerevisiae (NRRL Y-265) a diferentes 

inibidores encontrados em hidrolisados lignocelulósicos, como ácido acético, furfural, 

HMF, vanilina, siringaldeído e ácido hidroxibenzoico. Nesse sentido, foram realizadas 

fermentações em batelada com reciclo de células em um período de 39 dias, com 

concentrações crescentes dos inibidores. A estratégia adotada resultou em um 

aumento na produtividade volumétrica de etanol e na velocidade de crescimento (10 % 

e 70 %, respectivamente) em relação à linhagem parental, possibilitando melhores 

resultados na produção de etanol a partir de hidrolisado obtido pelo pré-tratamento de 

eucalipto. 

Sendo assim, a adoção das estratégias acima mencionadas se destaca 

como alternativas promissoras visando o melhoramento do desempenho fermentativo 

de leveduras nativas. 

1.4 CINÉTICA E MODELAGEM MATEMÁTICA DE PROCESSOS FERMENTATIVOS 

1.4.1 Abordagem conceitual para modelos cinéticos 

Segundo Nielsen (2003), o estabelecimento de expressões cinéticas 

refere-se, normalmente, à modelagem cinética, e este processo envolve definir 
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correlações entre velocidades e concentrações de reagentes/produtos que, inseridas 

nos balanços de massa, permitem a predição dos graus de conversão dos substratos 

e o rendimento individual de produtos em diferentes condições de operação. Sendo 

assim, se a velocidade de reação for corretamente estabelecida, é possível expressar 

o andamento de um experimento de fermentação baseado nos valores iniciais para 

os componentes, por exemplo, concentração dos substratos.  

Segundo Bonomi & Schmidell (2001), através da modelagem matemática 

dos processos fermentativos, é possível: organizar informações desconexas a 

respeito dos fenômenos biológicos num conjunto coerente; pensar e calcular 

logicamente quais componentes e interações são importantes num sistema complexo; 

descobrir novas estratégias para explicar o comportamento das células submetidas a 

determinados ambientes; corrigir falhas eventualmente existentes no entendimento 

convencionado de determinados fenômenos e entender as características 

qualitativamente essenciais de determinados processos. Isso leva a simulações que, 

finalmente, podem resultar em projetos ótimos do equipamento ou do modo de 

operação para um dado sistema. A definição de uma descrição quantitativa do 

processo de fermentação geralmente envolve um processo iterativo onde o modelo é 

continuamente revisado quando uma nova informação é obtida. 

Os modelos cinéticos de processos fermentativos podem ser divididos em 

quatro grupos, dependendo do nível de detalhes e complexidade. Conforme descrito 

por Bailey (1998), o termo “segregado” indica a presença de indivíduos heterogêneos 

na população de células. Já o termo “estruturado” é usado para designar uma 

formulação em que o material celular é composto por múltiplos componentes 

químicos. As quatro diferentes combinações de segregação e estrutura (ou suas 

ausências), conforme mostrado na Figura 1.4, dividem os tipos mais comuns de 

descrições matemáticas e experimentos em quatro categorias.  

De acordo com a Figura 1.4, conclui-se que um elemento importante da 

modelagem matemática de processos fermentativos é a definição da complexidade 

do modelo. Na seção a seguir, são apresentados os principais modelos desenvolvidos 

para descrever processos fermentativos, tanto para substratos simples quando para 

substratos com múltiplas fontes de carbono. 
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Figura 1.4 Diferentes tipos de classificações para representações matemáticas de 

populações de células. 

 
                   FONTE: Bailey (1998) (adaptado). 

 

1.4.2 Modelos matemáticos não-estruturados 

Para que a cinética de um processo de fermentação seja determinada, é 

necessário, inicialmente, estudar a evolução dos valores de concentração de um ou 

mais componentes do sistema de cultivo em função do tempo de reação. 

Considerando um processo operado em modo batelada, as equações de balanço de 

massa são dadas pelas Equações 1.1-1.4. 

 

 Células viáveis:  
𝑑𝑋

𝑑𝑡
= 𝑟𝑋 − 𝑟𝑑        (1.1) 

 Células mortas:  
𝑑𝑋𝑑

𝑑𝑡
= 𝑟𝑑        (1.2) 

 Substrato:  
𝑑𝑆

𝑑𝑡
= − 𝑟𝑆        (1.3) 

 Produto: 
𝑑𝑃

𝑑𝑡
= 𝑟𝑃         (1.4) 

 

Onde , ,  e  representam as concentrações de células viáveis, células 

mortas, substrato e produto, respectivamente; , ,  e  representam as 

velocidades de crescimento celular, de morte celular, de consumo de substrato e de 
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formação de produto, respectivamente; e  representa o tempo. A relação entre as 

velocidades de consumo e formação e as respectivas velocidades específicas é dada 

pelas Equações 1.5 a 1.8. 

 

 Velocidade específica de crescimento celular:  𝜇 =  
1

𝑋
. 𝑟𝑋    (1.5) 

 Velocidade específica de morte celular:  𝜇𝑑 =  
1

𝑋
. 𝑟𝑑    (1.6) 

 Velocidade específica de consumo de substrato:  𝜎 =
1

𝑋
. 𝑟𝑆  (1.7) 

 Velocidade específica de formação de produto: 𝜋 =  
1

𝑋
. 𝑟𝑃   (1.8) 

 

Onde 𝜇, 𝜇𝑑, 𝜎 e 𝜋 representam as velocidades específicas de crescimento 

celular, de morte celular, de consumo de substrato e de formação de produto, 

respectivamente. Na literatura, existem vários modelos para descrição das taxas 

cinéticas. Para o crescimento microbiano, o de Monod (1942) é o mais comumente 

utilizado, o qual estabelece uma relação entre velocidade específica de crescimento 

do microrganismo e a concentração de substrato (Equação 1.9) 

 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥
𝑆

(𝐾𝑆+𝑆)
      (1.9) 

 

Onde 𝜇𝑚𝑎𝑥 representa a velocidade específica máxima de crescimento 

celular e 𝐾𝑆 a concentração de substrato em que a velocidade específica de 

crescimento celular é metade da máxima. Analogamente, esse modelo pode ser 

descrito para descrever a formação de produto (Equação 1.10) 

 

  𝜋 = 𝜋𝑚𝑎𝑥
𝑆

(𝐾𝑆
′+𝑆)

             (1.10) 

 

Onde 𝜋𝑚𝑎𝑥 representa a velocidade específica máxima de formação de 

produto e 𝐾𝑆
′ a concentração de substrato em que a velocidade específica de 

formação de produto é metade da máxima. Esses modelos não levam em 

consideração o efeito da inibição do crescimento celular ou da formação de produto 

por substrato, mas apenas o mesmo como limitante. Além disso, outros efeitos 
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também podem ocorrer, como inibição pelo próprio produto, pela concentração celular 

e por compostos inibitórios. 

Dentre os trabalhos encontrados na literatura envolvendo a determinação 

de parâmetros cinéticos de fermentação alcoólica pela aplicação de modelos 

matemáticos, o trabalho de Andrade et al. (2007) propôs um modelo para simular os 

efeitos da temperatura no crescimento e na produção de etanol por S. cerevisiae, no 

contexto de produção de etanol de primeira geração (1G). Nesse trabalho, os 

experimentos foram realizados em uma ampla faixa de temperatura (30 a 38 oC), com 

o objetivo de se estimar os parâmetros dependentes dessa variável. As equações 

utilizadas no modelo para descrever o crescimento celular, a formação de produto e o 

consumo de substrato são apresentadas na Tabela 1.6. Como pode ser observado, o 

modelo proposto para descrever o crescimento celular incluiu os termos de inibição 

por produto, substrato e biomassa. Já para a formação de produto, foi utilizada a 

equação de Luedeking–Piret (Luedeking & Piret, 1959), onde o termo 𝑌𝑃/𝑋 𝜇  

corresponde à produção de etanol associada ao crescimento e o parâmetro 𝑚𝑃 à 

produção não-associada ao crescimento. Dentre os 11 parâmetros do modelo, foi 

identificado que 𝜇𝑚𝑎𝑥, 𝑋𝑚𝑎𝑥, 𝑃𝑚𝑎𝑥, 𝑌𝑋/𝑆 e 𝑌𝑃/𝑆 eram dependentes da temperatura, os 

quais foram ajustados em função da temperatura por uma equação dupla de 

Arrhenius, com um coeficiente de determinação (𝑟2) superior a 0,997. Vale ressaltar 

que 𝑋𝑚𝑎𝑥 e 𝑃𝑚𝑎𝑥 (g/L) correspondem às concentrações de biomassa celular e de 

produto em que o crescimento celular é interrompido, respectivamente, e 𝑌𝑋/𝑆 e 𝑌𝑃/𝑆 

(g/L) correspondem aos fatores de conversão de substrato em célula e em produto, 

respectivamente. Ao final, o modelo representou satisfatoriamente o sistema de 

fermentação investigado, com desvio padrão residual (RSD – residual standard 

deviation, em inglês) médio de 11 % para a condição de validação do modelo, na 

temperatura de 34 oC. 

Phisalaphong et al. (2006) também desenvolveram um modelo matemático 

para descrever os efeitos da temperatura nos parâmetros cinéticos para a levedura 

floculante S. cerevisiae M30, utilizando melaço de cana-de-açúcar como substrato. As 

equações também são apresentadas na Tabela 1.6. Assim como no trabalho de 

Andrade et al. (2007), os autores incluíram os termos de inibição por substrato e 

produto, tanto na expressão para o crescimento celular quanto para a produção de 
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etanol. Dos parâmetros do modelo, 𝜇𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑚𝑎𝑥 e 𝜇𝑑 foram ajustados em função da 

temperatura por uma equação simples de Arrhenius. 

Já dentre os trabalhos no contexto de fermentação de pentoses, o trabalho 

de Farias et al. (2014) focou na determinação da cinética de produção de etanol em 

substrato composto apenas por xilose para a levedura não-convencional S. stipitis. 

Nesse caso, os experimentos foram realizados em sistemas de batelada e contínuo, 

à temperatura de 28 oC, com concentrações iniciais de xilose variando de 7,2 a 

145 g/L, em que os autores puderam verificar a presença de efeitos inibitórios 

causados por altas concentrações de substrato no crescimento celular, no consumo 

de substrato e na produção de etanol, conforme mostrado nas equações 

apresentadas na Tabela 1.6. Além disso, em fermentações em modo contínuo com 

variação da velocidade específica de alimentação (D), foi possível avaliar o efeito de 

inibição causado por altas concentrações de etanol. Assim como no trabalho de 

Andrade et al. (2014), a equação de Luedeking–Piret foi utilizada para descrever a 

produção de etanol. Ao final, os autores verificaram que o modelo proposto descreveu 

satisfatoriamente a produção de etanol a partir de um substrato rico em xilose para a 

levedura S. stipitis, com um RSD médio de 11,85 % para as condições de validação 

do modelo. 

Entretanto, os modelos citados foram propostos para a presença de uma 

única fonte de carbono no meio. Sendo assim, considerando a presença de duas 

fontes de carbono no meio de cultura, o trabalho de Krishnan et al. (1999) estudou os 

parâmetros cinéticos relativos à produção de etanol a partir de substrato composto 

por glicose e xilose, utilizando uma linhagem modificada de S. cerevisiae. Foi possível 

estabelecer expressões cinéticas para crescimento celular e produção de etanol para 

cada uma das fontes de carbono, bem como para a mistura das mesmas (Tabela 1.6). 

Como pode ser observado, no caso do crescimento celular, as concentrações 

individuais de cada açúcar no meio influenciam na velocidade final de crescimento, ou 

seja, quanto maior a proporção de um dos açúcares no meio, maior o termo referente 

ao crescimento causado pelo consumo desse açúcar. Além disso, o modelo também 

incorporou os efeitos da inibição por substrato e inibição por produto.  

Em outro trabalho utilizando substrato misto, Kwon & Engler (2005) 

realizaram experimentos para obter dados cinéticos da produção de etanol a partir de 

uma mistura de glicose, xilose e celobiose, utilizando o microrganismo Candida 

lusitanieae. Quanto ao crescimento celular, os autores puderam observar o efeito de 
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repressão por glicose tanto no consumo de xilose quanto no de celobiose. Entretanto, 

xilose e celobiose foram consumidas simultaneamente após exaustão da glicose, 

conforme também observado por Long et al. (2012). Sendo assim, termos de 

repressão por glicose foram incluídos nas expressões para o crescimento celular 

causado pelo consumo de xilose ou celobiose. Nesse caso, os termos 𝑅xil, 𝑅cel e 𝑛 

representam o efeito de repressão por glicose nos consumos de xilose e celobiose, 

respectivamente. 

Considerando o consumo de substratos (𝜎) diferentes expressões foram 

propostas, as quais levam em consideração o consumo de substrato para formação 

de produto (𝜋 𝑌𝑃/𝑆
⁄ ), para crescimento celular (

𝜇
𝑌𝑋/𝑆

⁄ ) e a velocidade específica de 

consumo de substrato para manutenção celular (𝑚𝑋), conforme apresentado na 

Tabela 1.6. 
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Tabela 1.6 Modelos cinéticos não-estruturados para fermentações com substratos simples e substratos mistos. 

Microrganismo 

Substrato 
Células Produto Substrato Referência 

S. cerevisiae 

Melaço de cana 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠

𝑒𝑥𝑝(−𝐾𝐼𝑆) (1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

)
𝛼

(1 −
𝑋

𝑋𝑚𝑎𝑥

)

𝛽

 𝝅 = 𝒀𝑷/𝑿 𝝁 + 𝒎𝑷 𝝈 =
𝝁

𝒀𝑿/𝑺

+ 𝒎𝑿 
Andrade et al. 

(2007) 

S. cerevisiae 

Melaço de cana 

𝝁 = 𝝁𝒎𝒂𝒙

𝑺

𝑺 + 𝑲𝒔 + (
𝑺𝟐

𝑲𝑰
)

(𝟏 −
𝑷

𝑷𝒎𝒂𝒙

) 𝝅 = 𝝅𝒎𝒂𝒙

𝑺

𝑺 + 𝑲𝒔′ + (
𝑺𝟐

𝑲𝑰′
)

(𝟏 −
𝑷

𝑷′𝒎𝒂𝒙

) 𝝈 =
𝝁

𝒀𝑿/𝑺

+
𝝅

𝒀𝑷/𝑺

+ 𝒎𝑿 
Phisalaphong 

et al. (2006) 

S. stipitis 

Xilose 
𝝁 = 𝝁𝒎𝒂𝒙

𝑺

𝑺 + 𝑲𝒔 + (
𝑺𝟐

𝑲𝑰
)

(𝟏 −
𝑷

𝑷𝒎𝒂𝒙

)
𝜶

 𝝅 = 𝒀𝑷/𝑿 𝝁 + 𝒎𝑷 𝝈 =
𝝁

𝒀𝑿/𝑺

+ 𝒎𝑿 
Farias et al. 

(2014) 

S. cerevisiae 

Glicose e xilose 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠 + (
𝑆2

𝐾𝐼
)

(1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

)
𝛼

 

𝝁𝑴𝒊𝒙 = (
𝑺𝑮𝒍𝒖

𝑺𝑮𝒍𝒖 + 𝑺𝑿𝒚𝒍

 𝝁𝑮𝒍𝒖 +
𝑺𝒙𝒚𝒍

𝑺𝑮𝒍𝒖 + 𝑺𝑿𝒚𝒍

 𝝁𝑿𝒚𝒍) 

𝜋 = 𝜋𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠′ + (
𝑆2

𝐾𝐼′
)

(1 −
𝑃

𝑃′𝑚𝑎𝑥

)
𝛼′

 

𝝅𝑴𝒊𝒙 = 𝝅𝑮𝒍𝒖 + 𝝅𝑿𝒚𝒍 

𝝈 =
𝝅

𝒀𝑷/𝑺

=
𝝁

𝒀𝑿/𝑺

+ 𝒎𝑿 
Krishnan et al. 

(1999) 

C. lusitanieae 

Glicose, 

celobiose e 

xilose 

𝜇𝐺𝑙𝑢 = 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢

 

𝜇𝐶𝑒𝑙 = [𝜇𝐶𝑒𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐶𝑒𝑙

𝑆𝐶𝑒𝑙 + 𝐾𝑆,𝐶𝑒𝑙

] [
1

1 + 𝑅𝐶𝑒𝑙𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛] 

𝜇𝑋𝑦𝑙 = [𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

] [
1

1 + 𝑅𝑋𝑦𝑙𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛] 

𝝁𝑴𝒊𝒙 = 𝝁𝑮𝒍𝒖 + 𝝁𝑪𝒆𝒍 + 𝝁𝑿𝒚𝒍 

𝜋𝐺𝑙𝑢 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝐺𝑙𝑢 

𝜋𝐶𝑒𝑙 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝐶𝑒𝑙 

𝜋𝑋𝑦𝑙 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝑋𝑦𝑙 

𝝅𝑴𝒊𝒙 = 𝝅𝑮𝒍𝒖 + 𝝅𝑪𝒆𝒍 + 𝝅𝑿𝒚𝒍 

𝜎𝐺𝑙𝑢 =
𝜇𝐺𝑙𝑢

𝑌𝑋/𝐺𝑙𝑢

 

𝜎𝐶𝑒𝑙 =
𝜇𝐶𝑒𝑙

𝑌𝑋/𝐶𝑒𝑙

 

𝝈𝑿𝒚𝒍 =
𝝁𝑿𝒚𝒍

𝒀𝑿/𝑿𝒚𝒍

 

Kwon & 

Engler (2005) 
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2. CAPÍTULO 2: DESENVOLVIMENTO DE MODELO 
MATEMÁTICO EM FUNÇÃO DA TEMPERATURA PARA 
PRODUÇÃO DE ETANOL A PARTIR DE SUBSTRATO MISTO 
DE XILOSE E GLICOSE SOB ALTA DENSIDADE CELULAR 
PARA AS LEVEDURAS S. stipitis E S. passalidarum 

 
 

Neste capítulo, são discutidos os resultados de fermentações em diferentes 

temperaturas para as leveduras S. passalidarum e S. stipitis, com uma comparação 

do desempenho fermentativo alcançado pelos dois microrganismos. A partir de 

experimentos em batelada sob a estratégia de alta densidade celular, utilizando um 

meio sintético composto por xilose e glicose, foi proposto um modelo cinético em 

função da temperatura para descrever crescimento celular, produção de etanol e 

consumos de xilose e glicose nas condições empregadas. Considerando a levedura 

S. passalidarum, o modelo foi otimizado e validado na faixa de temperatura estudada, 

sendo possível a estimação dos parâmetros cinéticos que compõem as equações 

propostas, bem como a determinação da melhor temperatura para otimizar a produção 

de etanol. Parte dos resultados descritos foi submetida em forma de artigo para a 

revista Biochemical Engineering Journal, sob o título “A differential evolution approach 

to estimate parameters in a temperature-dependent kinetic model for second 

generation ethanol production under high cell density with Spathaspora passalidarum 

NRRL Y-27907”. Vale ressaltar que toda a parte experimental, assim como a 

proposição do modelo matemático e a estimação inicial dos parâmetros, foi realizada 

dentro deste trabalho de tese, enquanto a estimação dos parâmetros pelo método de 

evolução diferencial foi realizado em parceria com o aluno de doutorado Fernán David 

Martínez-Jimenez. 
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2.1 INTRODUÇÃO 

A baixa robustez nos processos de fermentação devido a flutuações nas 

condições operacionais, seja devido a mudanças na qualidade da matéria-prima, 

diferentes microrganismos, desvios de temperatura, contaminação, entre outros, pode 

deslocar o processo das condições operacionais ideais. Sendo assim, podem ocorrer 

mudanças no comportamento cinético, o que, por consequência, impactam em 

viabilidade celular, rendimento, produtividade e conversão de substrato (Andrade et 

al., 2007). Equilibrar todos os fatores que influenciam o processo não é intuitivo e pode 

resultar em baixa produtividade. É neste cenário que a modelagem matemática ganha 

importância, reduzindo os custos de produção e eliminando trabalho experimental 

desnecessário. 

Diferentes abordagens matemáticas podem descrever o processo de 

fermentação, as quais são escritas através do balanço de massa e de equações 

cinéticas, resultando em um sistema determinístico não-linear de equações 

diferenciais ordinárias (ODE – ordinary differential equations, em inglês), o qual 

descreve o processo de forma quantitativa e prevê a resposta frente a diferentes inputs 

(Costa et al., 2015). No entanto, a complexidade da solução da abordagem escolhida 

dependerá da configuração do sistema, do modelo cinético e do número de 

parâmetros do modelo. Esses parâmetros podem ser determinados simultaneamente 

de maneira indutiva, usando as informações implícitas a partir de medições 

experimentais das fermentações (como concentrações de células, substratos e 

produtos) e através de métodos de estimativa de parâmetros (Almquist et al., 2014). 

Em se tratando de processos fermentativos, a temperatura é uma variável 

de suma importância, pois é um parâmetro difícil de ser controlado em processos 

industriais em larga escala devido ao tamanho dos tanques de fermentação e à 

dinâmica do processo. A fermentação é um processo exotérmico e a reação pode ser 

alterada das condições ideais por desvios na temperatura (Andrade et al. al., 2007). 

Considerando leveduras consumidoras de pentose, o trabalho de Farias et 

al. (2014) e Slininger et al. (2014) propuseram avaliações de parâmetros cinéticos 

usando S. stipitis e xilose como única fonte de carbono para a produção de etanol. 

Nos dois trabalhos, porém, a temperatura foi mantida constante em todas as 

fermentações. Em outro estudo, Santos et al. (2015) avaliaram a produção de etanol 

por S. stipitis em presença de dois substratos (xilose e glicose) aplicando 
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fermentações em batelada com reciclo de células, a 25 e 30 oC. Segundo os autores, 

as maiores concentrações de etanol, rendimento e produtividade foram obtidas a 

30 oC. No entanto, não foi realizado um trabalho de modelagem matemática para 

relacionar a melhoria no desempenho fermentativo por meio da avaliação de 

parâmetros cinéticos frente a alterações na temperatura. 

Quanto à levedura S. passalidarum, até o momento não existem trabalhos 

publicados sobre modelagem matemática para produção de etanol. Considerando o 

potencial desse microrganismo para a produção de etanol a partir de açúcares 

lignocelulósicos já comprovados em trabalhos anteriores (Hou, 2012; Long et al., 

2012; Nakanishi et al., 2017; Su et al., 2015), o desenvolvimento de um modelo 

cinético torna-se importante para suportar o planejamento e a otimização de futuras 

aplicações no âmbito da produção de etanol de segunda geração. 

Portanto, neste trabalho, um modelo matemático não-estruturado e não-

segregado em função da temperatura foi desenvolvido para fermentações em 

batelada de uma mistura de glicose e xilose para as leveduras S. passalidarum e S. 

stipitis, com o objetivo compreender a cinética de consumo dos açúcares, do 

crescimento celular e da produção de etanol em função da temperatura. As 

fermentações foram realizadas sob a estratégia de alta densidade celular. Além disso, 

foi empregada uma condição de limitação de oxigênio, pois, assim como reportado 

em trabalhos anteriores da literatura, a produção de etanol para ambas as leveduras 

é favorecida em condições microaerofílicas (Bonan et al., 2019; Su et al., 2015; Hou, 

2012). 

O modelo foi otimizado e validado na faixa de temperatura de 26 a 32 oC 

para S. passalidarum, tendo em visto o melhor desempenho desta levedura quando 

comparada a S. stipitis nas condições empregadas no presente estudo. Vale destacar 

que, nessa etapa do projeto, as fermentações foram realizadas utilizando um 

substrato sintético, para evitar a influência de outros compostos presentes em 

hidrolisados lignocelulósicos que pudessem afetar a estimação dos parâmetros 

cinéticos do processo fermentativo investigado. 
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2.2 MATERIAL E MÉTODOS 

2.2.1 Microrganismos, pré-inóculo e inóculo 

As leveduras utilizadas nesse trabalho foram as linhagens nativas 

Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 e Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907, 

mantidas em estoque a -80 oC e transferidas para frascos Erlenmeyer de 250 mL 

contendo 100 mL de meio YPDX (Santos et al., 2015). Os frascos foram incubados 

em shaker (New BrunswickTM Innova® 44) por 24 h, a 30 oC e 200 rpm. Depois desse 

período, 10 % (v/v) do pré-inóculo foi transferido para o meio de inoculação composto 

por (g/L): xilose (12,0), glicose (1,32), ureia (2,3), extrato de levedura (3,0) e 

MgSO4.7H2O (1,0) (adaptado de Silva et al. (2012)). Os frascos de inoculação tiveram 

volume total de 1000 mL, com 250 mL de volume de trabalho, e foram mantidos a 

30 oC e 200 rpm, por um período de 24 h em shaker (New BrunswickTM Innova® 44). 

2.2.2 Propagação celular 

Após o tempo de inóculo, todo volume foi centrifugado a 11970 ×g, a 4 oC 

por 20 min, e as células foram ressuspendidas em água de torneira estéril, sendo que 

o volume total representou 10 % do volume inicial do biorreator para a propagação. 

As células foram transferidas para um biorreator de bancada de 7 L (New 

BrunswickTM BioFlo® 115), com 4 L de volume de trabalho, contendo um meio 

composto por (g/L): xarope de cana-de-açúcar (45,0), ureia (5,0) e KH2PO4 (2,0) 

(baseado em Santos et al. (2016)). 

A propagação celular foi dividida em dois estágios, conforme metodologia 

descrita por Santos et al. (2016): inicialmente, uma fermentação em modo batelada 

com duração de 8 h foi conduzida para promover o crescimento exponencial do 

microrganismo, seguida por um crescimento linear com limitação da fonte de carbono 

em modo batelada alimentada, totalizando 24 h de propagação. No início da 

propagação, a concentração celular era de 2 g/L e as condições de aeração e agitação 

eram, respectivamente, 0,1 vvm e 200 rpm. Ao longo da etapa de propagação, os 

valores de agitação e aeração foram automaticamente controlados para manter o 

oxigênio dissolvido em 50 % de saturação em relação ao ar atmosférico, uma vez que, 

para as leveduras S. passalidarum e S. stipitis, o crescimento é favorecido por 

condições completamente aeróbicas. A temperatura foi mantida em 30 oC. 
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Durante a fase de crescimento linear, uma alimentação constante de 

xarope de cana-de-açúcar foi estabelecida a uma velocidade de 3,0 gAR/L.h (Santos 

et al., 2016). Entre as fases de crescimento exponencial e linear, foi realizado um 

pulso de ureia e KH2PO4 nas concentrações de 3,0 e 1,0 g/L, respectivamente (Santos 

et al., 2015). No final da propagação, o cultivo foi submetido a centrifugação em 

condições estéreis a 11970 ×g, por 20 min a 4 oC, e as células ressuspendidas em 

água destilada estéril. O creme de levedura foi então estocado a 4 oC para ser usado 

nas fermentações subsequentes. Esse procedimento foi realizado para ambas as 

leveduras. 

2.2.3 Fermentações em batelada em diferentes temperaturas 

Inicialmente, foram realizadas cinco fermentações em modo batelada em 

duplicata em diferentes temperaturas (26, 27, 28, 30 e 32 oC) para investigar a 

produção de etanol por S. stipitis e S. passalidarum. Os experimentos foram 

realizados em reatores BioFlo® 115 1,4 L (New Brunswick Scientific Co., Inc., Edison, 

NJ), com o controle de temperatura realizado pelo controlador interno do biorreator, 

sendo que não houve variação superior a ± 0,1 oC. Esse conjunto de temperaturas foi 

selecionado a partir de um trabalho anterior do grupo de pesquisa (Santos et al., 

2016). Nesse trabalho, cinco fermentações sucessivas em batelada com reciclo de 

células foram executadas sob duas estratégias de temperatura: uma estratégia 

consistiu em manter a temperatura fixa em 30 oC em todos os ciclos, enquanto que a 

outra consistiu em diminuir a temperatura em 1 oC a cada ciclo, iniciando em 30 oC e 

finalizando em 26 oC. Os autores observaram que o decréscimo de temperatura 

resultou em um melhor desempenho da levedura utilizada no estudo (S. stipitis). 

As fermentações foram conduzidas com 900 mL de volume de operação, 

contendo o inóculo obtido através do protocolo de propagação (seção 2.2.2). Os meios 

utilizados para ambas as leveduras estão mostrados na Tabela 2.1, com a faixa de 

concentração inicial para cada uma das fontes de carbono. 
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Tabela 2.1 Composição dos meios de fermentação para produção de etanol a partir de 

xilose e glicose por S. stipitis e S. passalidarum (baseado em Santos et al., 2015). 

 Concentração (g/L) 

Componentes S. passalidarum S. stipitis 

Glicose 25,66 – 28,73 22,46 – 29,83 

Xilose 63,30 – 73,04 54,55 – 66,81 

Extrato de Levedura 3,0 3,0 

MgSO4.7H2O 1,0 1,0 

Ureia 2,3 2,3 

 

O meio estéril foi transferido para o biorreator estéril (xilose e glicose foram 

esterilizadas a 111 oC, 15 min e demais nutrientes a 121 oC, 20 min), o qual foi 

inoculado com uma concentração em torno de 20 g/L de levedura. A estratégia de alta 

densidade celular é amplamente utilizada nas usinas de etanol de primeira geração, 

promovendo maiores produtividades e velocidades específicas de consumo e 

produção (Brethauer & Wyman, 2010). 

Durante as fermentações, a agitação foi mantida em 200 rpm e a aeração 

em 0,1 vvm, correspondendo a um kLa de, aproximadamente, 8 h-1, determinado 

conforme protocolo descrito em Silva et al. (2012). Diferentemente do protocolo de 

propagação celular, o qual exigia uma condição de completa aerobiose para promover 

o crescimento celular, as fermentações com foco na produção de etanol foram 

realizadas em condições de limitação de oxigênio, baseado em trabalhos anteriores 

da literatura e em resultados prévios do grupo de pesquisa (Silva et al., 2012; Su et 

al., 2015; Santos et al., 2015). As fermentações foram monitoradas por 48 h, com 

amostragens a cada 4h. 

2.2.4 Metodologia analítica 

Concentrações de levedura foram medidas por análises gravimétricas em 

triplicata, onde 1,5 mL de cada amostra foram submetidos a centrifugação (15871 ×g 

por 5 minutos), sendo ressuspendidas duas vezes em água destilada e encaminhadas 

a estufa a 80 oC. A viabilidade celular foi determinada através de microscopia óptica 

com lente objetiva de 40X, considerando células viáveis e não-viáveis. A contagem foi 
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efetuada por câmara de Neubauer e azul de metileno foi usado para diferenciar células 

vivas das mortas. 

Análises de glicose, xilose e etanol foram determinadas por cromatografia 

líquida de alta performance (HPLC) (Agilent Infinity 1260, Santa Clara, CA, USA). 

Amostras foram filtradas através de um filtro de PVDF Millex 22 µm e o filtrado foi 

injetado no sistema HPLC. Compostos foram separados com Aminex HPX 87H (300 

7,8 mm, BIO-RAD, Hercules, CA) a 35 oC usando H2SO4 5 mM como fase móvel a 

uma taxa de 0,6 mL/min. 

2.2.5 Cálculo de parâmetros de fermentação 

Os parâmetros de fermentação foram calculados para avaliar o 

desempenho das leveduras S. stipitis e S. passalidarum na produção de etanol. O 

rendimento (𝜂, %) de cada fermentação é dado pela Equação 2.1. A produtividade 

volumétrica do etanol (𝑄𝑃, g/L.h) foi calculada de acordo com a Equação 2.2. Fatores 

de conversão (observáveis) de açúcares redutores em etanol (𝑌𝑃 𝑆⁄ , g/g) e em 

biomassa celular (𝑌𝑋 𝑆⁄ , g/g) foram calculados de acordo com as Equações 2.3 e 2.4, 

respectivamente. 

 

𝜼 =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
⋅

𝟏𝟎𝟎

𝟎, 𝟓𝟏𝟏
 (2.1) 

𝑸𝑷 =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝒕𝒇
 (2.2) 

𝒀𝑷 𝑺⁄ =
𝑷 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
 (2.3) 

𝒀𝑿 𝑺⁄ =
𝑿 − 𝑿𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
 (2.4) 

 
Onde o valor 0,511 g/g representa o rendimento estequiométrico das fontes 

de carbono (glicose e xilose) em etanol. 
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2.2.6 Análise estatística 

Os parâmetros cinéticos descritos acima foram submetidos à análise de 

variância (ANOVA) e as médias comparadas pelo teste de Tukey (p <0,05), utilizando 

o software Statistica. 

2.2.7 Modelagem matemática e estimação dos parâmetros 

O modelo cinético dependente da temperatura para descrever a formação 

de etanol a partir de xilose e glicose foi desenvolvido com base nas observações 

experimentais das fermentações em batelada descritas anteriormente. Os processos 

de otimização do modelo foram realizados usando Python 3.6, em colaboração com o 

aluno Fernan David Martínez-Jimenez. No caso da levedura S. passalidarum, para a 

calibração do modelo, foram utilizadas as temperaturas de 26, 27, 30 e 32 oC, 

deixando a temperatura de 28 oC para executar a validação do modelo. O modelo 

cinético desenvolvido neste estudo é apresentado na seção 2.3.2. 

Para fermentações operando em modo batelada, o balanço de massa para 

biomassa celular, substratos (nesse caso, glicose e xilose) e etanol podem ser escritos 

conforme mostrado nas Equações 2.5-2.8, respectivamente. 

 

𝒅𝑿

𝒅𝒕
= 𝒓𝑿 (2.5) 

𝒅𝑺𝑮𝒍𝒖

𝒅𝒕
= −𝒓𝑮𝒍𝒖 (2.6) 

𝒅𝑺𝑿𝒚𝒍

𝒅𝒕
= −𝒓𝑿𝒚𝒍 (2.7) 

𝒅𝑷

𝒅𝒕
= 𝒓𝑷 (2.8) 

Onde 𝑟𝑋,  𝑟𝐺𝑙𝑢, 𝑟𝑋𝑦𝑙 e 𝑟𝑃 (g/L.h) representam as velocidades de crescimento 

celular, consumo de glicose, consumo de xilose e produção de etanol, 

respectivamente. 
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A equação do tipo Arrhenius (Equação 2.9) foi usada para descrever a 

influência da temperatura nos parâmetros cinéticos. Diferentes estudos mostraram 

que as equações do tipo Arrhenius descrevem a relação entre parâmetros cinéticos e 

a temperatura para leveduras utilizadas na produção de etanol (Andrade et al., 2009, 

2007; Rivera et al., 2007; Phisalaphong et al., 2006; Pinheiro et al., 2017; Szeifert et 

al., 1995; Unrean, 2016). 

 

𝑃𝑎𝑟â𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 (𝑇) = 𝐴 ⋅ 𝑒
−𝐵
𝑇  (2.9) 

 

O algoritmo de evolução diferencial (NumFocus, 2019), proposto por Storn 

& Price (1997), foi utilizado para determinar o melhor conjunto de parâmetros cinéticos 

que descrevem o processo de fermentação. Este tipo de algoritmo é eficiente para 

resolver problemas de determinação paramétrica, pois usam métodos estocásticos, 

são capazes de analisar espaços descontínuos e podem migrar de mínimos locais 

para globais (Dragoi & Curteanu, 2016). Esta etapa foi realizada como parte da tese 

de doutorado do aluno Fernan David Martínez-Jimenez. 

A Equação 2.10 descreve a função objetivo utilizada. Funções deste tipo já 

foram aplicadas em outras pesquisas (Andrade et al., 2007; Rivera et al., 2017, 2006). 

A função usada nesta pesquisa calcula a diferença adimensional entre os valores 

previstos pelo modelo e os valores experimentais. Além disso, já leva em 

consideração a influência da temperatura entre os experimentos através da inclusão 

e determinação das constantes da equação de Arrhenius (Equação 2.9) para cada 

parâmetro cinético dependente da temperatura. 

 

𝐹𝑜𝑏𝑗𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑒(𝜙) = ∑ ( ∑ ∑ (
𝑦𝑘(𝑡𝑖) − 𝑦𝑘(𝑡𝑖)

𝑦𝑚𝑎𝑥
)

2
𝑖=𝑡𝑓

𝑖=𝑡0

𝑘=𝑘𝑓

𝑘=𝑘0

)

𝑗

𝑗=𝑇𝑓

𝑗=𝑇0

 (2.10) 

 

Onde 𝑦 e 𝑦 são os valores experimentais e preditos, respectivamente; 𝑖 é o 

vetor do tempo; 𝑘 é o vetor de variáveis analisadas (𝑘 = [Célula, Glicose, Xilose, 

Etanol]); e 𝑗 é o vetor de temperatura. Esta etapa foi realizada como parte da tese de 

doutorado do aluno Fernan David Martínez-Jimenez. 
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Para avaliar a previsão do modelo, o coeficiente de correlação de Pearson 

(𝑟2) e a raiz do erro quadrático médio (RMSE - root-mean-squared error, em inglês) 

(Equação 2.11) foram calculados. 

 

𝑅𝑀𝑆𝐸 = √(∑(𝑦(𝑡𝑖) − 𝑦(𝑡𝑖))
2

𝑖=𝑡𝑓

𝑖=𝑡0

) (
1

𝑛𝑝
)  (2.11) 

 

2.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

2.3.1 Perfis de concentrações de glicose, xilose, etanol e biomassa celular para 

as fermentações em diferentes temperaturas com S. stipitis e S. passalidarum 

A Figura 2.1 mostra os perfis das concentrações de xilose, glicose, células 

e etanol para as fermentações com a levedura S. passalidarum (26, 27, 28, 30 e 32 oC) 

e com S. stipitis (27, 28, 30 e 32 oC), sob uma condição de limitação de oxigênio 

(kLa = 8,0 h-1). Para a levedura S. stipitis, a fermentação a 26 oC apresentou 

problemas, impossibilitando a comparação com as outras temperaturas, sendo, então, 

excluída da análise.  

Os perfis são semelhantes para todas as temperaturas consideradas. Para 

ambas as leveduras, houve um consumo preferencial de glicose, que foi 

completamente esgotado nas primeiras 12 h de fermentação para todos os casos. A 

assimilação da xilose foi afetada pela presença de glicose, uma vez que esse açúcar 

começou a ser consumido de forma significativa após ter sido atingida uma baixa 

concentração de glicose no meio (entre 8 e 12 h de processo). Esse consumo 

sequencial é característico da repressão por glicose e já foi relatada como 

característica de S. passalidarum em outros trabalhos (Hou, 2012; Su et al., 2015), 

bem como para S. stipitis (Bonan et al., 2019; Nakanishi et al., 2017; Santos et al., 

2015). No caso de S. passalidarum, a xilose foi esgotada em menos de 48 h em todas 

as fermentações. Já para S. stipitis, esse tempo não foi suficiente para completa 

exaustão do substrato. Em todos os casos, apenas um ligeiro crescimento celular foi 

observado, mais pronunciado durante a fase de consumo de glicose. 
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A tabela 2.2 mostra os parâmetros de fermentação (calculados a partir das 

Equações 2.1 a 2.4) para cada temperatura, para ambos os microrganismos. Devido 

ao consumo sequencial de açúcares previamente destacado, os fatores de conversão 

foram calculados separadamente para glicose e xilose. Sob a condição de limitação 

de oxigênio aplicada, o metabolismo das leveduras favoreceu a produção de etanol, 

atingindo concentrações de 33,40 ± 0,15 a 37,07 ± 0,09 g/L para S. passalidarum e 

de 23,74 ± 0,17 a 34,50 ± 0,05 g/L para S. stipitis. Como pode ser observado através 

dos valores de fatores de conversão em etanol (𝑌𝑃 𝑆⁄ ) e células (𝑌𝑋 𝑆⁄ ), o açúcar 

consumido foi praticamente todo direcionado para a rota fermentativa em detrimento 

da via oxidativa, com valores de 𝑌𝑃 𝑆⁄  muito superiores a 𝑌𝑋 𝑆⁄ . Observa-se que, no caso 

da xilose, o crescimento celular chegou a ser nulo em algumas condições. 
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Figura 2.1 Concentrações de biomassa celular, glicose, xilose e etanol observadas 

experimentalmente nas temperaturas estudadas para S. passalidarum (a) 26; (b) 27; (c) 

28; (d) 30; (e) 32 oC; e para S. stipitis (f) 27; (g) 28; (h) 30; (i) 32 oC. 
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Tabela 2.2 Parâmetros obtidos experimentalmente para as fermentações com S. passalidarum e S. stipitis nas diferentes temperaturas 

estudadas. 

  

Temperatura 
oC 

Tempo 

h 

Etanol            

g/L 

Rendimento     

% 

Produtividade                                  

g/L.h 

𝒀𝑿 𝑮𝒍𝒖⁄      

g/g 

𝒀𝑿 𝑿𝒚𝒍⁄   

g/g 

𝒀𝑷 𝑮𝒍𝒖⁄  

g/g 

𝒀𝑷 𝑿𝒚𝒍⁄  

g/g 

S
. 
p

a
s
s
a
li

d
a
ru

m
 26 44 33,40 ± 0,15 69,05 ± 0,05 0,73 ± 0,00 0,05 ± 0,04 0,01 ± 0,01 0,37 ± 0,01 0,41 ± 0,01 

27 48 34,33 ± 0,34 71,27 ± 0,89 0,68 ± 0,01 0,10 ± 0,00 0,03 ± 0,00 0,39 ± 0,00 0,42 ± 0,01 

28 48 33,51 ± 2,03 67,44 ± 2,84 0,63 ± 0,04 0,12 ± 0,02 0,00 ± 0,00 0,42 ± 0,04 0,39 ± 0,02 

30 40 37,07 ± 0,09 67,41 ± 3,19 0,87 ± 0,00 0,04 ± 0,00 0,04 ± 0,01 0,39 ± 0,04 0,37 ± 0,08 

32 44 36,34 ± 0,03 72,04 ± 0,41 0,76 ± 0,01 0,09 ± 0,01 0,00 ± 0,00 0,40 ± 0,04 0,42 ± 0,01 

S
. 
s
ti

p
it

is
 27 48+* 23,74 ± 0,17 55,65 ± 1,98 0,49 ± 0,00 0,14 ± 0,01 0,09 ± 0,01 0,35 ± 0,03 0,34 ± 0,03 

28 48 32,04 ± 1,30 73,77 ± 4,71 0,59 ± 0,02 0,08 ± 0,03 0,00 ± 0,00 0,48 ± 0,04 0,33 ± 0,00 

30 48 29,43 ± 0,88 57,13 ± 1,65 0,58 ± 0,02 0,04 ± 0,02 0,00 ± 0,00 0,31 ± 0,01 0,31 ± 0,02 

32 48+ 34,50 ± 0,05 70,33 ± 0,04 0,66 ± 0,00 0,04 ± 0,04 0,00 ± 0,00 0,36 ± 0,02 0,40 ± 0,02 

*48+ significa que 48 h não foram suficientes para completa exaustão das fontes de carbono. 
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Para o caso da levedura S. passalidarum, o rendimento total permaneceu 

entre 67,41 ± 3,19 e 72,04 ± 0,41 %. O teste de Tukey concluiu que, a um nível de 

confiança de 95 %, não houve diferença em termos de rendimento de etanol para 

todas as temperaturas avaliadas. Os valores de produtividade volumétrica (𝑄𝑃) 

variaram de 0,63 ± 0,04 a 0,87 ± 0,00 g/L.h. O teste de Tukey mostrou que, no nível 

de confiança de 95 %, as fermentações a 30 e 32 oC apresentaram valores 

estatisticamente similares de 𝑄𝑃, correspondendo aos maiores valores obtidos 

experimentalmente. 

Já para a levedura S. stipitis, o rendimento total permaneceu entre 

55,65 ± 1,98 e 73,77 ± 4,71 % e os valores de produtividade volumétrica (𝑄𝑃) variaram 

de 0,49 ± 0,01 g/L.h a 0,66 ± 0,00 g/L.h. Como pode ser observado, os maiores valores 

de produtividade foram obtidos com a levedura S. passalidarum, reflexo do menor 

tempo requerido por esse microrganismo para completa exaustão das fontes de 

carbono e das maiores concentrações de etanol obtidas ao final do processo. Sendo 

assim, S. passalidarum foi selecionada para dar continuidade ao desenvolvimento do 

modelo matemático e estimação dos parâmetros cinéticos em função da temperatura, 

como discutido nas próximas seções. 

2.3.2 Desenvolvimento do modelo matemático 

A partir dos perfis de concentração obtidos para cada temperatura, um 

modelo não-estruturado e não-segregado foi desenvolvido para a fermentação em 

batelada da mistura de glicose e xilose. Algumas considerações foram feitas na 

definição do conjunto de equações cinéticas, tanto a partir de observações 

experimentais como a partir da avaliação de diferentes termos nas equações 

propostas, como termos referentes à inibição. Sendo assim, as considerações foram: 

 

 Consumo preferencial de glicose, caracterizando a repressão por 

glicose; 

 Não houve a necessidade da inclusão de um termo para representar 

morte celular, uma vez que a viabilidade celular foi próxima a 100 % em 

todas as fermentações (dados não apresentados); 
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 Diferentes termos de inibição foram avaliados (inibição por célula, por 

produto e por substrato), resultando em pior ajuste do modelo aos dados 

experimentais. Sendo assim, não houve inclusão de termos de inibição; 

 Consumo de açúcar principalmente direcionado para a produção de 

etanol, com baixo ou nulo crescimento celular, especialmente durante o 

consumo de xilose, tendo em vista as condições empregadas nos 

experimentos (limitação de oxigênio e alta densidade celular). 

 

Devido à presença de dois substratos no meio, o crescimento celular foi 

dividido entre o crescimento celular causado por glicose ou por xilose. Para glicose, 

uma equação de Monod simples foi suficiente para ajustar os dados experimentais 

(Mulchandani e Luong, 1989). Já para a assimilação da xilose, com base nas 

observações experimentais destacadas anteriormente, um termo que considera a 

repressão causada pela glicose foi incluído, conforme já reportado em outros 

trabalhos em que foi utilizado um meio de cultura com múltiplas fontes de carbono 

(Kwon & Engler, 2005). Sendo assim, as Equações 2.11 e 2.12 descrevem as 

velocidades específicas de crescimento celular para cada fonte de carbono e a 

Equação 2.13 corresponde à velocidade considerando a mistura dos dois açúcares, 

baseado em trabalhos anteriores da literatura (Krishnan et al., 1999; Kwon & Engler, 

2005). 

 

𝜇𝐺𝑙𝑢 = 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
 (2.11) 

𝜇𝑋𝑦𝑙 = 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙
∙

1

1 + 𝑅 ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛 (2.12) 

𝜇𝑀𝑖𝑥 = 𝜇𝐺𝑙𝑢 + 𝜇𝑋𝑦𝑙  (2.13) 

 

Onde 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 são as velocidades específicas máximas de 

crescimento celular em glicose e xilose, respectivamente;  𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢 e 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙 as 

concentrações de glicose e xilose onde as velocidades específicas de crescimento 

são a metade da máxima, respectivamente; e 𝑅 e 𝑛 são parâmetros referentes à 

repressão por glicose no crescimento celular.  



70 
 

Analogamente, as velocidades específicas de produção de etanol 

considerando o consumo de glicose ou xilose e a mistura das duas fontes de carbono 

estão detalhadas nas Equações 2.14 a 2.16. As equações foram desenvolvidas com 

base nas mesmas observações feitas para o perfil de crescimento celular, com a 

inclusão do termo de repressão por glicose na produção de etanol a partir de xilose. 

 

𝜋𝐺𝑙𝑢 = 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′  (2.14) 

𝜋𝑋𝑦𝑙 = 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙
′ ∙

1

1 + 𝑅′ ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′ (2.15) 

𝜋𝑀𝑖𝑥 = 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝜋𝑋𝑦𝑙  (2.16) 

 

Onde 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 são as velocidades específicas máximas de 

produção de etanol em glicose e xilose, respectivamente;  𝐾′𝑆,𝐺𝑙𝑢 e 𝐾′𝑆,𝑋𝑦𝑙 as 

concentrações de glicose e xilose onde as velocidades específicas de produção são 

a metade da máxima, respectivamente; e 𝑅′ e 𝑛′ são parâmetros referentes à 

repressão por glicose na produção de etanol. 

Como discutido anteriormente, o consumo de açúcar foi direcionado 

principalmente para a formação de etanol, com baixo crescimento celular nas 

condições empregadas nos experimentos (limitação de oxigênio e alta densidade 

celular). Conforme proposto por Krishnan et al. (1999), as expressões para as 

velocidades específicas de consumo de glicose e xilose podem ser descritas pelas 

Equações 2.17 e 2.18, respectivamente, destacando o termo de repressão por glicose 

na equação de assimilação da xilose. 

 

𝜎𝐺𝑙𝑢 =
1

𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄
∙ 𝜋𝐺𝑙𝑢 (2.17) 

𝜎𝑋𝑦𝑙 =
1

𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄
∙ 𝜋𝑋𝑦𝑙 ∙ (

1

1 + 𝑅′′ ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′′) (2.18) 
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Onde 𝑅′′ e 𝑛′′ são termos referentes à repressão por glicose no consumo 

da xilose. A Tabela 2.3 apresenta uma comparação entre o modelo cinético 

desenvolvido no presente trabalho e outros modelos da literatura para a produção de 

etanol. Nos trabalhos de Andrade et al. (2007) e Phisaphalong et al. (2006), um 

modelo cinético dependente da temperatura foi proposto, porém para produção de 

etanol de primeira geração a partir de melaço de cana-de-açúcar, utilizando S. 

cerevisiae como microrganismo. Sendo assim, em ambos os trabalhos, uma única 

fonte de carbono foi considerada. Quanto às equações para velocidade específica de 

crescimento celular, os autores modificaram a equação de Monod, com a inclusão de 

termos referentes às inibições por substrato, etanol e células, diferentemente do que 

foi observado no presente trabalho nas faixas de concentrações atingidas nas 

fermentações. Para a produção de etanol, a expressão de Luedeking-Piret (Luedeking 

& Piret, 1959) foi utilizada por Andrade et al. (2007), enquanto Phisaphalong et al. 

(2006) propuseram uma equação de Monod modificada, novamente com a inclusão 

dos termos de inibição por substrato e por etanol. 

Já no contexto da produção de etanol de segunda geração, Farias et al. 

(2014), Krishnan et al. (1999) e Kwon & Engler (2005) propuseram modelos 

considerando a fermentação de substratos ricos em xilose, tanto como única fonte de 

carbono ou em misturas com outros açúcares, como glicose e celobiose. Nesses 

trabalhos, porém, a temperatura foi mantida constante, ou seja, não houve um estudo 

da influência da temperatura no desempenho fermentativo dos microrganismos. 

Novamente, a equação de Monod foi modificada com os termos de inibição para 

descrever crescimento celular (Farias et al., 2014; Krishnan et al., 1999) e formação 

de produto (Krishnan et al., 1999). A expressão de Luedeking-Piret também foi 

utilizada para descrever a formação de produto no trabalho de Kwon & Engler (2005). 

No contexto de múltiplas fontes de carbono compondo o substrato, os 

autores representam o efeito de repressão por glicose de formas diferentes. No 

trabalho de Kwon & Engler (2005), o termo de relativo à repressão por glicose é 

incluído no crescimento por xilose ou celobiose, de forma similar ao proposto no 

presente trabalho. Entretanto, no trabalho de Krishnan et al. (1999), as expressões 

para crescimento por glicose ou xilose são as mesmas, sendo que a influência da 

concentração de cada açúcar é levada em consideração na velocidade específica de 

crescimento na mistura. 
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Tabela 2.3 Comparação do modelo desenvolvido no presente estudo com modelos da literatura. 

Microrganismo 

Substrato 
Células Produto Substrato Referência 

S. passalidarum 

Glicose e xilose 

(Em função da 

temperatura) 

𝜇𝐺𝑙𝑢 = 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢

 

𝜇𝑋𝑦𝑙 = [𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

] [
1

1 + 𝑅𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛] 

𝜇𝑀𝑖𝑥 = 𝜇𝐺𝑙𝑢 + 𝜇𝑋𝑦𝑙 

𝜋𝐺𝑙𝑢 = 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾′𝑆,𝐺𝑙𝑢

 

𝜋𝑋𝑦𝑙 = [𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾′𝑆,𝑋𝑦𝑙

] [
1

1 + 𝑅′𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′] 

𝜋𝑀𝑖𝑥 = 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝜋𝑋𝑦𝑙 

𝜎𝐺𝑙𝑢 =
𝜋𝐺𝑙𝑢

𝑌𝑃/𝐺𝑙𝑢

 

𝜎𝑋𝑦𝑙 = [
𝜋𝑋𝑦𝑙

𝑌𝑃/𝑋𝑦𝑙

] [
1

1 + 𝑅′′𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′′] 

Presente estudo 

S. cerevisiae 

Melaço de cana 

(Em função da 

temperatura) 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠

𝑒𝑥𝑝(−𝐾𝐼𝑆) (1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

)
𝛼

(1 −
𝑋

𝑋𝑚𝑎𝑥

)

𝛽

 𝜋 = 𝑌𝑃/𝑋  𝜇 + 𝑚𝑃 𝜎 =
𝜇

𝑌𝑋/𝑆

+ 𝑚𝑋 
Andrade et al. 

(2007) 

S. cerevisiae 

Melaço de cana 

(Em função da 

temperatura) 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠 + (
𝑆2

𝐾𝐼
)

(1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

) 𝜋 = 𝜋𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠′ + (
𝑆2

𝐾𝐼′
)

(1 −
𝑃

𝑃′𝑚𝑎𝑥

) 𝜎 =
𝜇

𝑌𝑋/𝑆

+
𝜋

𝑌𝑃/𝑆

+ 𝑚𝑋 
Phisalaphong et 

al. (2006) 

S. stipitis 

Xilose 
𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠 + (
𝑆2

𝐾𝐼
)

(1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

)
𝛼

 𝜋 = 𝑌𝑃/𝑋  𝜇 + 𝑚𝑃 𝜎 =
𝜇

𝑌𝑋/𝑆

+ 𝑚𝑋 
Farias et al. 

(2014) 

S. cerevisiae 

Glicose e xilose 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠 + (
𝑆2

𝐾𝐼
)

(1 −
𝑃

𝑃𝑚𝑎𝑥

)
𝛼

 

𝜇𝑀𝑖𝑥 = (
𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝑆𝑋𝑦𝑙

 𝜇𝐺𝑙𝑢 +
𝑆𝑥𝑦𝑙

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝑆𝑋𝑦𝑙

 𝜇𝑋𝑦𝑙) 

𝜋 = 𝜋𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑠′ + (
𝑆2

𝐾𝐼′
)

(1 −
𝑃

𝑃′𝑚𝑎𝑥

)
𝛼′

 

𝜋𝑀𝑖𝑥 = 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝜋𝑋𝑦𝑙 

𝜎 =
𝜋

𝑌𝑃/𝑆

=
𝜇

𝑌𝑋/𝑆

+ 𝑚𝑋 Krishnan et al. 

(1999) 

C. lusitanieae 

Glicose, celobiose 

e xilose 

𝜇𝐺𝑙𝑢 = 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢

 

𝜇𝐶𝑒𝑙 = [𝜇𝐶𝑒𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝐶𝑒𝑙

𝑆𝐶𝑒𝑙 + 𝐾𝑆,𝐶𝑒𝑙

] [
1

1 + 𝑅𝐶𝑒𝑙𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛] 

𝜇𝑋𝑦𝑙 = [𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥

𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

] [
1

1 + 𝑅𝑋𝑦𝑙𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛] 

𝜇𝑀𝑖𝑥 = 𝜇𝐺𝑙𝑢 + 𝜇𝐶𝑒𝑙 + 𝜇𝑋𝑦𝑙 

𝜋𝐺𝑙𝑢 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝐺𝑙𝑢 

𝜋𝐶𝑒𝑙 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝐶𝑒𝑙 

𝜋𝑋𝑦𝑙 = 𝑌𝑃/𝑋 𝜇𝑋𝑦𝑙 

𝜋𝑀𝑖𝑥 = 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝜋𝐶𝑒𝑙 + 𝜋𝑋𝑦𝑙 

𝜎𝐺𝑙𝑢 =
𝜇𝐺𝑙𝑢

𝑌𝑋/𝐺𝑙𝑢

 

𝜎𝐶𝑒𝑙 =
𝜇𝐶𝑒𝑙

𝑌𝑋/𝐶𝑒𝑙

 

𝜎𝑋𝑦𝑙 =
𝜇𝑋𝑦𝑙

𝑌𝑋/𝑋𝑦𝑙

 

Kwon & Engler 

(2005) 
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As velocidades específicas de consumo de substrato são escritas em 

função das velocidades específicas de formação e dos respectivos fatores de 

conversão de substrato em produto, seja considerando a formação de etanol (𝜋 e 𝑌𝑃 𝑆⁄ )  

ou a formação de células (𝜇 e 𝑌𝑋 𝑆⁄ ), de forma similar ao presente trabalho. Sendo 

assim, apesar de algumas similaridades, cada conjunto de equação é específico para 

cada microrganismo, substrato e sistema de fermentação investigado, resultando em 

particularidades para cada caso, reforçando a importância do modelo cinético 

desenvolvido no presente trabalho. 

2.3.3 Estimação paramétrica e validação do modelo cinético 

Conforme relatado por Andrade et al. (2007), Pinheiro et al. (2017) e 

Phisalaphong et al. (2006) em relação aos parâmetros que compõem o modelo 

cinético (Equações 2.11-2.18), as velocidades específicas máximas de produção de 

etanol (𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥) e de crescimento celular (𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥) são os 

parâmetros cinéticos que variam em função da temperatura, sendo que os outros 

parâmetros podem ser mantidos fixos na faixa de temperatura estudada. Portanto, a 

influência da temperatura nesses quatro parâmetros pode ser descrita pela equação 

do tipo Arrhenius (Equação 2.9). Sendo assim, o modelo proposto é uma combinação 

de 13 equações (Equações 2.5-2.9 e 2.11-2.18), 16 parâmetros cinéticos (𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 

𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ , 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙, 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

′ , 𝑛, 𝑛′, 𝑛′′, 𝑅, 𝑅′, 𝑅′′, 𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄  e 

𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄ ), além de oito constantes das equações de Arrhenius para os quatro parâmetros 

dependentes da temperatura (𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥). 

Considerando a levedura S. passalidarum, selecionada para realização do 

processo de otimização paramétrica, os valores dos parâmetros cinéticos que foram 

mantidos constantes no modelo (𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ , 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙, 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

′ , 𝑛, 𝑛′, 𝑛′′, 𝑅, 𝑅′, 𝑅′′, 𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄  

e 𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄ ) e as constantes de Arrhenius para os parâmetros dependentes da 

temperatura são apresentados na Tabela 2.4. Esses valores foram obtidos após a 

função objetivo (Equação 2.10) ter diminuído mais de 98 % em relação ao seu valor 

inicial. 
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Tabela 2.4 Valores obtidos para os parâmetros não-dependentes da temperatura e para 

as constantes da equação de Arrhenius para os parâmetros dependentes da 

temperatura para a levedura S. passalidarum. 

Parâmetros cinéticos não-dependentes da 
temperatura 

 

Parâmetros cinéticos como funções 
de Arrhenius 

Parâmetro 

Constantes de Arrhenius 

𝑨 [𝒉−𝟏] 𝑩 [˚𝑪] 

𝑲𝑺,𝑮𝒍𝒖 

[𝒈𝒈𝒍𝒊𝒄𝒐𝒔𝒆 /𝑳] 

0.20 𝑹 

[𝑳/𝒈𝒈𝒍𝒊𝒄𝒐𝒔𝒆] 

67.53 𝝁𝑮𝒍𝒖,𝒎𝒂𝒙 0.0394 -39.6161 

𝑲′
𝑺,𝒈𝒍𝒖 

[𝑔𝑔𝑙𝑖𝑐𝑜𝑠𝑒  /𝐿] 

2.00 𝑹′ 

[𝑳/𝒈𝒈𝒍𝒊𝒄𝒐𝒔𝒆] 

0.57 𝝁𝑿𝒚𝒍,𝒎𝒂𝒙 786.59×103 -64.91×103 

𝑲𝑺,𝒙𝒚𝒍 

[𝒈𝒙𝒊𝒍𝒐𝒔𝒆 /𝑳] 

1.98 𝑹′′ 

[𝑳/𝒈𝒈𝒍𝒊𝒄𝒐𝒔𝒆] 

6.53×10-7 𝝅𝑮𝒍𝒖,𝒎𝒂𝒙 0.2200 -45.6330 

𝑲′
𝑺,𝑿𝒚𝒍 

[𝒈𝒙𝒊𝒍𝒐𝒔𝒆 /𝑳] 

7.00 𝒏 [- ] 1.00 𝝅𝑿𝒚𝒍,𝒎𝒂𝒙 0.2798 -49.4592 

𝒀𝑷 𝑮𝒍𝒖⁄  

[𝒈𝒆𝒕𝒂𝒏𝒐𝒍/𝒈𝒈𝒍𝒊𝒄𝒐𝒔𝒆] 

0.34 𝒏′ [- ] 1.00    

𝒀𝑷 𝑿𝒚𝒍⁄  

[𝒈𝒆𝒕𝒂𝒏𝒐𝒍/𝒈𝒙𝒊𝒍𝒐𝒔𝒆] 

0.36 𝒏′′ [- ] 1.00    

 

A Figura 2.2 mostra os perfis de 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 e 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 em 

função da temperatura, como funções de Arrhenius. A velocidade específica máxima 

de crescimento celular por xilose foi próxima a zero para as temperaturas avaliadas, 

o que é consistente com as observações experimentais detalhadas a partir da Figura 

2.1, conforme discutido na seção 2.3.1. Considerando a velocidade específica máxima 

de crescimento por glicose, observa-se um aumento com a temperatura, como já foi 

reportado por Rivera et al. (2017) e Andrade et al. (2007) na mesma faixa de 

temperatura para a levedura S. cerevisiae. Os valores obtidos para as velocidades 

específicas máximas de crescimento corroboram o que foi observado 

experimentalmente, uma vez que um baixo crescimento celular foi registrado em todas 

as temperaturas avaliadas, o qual ocorreu, principalmente, na fase de assimilação da 

glicose. Em relação à formação de etanol, pode-se observar que as velocidades 

específicas máximas de produção a partir de xilose são levemente maiores que a partir 

de glicose, indicando que a levedura produziu etanol mais rapidamente a partir da 

xilose nas condições empregadas neste trabalho. Para ambas as fontes de carbono 

nota-se um aumento com a temperatura. 
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Figura 2.2 Velocidades específicas máximas de crescimento celular e de produção de 

etanol como função da equação de Arrhenius para xilose e glicose. 

 

 

A Tabela 2.5 apresenta uma comparação entre os valores obtidos para os 

parâmetros no presente trabalho e outros trabalhos da literatura, apresentados na 

Tabela 2.3. Cabe ressaltar que, na tabela apresentada, foram incluídos para 

comparação apenas os parâmetros cinéticos que compõem o modelo apresentado no 

presente trabalho. 
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Tabela 2.5 Comparação entre os valores de parâmetros obtidos no presente trabalho com trabalhos da literatura. 

*- Significa que o parâmetro em questão não compõe o referente modelo.

Parâmetro Presente estudo 
Andrade et al. 

(2007) 

Phisaphalong 

et al. (2006) 

Farias et 

al. (2014) 

Krishnan et al. 

(1999) 

Kwon & Engler 

(2005) 

𝑲𝑺 [𝒈𝑹𝑺 ⋅ 𝑳−𝟏] 
0,20 (Glicose) 

1,98 (Xilose) 
4,1 50-500 1,67 

0,57 (Glicose) 
3,40 (Xilose) 

0,30 (Glicose) 
0,20 (Celobiose) 

0,70 (Xilose) 

𝑲′𝑺 [𝒈𝑹𝑺 ⋅ 𝑳−𝟏] 
2,00 (Glicose) 

7,00 (Xilose) 
-* 50-90 - 

1,34 (Glicose) 
3,40 (Xilose) 

- 

𝑹 [-] 67,53 (Xilose) - - - - 
50 (Celobiose) 

50 (Xilose) 

𝑹′[-] 0,57 (Xilose) - - - - - 

𝑹′′ [-] 6,53×10-7 (Xilose) - - - - - 

𝒏 [-] 
1 - - - - 1 

𝒏′ [-] 
1 - - - - - 

𝒏′′ [-] 
1 - - - - - 

𝒀𝑷 𝑺⁄  [𝒈𝒆𝒕𝒉 ⋅ 𝒈𝑨𝑹
−𝟏] 

0,34 (Glicose) 

0,37 (Xilose) - 0,30-0,55 - - 
0,47 (Glicose) 

0,49 (Celobiose) 
0,08 (Xilose) 

𝝁𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏] 
0,009-0,011 (Glicose) 

0,000-0,000 (Xilose) 0,2-0,43 0,10-0,78 0,232 
0,66 (Glicose) 
0,20 (Xilose) 

0,38 (Glicose) 
0,10 (Celobiose) 

0,01 (Xilose) 

𝝅𝒎𝒂𝒙 [𝒈𝒆𝒕𝒉 ⋅ 𝒈𝒄𝒆𝒍𝒍
−𝟏 ⋅ 𝒉−𝟏] 

0,038-0,052 (Glicose) 

0,042-0,060 (Xilose) - 3,3-5,5 - 
2,00 (Glicose) 
0,25 (Xilose) 

- 
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Os valores para os parâmetros 𝑛, 𝑛′ e 𝑛′′foram mantidos em 1,0, assim 

como no trabalho de Kwon & Engler (2005). Os valores das constantes de saturação 

(𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ , 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙 and 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

′ ) estão dentro dos limites para que o sistema seja 

fisicamente consistente, considerando a concentração das fontes de carbono no meio 

de cultura. Considerando a repressão por glicose, o valor encontrado para 𝑅 se 

aproxima dos valores relatados por Kwon & Engler (2005), porém para a levedura 

Candida lusitaniae. Esse valor sugere que o crescimento celular a partir de xilose é 

altamente reprimido pela glicose, evidenciado nas primeiras 10 h de fermentação em 

todas as temperaturas avaliadas. Cabe ressaltar que, sendo este o primeiro trabalho 

que apresenta um modelo cinético para a levedura S. passalidarum com xilose e 

glicose como fontes de carbono, os valores para 𝑅, 𝑅’ e 𝑅′′ não foram relatados 

anteriormente na literatura, impossibilitando uma comparação. 

Como é possível observar na Tabela 2.5, as velocidades específicas 

máximas de crescimento celular estimadas no presente estudo, tanto para glicose 

quanto para xilose, são muito inferiores aos valores obtidos nos outros trabalhos 

apresentados, tendo em vista o baixo crescimento celular registrado devido às 

condições empregadas nas fermentações, como previamente discutido. 

Sendo assim, as comparações entre os dados experimentais e os valores 

obtidos a partir do modelo para as concentrações de células, glicose, xilose e etanol 

são apresentadas na Figura 2.3. Pode-se observar que o modelo descreve 

satisfatoriamente as fermentações nas temperaturas usadas para calibrar o modelo, 

isto é, 26, 27, 30 e 32 oC. A Tabela 2.6 mostra detalhadamente os valores de 𝑟2 para 

cada componente descrito pelo modelo. Os resultados confirmam que o modelo pode 

prever o comportamento do sistema fermentativo investigado neste estudo. A Figura 

2.3c corresponde à validação do modelo, realizada com a fermentação a 28 oC. Em 

relação à validação, foi obtido um valor global para 𝑟2 superior a 0,95, o que indica 

que o modelo foi capaz de prever a tendência das concentrações para o teste de 

validação. Em geral, conclui-se que o modelo representa satisfatoriamente os perfis 

para biomassa celular, glicose, xilose e etanol ao longo do tempo de fermentação. 

Além disso, o modelo previu as concentrações finais de etanol e célula, bem como o 

tempo de depleção de glicose e o início do consumo de xilose, levando em 

consideração o efeito da repressão por glicose. 
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Figura 2.3 Observações experimentais e valores previstos pelo modelo para as 

concentrações de biomassa celular, glicose, xilose e etanol nas temperaturas 

estudadas para S. passalidarum (a) 26 oC; (b) 27 oC; (c) 28 oC (validação); (d) 30 oC; e 

(e) 32 oC. 
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Tabela 2.6 Coeficiente de correlação de Pearson (r2) para as temperaturas usadas na 

calibração e validação do modelo para S. passalidarum. 

Temperatura (oC) 
𝒓𝟐 

Célula Glicose Xilose Etanol 

26 0,935 0,991 0,997 0,998 

27 0,918 0,989 0,984 0,991 

28 (Validação) 0,945 0,966 0,942 0,983 

30 0,856 0,991 0,987 0,996 

32 0,931 0,998 0,994 0,999 

 

A Figura 2.4 mostra a comparação dos valores de RMSE obtidos para as 

temperaturas investigadas (calibração e validação) para as concentrações de célula, 

glicose, xilose e etanol, para S. passalidarum. Os resultados indicam que o conjunto 

de equações que compõem o modelo cinético pode ser usado para descrever a 

dinâmica da fermentação em batelada nas condições empregadas neste estudo, ou 

seja, produção de etanol a partir de uma mistura de xilose e glicose sob alta densidade 

celular em função da temperatura, na faixa compreendida entre 26 e 32 oC para S. 

passalidarum. O modelo descreve satisfatoriamente o comportamento de biomassa 

celular, etanol e glicose, destacando que valores de RMSE obtidos nesta análise 

foram inferiores aos os relatados por Pinheiro et al. (2017). Em relação às 

concentrações de xilose, os valores de RMSE são mais altos, sendo que, nesse caso, 

o modelo é melhor ajustado nos extremos do processo (tempo inicial e final de 

fermentação), conforme observado na Figura 2.3. 
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Figura 2.4 RMSE para as temperaturas usadas na calibração e validação do modelo 

para S. passalidarum. 

 

 

Ao realizar uma projeção em 3D para simular a produção de etanol em 

função do tempo e da temperatura usando o modelo desenvolvido (Figura 2.5), 

melhores resultados de produtividade volumétrica foram obtidos em temperaturas 

entre 30 e 32 oC, uma vez que, nessa faixa de temperatura, menos tempo é necessário 

para que a levedura consuma todo o açúcar e atinja o máximo título de etanol, o que 

está de acordo com a influência da temperatura nas velocidades específicas máximas 

de produção de etanol (Figura 2.2). Como pode ser observado na Figura 2.5, para 

uma condição inicial fixa de simulação para todas as temperaturas (xilose, 70 g/L; 

glicose, 30 g/L; célula, 20 g/L), S. passalidarum pode esgotar toda a fonte de carbono 

em 38 h a 30 oC, atingindo valores de 𝑄𝑃 próximos a 1,00 g/L.h. Por outro lado, quando 

a temperatura diminui para 26 oC, a produtividade é afetada negativamente, sendo 

necessário um maior tempo para o consumo completo dos açúcares. Estes resultados 

estão de acordo com as observações experimentais (Tabela 2.3), em que as maiores 

produtividades foram atingindas para as temperaturas de 30 e 32 oC, sem diferença 

significativa entre elas. 
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Figura 2.5 Projeção 3D obtida através da simulação do modelo proposto, mostrando a 

formação de etanol em função do tempo e da temperatura. As condições iniciais foram: 

glicose, 30 g/L; xilose, 70 g/L; e célula, 20 g/L. 

 

2.4 CONSIDERAÇÕES FINAIS 

Nas condições de fermentação empregadas, a levedura S. passalidarum 

apresentou um desempenho superior a S. stipitis em termos de produção de etanol, 

com menores tempos necessários para completa exaustão dos açúcares, maiores 

títulos de etanol obtidos e, consequentemente, maiores produtividades volumétricas 

registradas. Em relação ao modelo cinético desenvolvido, as equações propostas 

descreveram de forma satisfatória o processo de fermentação em batelada sob alta 

densidade para a levedura S. passalidarum, na faixa de temperatura de 26 a 32 oC, a 

partir de um substrato misto (xilose e glicose). Através da simulação do modelo, foi 

possível concluir que maiores produtividades volumétricas de etanol podem ser 

atingidas em temperaturas entre 30 e 32 oC. 
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3. CAPÍTULO 3: AVALIAÇÃO DO EFEITO DA TEMPERATURA 
NA ADAPTAÇÃO FISIOLÓGICA DA LEVEDURA S. 
passalidarum SUBMETIDA AO PROCESSO MELLE-BOINOT 
PARA PRODUÇÃO DE ETANOL DE SEGUNDA GERAÇÃO 

 
 

Neste capítulo, são apresentados os resultados de diferentes estratégias 

de variação de temperatura aplicadas a um sistema de fermentações em batelada 

alimentada com reciclo de células para a levedura S. passalidarum. Nesse sentido, 

foram realizadas fermentações sequenciais com a temperatura mantida constante ao 

longo dos ciclos (30 oC), bem como fermentações com decréscimo de temperatura ao 

longo dos ciclos (de 30 a 26 oC), baseado em resultados anteriores obtidos pelo grupo 

de pesquisa para as leveduras S. stipitis (Santos et al., 2016) e S. passalidarum 

(Nakanishi et al., 2017). O desempenho fermentativo do microrganismo foi avaliado 

frente aos diferentes esquemas de temperatura, bem como ao sistema de reciclo de 

células empregado. Através do desenvolvimento e aplicação de um modelo 

matemático para descrever as fermentações em questão, foi possível investigar os 

efeitos do reciclo celular na evolução dos parâmetros cinéticos. Parte dos resultados 

obtidos foi submetida em forma de artigo para a revista Renewable Energy, sob o título 

“Temperature impact evaluation on physiological adaptation of Spathaspora 

passalidarum throughout the Melle-Boinot process for second-generation ethanol 

production”, desenvolvido em colaboração com o aluno de doutorado Thiago Neitzel. 
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3.1 INTRODUÇÃO 

A configuração de fermentação denominada Melle-Boinot é usada em 

cerca de 75 % das usinas de etanol de primeira geração no Brasil, caracterizando um 

processo bem estabelecido (Basso et al, 2008; Basso et al., 2012). No entanto, há 

poucos estudos na literatura quando se trata da aplicação dessa estratégia na 

produção de etanol de segunda geração a partir de biomassa lignocelulósica. Em 

suma, o processo Melle-Boinot consiste em uma etapa de propagação da levedura 

para obtenção de alta concentração de biomassa celular, inoculação de 1/3 do volume 

da dorna de fermentação com o creme de levedura obtido e execução da fermentação 

anterior, inicialmente em modo batelada alimentada, seguida de fermentação em 

batelada para exaustão dos açúcares. Ao término da fermentação, o creme de 

levedura é separado do vinho fermentado por centrifugação, sendo submetido a um 

tratamento com ácido sulfúrico diluído para reutilização na etapa de fermentação 

subsequente (Lopes et al., 2016), como mostrado na Figura 3.1. A configuração Melle-

Boinot representa uma boa alternativa para otimização do processo, uma vez que 

reduz significativamente o tempo de fermentação e os custos associados à 

preparação do inóculo (Basso et al., 2012; Santos et al., 2016; Nakanishi et al., 2017). 

Outra estratégia para aumentar a produção de etanol é a queda de 

temperatura ao longo dos ciclos de fermentação, também criada para ser aplicada na 

produção de etanol de primeira geração (Dias et al., 2007). No entanto, um estudo 

recente demonstrou que essa estratégia também pode ter efeitos positivos quando 

utilizada para obtenção de etanol de segunda geração por leveduras não-

convencionais, como S. stipitis (Santos et al., 2016) e S. passalidarum (Nakanishi et 

al., 2017). No trabalho de Santos et al. (2016), foram realizadas cinco fermentações 

sequenciais em batelada de um meio sintético composto por xilose e glicose, todas a 

30 oC, em comparação a cinco ciclos com decréscimo de temperatura de 1 oC a cada 

ciclo, de 30 a 26 oC. Como resultado, os autores observaram que, através do 

decaimento de temperatura, houve um aumento no percentual de xilose consumida 

em comparação à temperatura fixa (81,13 e 27,1% de xilose consumida no último 

ciclo, respectivamente), além de incrementos na produtividade volumétrica (1,53 e 

0,81 g/L.h no último ciclo, respectivamente). 

Baseado nesses resultados, no trabalho de Nakanishi et al. (2017), as 

fermentações em batelada alimentada com reciclo de células foram realizadas apenas 
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sob a estratégia de decaimento de temperatura (30 a 27 oC), sem comparação com 

uma temperatura constante ao longo dos ciclos, ou seja, não foi possível concluir se 

a melhora do desempenho se deu pelo decréscimo da temperatura ou pelo próprio 

efeito do reciclo celular para a levedura S. passalidarum. Além disso, os autores 

utilizaram um hidrolisado celulósico rico em glicose nas fermentações, diferentemente 

do foco do presente trabalho, que é a fermentação de substratos ricos em pentoses. 

Vale ressaltar que, através dos resultados obtidos no Capítulo 2 do presente trabalho, 

para uma única fermentação em batelada de substrato misto de xilose e glicose 

utilizando a levedura S. passalidarum sob alta densidade celular, temperaturas de 

trabalho próximas a 30 oC resultaram em melhores desempenhos, com maiores 

produtividades volumétricas em etanol. 

Sendo assim, o principal objetivo do presente trabalho foi investigar os 

benefícios da utilização do processo de fermentação Melle-Boinot na produção de 

etanol de segunda geração por S. passalidarum, utilizando como substrato um meio 

majoritariamente composto por xilose, porém com concentrações de glicose. Para 

elucidar o efeito da estratégia de decaimento da temperatura e a adaptação do 

microrganismo ao longo dos reciclos celulares, foram realizadas fermentações em 

duas condições: temperatura de 30 oC mantida fixa em todos os ciclos; e decaimento 

da temperatura de 1 oC a cada ciclo, com o primeiro ciclo a 30 oC e o último a 26 oC. 

Além disso, para compreender a evolução da cinética de fermentação promovida pela 

aplicação de reciclo, foi aplicado um modelo matemático para fermentações em modo 

batelada alimentada, permitindo a estimação e comparação dos parâmetros cinéticos 

a cada ciclo. Assim como no Capítulo 2, os experimentos foram realizados utilizando 

um substrato sintético, para evitar a influência de outros compostos presentes em 

hidrolisados hemicelulósicos no desenvolvimento do modelo matemático e na 

elucidação da cinética. 
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Figura 3.1 Configuração da fermentação Melle-Boinot aplicada no presente estudo. 
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3.2 MATERIAL E MÉTODOS 

3.2.1 Microrganismo, pré-inóculo, inóculo e propagação celular 

 A levedura Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 foi submetida às 

etapas de pré-inóculo, inóculo e propagação celular para obtenção de creme de 

levedura de alta densidade conforme previamente detalhado nas seções 2.2.1 e 2.2.2. 

O creme de levedura obtido foi então submetido às fermentações subsequentes. 

3.2.2 Fermentações em modo batelada alimentada com reciclo de células em 

diferentes estratégias de variação de temperatura 

As fermentações em batelada alimentada foram realizadas conforme o 

protocolo de Nakanishi et al. (2017). Após a propagação celular, o creme de levedura 

foi transferido para biorreatores de 1,4 L (New Brunswick, Bioflo® 115), 

correspondendo a 1/3 (v/v) (300 mL) do volume de trabalho final (900 mL). A 

concentração celular no início do processo foi de 90 g/L e de, aproximadamente, 

30 g/L ao final das fermentações. 

Em seguida, o meio de cultura foi alimentado por 20 h a uma vazão de 

30 mL/h por bomba peristáltica (modelo peristáltico Watson-Marlow® 114DV). Sendo 

assim, após 20 h, 600 mL de substrato foram introduzidos no reator. Após esse tempo, 

a fermentação foi estendida por 4 h em modo batelada, totalizando 24 h de 

fermentação. A composição média do meio de cultivo alimentado entre todos os ciclos 

de fermentação realizados é mostrada na Tabela 3.1. Durante a fermentação, um fluxo 

de ar de 0,1 vvm e uma agitação de 200 rpm foram mantidos fixos.  

 

Tabela 3.1 Composição média do meio de fermentação para produção de etanol a partir 

de xilose e glicose por S. passalidarum em batelada alimentada. 

Componentes Concentração (g/L) 

Glicose 43 

Xilose 97 

Extrato de Levedura 3 

MgSO4.7H2O 1 

Ureia 2,3 
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Conforme previamente mencionado, foram estudadas duas condições de 

temperatura, todas realizadas em triplicata: A) cinco fermentações sequenciais em 

batelada alimentada com reciclo de células a 30 ºC em todos os ciclos; e B) cinco 

fermentações sequenciais em batelada alimentada com reciclo de células com 

diminuição da temperatura em 1 ºC a cada ciclo, iniciando em 30 ºC e terminando em 

26 ºC. 

Como mostrado na Figura 3.1, ao final de cada ciclo de fermentação, o 

vinho fermentado foi drenado do biorreator por uma bomba peristáltica (modelo 

peristáltico Watson-Marlow® 114DV) e centrifugado a 11970 ×g por 20 min a 4 oC. 

Em seguida, o creme de levedura foi transferido de volta ao biorreator para a 

realização de um tratamento ácido, o qual foi realizado conforme protocolo descrito 

em Santos et al. (2016), com a ressuspensão do creme de levedura em água e H2SO4 

(2,0 M), reduzindo seu pH para 2,5. Durante esta etapa, a temperatura foi mantida em 

30 ºC, com 200 rpm de agitação e 0,5 vvm de aeração, por 30 min. Após esse tempo, 

foram realizadas duas centrifugações a 11970 ×g por 20 min a 4 ºC: uma para 

remoção do ácido, seguida da ressuspensão das células em água estéril para 

eliminação do ácido residual, com uma segunda centrifugação para remoção da água 

ácida residual. Após uma nova ressuspensão em água estéril, o creme de levedura 

foi reintroduzido no biorreator para iniciar um novo ciclo de fermentação. 

3.2.3 Metodologia analítica 

Concentrações de levedura foram medidas por análises gravimétricas em 

triplicata, onde 1,5 mL de cada amostra foram submetidos a centrifugação (15871 ×g 

por 5 min), ressuspendidas duas vezes em água destilada e encaminhadas a um forno 

secador de biomassa a 80 oC. A viabilidade celular foi determinada através de 

microscopia óptica com lente objetiva de 40X, considerando células viáveis e não-

viáveis. A contagem foi efetuada por câmara de Neubauer e azul de metileno foi usado 

para diferenciar células vivas das mortas. 

Análises de glicose, xilose, xilitol e etanol foram determinadas por 

cromatografia líquida de alta performance (HPLC) (Agilent Infinity 1260, Santa Clara, 

CA, USA). Amostras foram filtradas através de um filtro de PVDF Millex 22 µm, e o 

filtrado foi injetado no sistema HPLC. Compostos foram separados com Aminex HPX 

87H (300 7,8 mm, BIO-RAD, Hercules, CA) a 35 oC usando H2SO4 5 mM como fase 

móvel a uma taxa de 0,6 mL/min. 
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3.2.4 Cálculo dos parâmetros de fermentação 

 Para avaliar o desempenho fermentativo da levedura S. passalidarum, a 

produtividade volumétrica de etanol (𝑄𝑃, g/L.h), o fator de conversão (observável) de 

substrato em etanol (𝑌𝑃 𝑆⁄ , g/g), o rendimento em etanol considerando o substrato 

consumido (𝜂, %) e o rendimento em etanol considerando o total de substrato 

alimentado (𝜂′, %) foram calculados de acordo com as Equações 3.1-3.4, 

respectivamente, para todos os ciclos de fermentação. 

 

𝑸𝑷 =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝒕𝒇
 (3.1) 

𝒀𝑷 𝑺⁄ =
𝑷 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
 (3.2) 

𝜼 =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
.

𝟏𝟎𝟎

𝟎. 𝟓𝟏𝟏
 (3.3) 

𝜼′ =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎
.

𝟏𝟎𝟎

𝟎. 𝟓𝟏𝟏
 (3.4) 

3.2.5 Análise estatística 

Os valores de concentrações e parâmetros cinéticos descritos acima foram 

submetidos à análise de variância (ANOVA) e as médias comparadas pelo teste de 

Tukey (p <0,05), utilizando o software Origin Pro 8.1. 

3.2.6 Modelagem matemática 

Para uma fermentação realizada em modo batelada alimentada, o balanço 

de massa para biomassa celular, substrato e produto (etanol) é descrito pelas 

Equações 3.5-3.7, respectivamente. 
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𝒅𝑿

𝒅𝒕
= (µ − 𝑫)𝑿 (3.5) 

𝒅𝑺

𝒅𝒕
= 𝑫(𝑺𝒎 − 𝑺) − 𝝈. 𝑿 (3.6) 

𝒅𝑷

𝒅𝒕
= 𝝅. 𝑿 − 𝑫. 𝑷 (3.7) 

Onde µ, 𝜎 e 𝜋 representam as velocidades específicas de crescimento 

celular, consumo de substrato e produção de etanol, respectivamente, 𝑆𝑚 a 

concentração de substrato na corrente de alimentação e  𝐷 (ℎ−1) a velocidade 

específica de alimentação do sistema, calculado através da Equação 3.8. 

 

𝑫 =
𝑭

𝑽
 (3.8) 

Onde 𝐹 (𝐿/ℎ) é a vazão da corrente de alimentação (nesse caso, 0,03 L/h) 

e 𝑉 (𝐿) é o volume do meio de fermentação no reator a cada instante. 

Para a elaboração do modelo matemático descrevendo o sistema de 

fermentação investigado, foram propostas equações a partir das observações 

experimentais para célula, substrato e etanol, cujo detalhamento é apresentado na 

seção 3.3.2. Os trabalhos de modelagem matemática e determinação paramétrica 

foram realizados através do software Microsoft Excel 2013, cujo detalhamento é 

apresentado na seção 3.3.2. 

Para avaliar o ajuste do modelo, a raiz do erro quadrático médio (RMSE - 

root-mean-squared error, em inglês) (Equação 3.9) foi utilizada. 

 

𝑅𝑀𝑆𝐸 = √(∑(𝑦(𝑡𝑖) − 𝑦(𝑡𝑖))
2

𝑖=𝑡𝑓

𝑖=𝑡0

) (
1

𝑛𝑝
)  (3.9) 
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3.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

3.3.1 Comparação entre as fermentações a partir de parâmetros fermentativos 

A Figura 3.2 mostra as concentrações de xilose, glicose, etanol, xilitol e 

biomassa celular para as duas estratégias de temperatura estudadas ao longo dos 

cinco ciclos de fermentação. 

 

Figura 3.2 Concentrações de glicose, xilose, etanol, xilitol e células ao longo do tempo 

para as fermentações em batelada alimentada com reciclo de células para: (A) 

Temperatura fixa de 30 oC; (B) Decréscimo de temperatura de 30 a 26 oC. 
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Como pode ser observado, os perfis de concentrações obtidos são 

semelhantes para os dois esquemas de temperatura investigados. No caso da glicose, 

este açúcar é prontamente consumido em todos os ciclos de fermentação, resultando 

em uma concentração nula em todos os pontos amostrados, consequência do 

consumo preferencial deste açúcar pela levedura S. passalidarum. Já no caso da 

xilose, há um aumento contínuo na porcentagem de consumo ao longo dos ciclos, 

conforme mostrado na Tabela 3.2.  

No primeiro ciclo, parte da xilose consumida foi convertida em xilitol, 

produzindo uma concentração média de 7,08 g/L desse subproduto entre as duas 

condições (30 oC e decréscimo de 30 até 26 oC). No entanto, a produção de xilitol 

diminuiu ciclo a ciclo, sendo praticamente nula nos ciclos 4 e 5 para ambos os 

processos. Na via de assimilação da xilose reportada para a levedura S. passalidarum, 

a xilose é reduzida a xilitol pela enzima xilose-redutase (XR), que é então oxidada a 

D-xilulose pela enzima xilitol-desidrogenase (XDH). Embora a XDH tenha uma 

dependência exclusiva da coenzima NAD+, é reportado na literatura que S. 

passalidarum possui dois genes ativos diferentes para expressar a enzima XR (genes 

XYL1.1 e XYL1.2), sendo o primeiro estritamente dependente de NADPH e o segundo, 

embora use as duas coenzimas, com preferência por NADH (Wohlbach et al., 2011; 

Ferreira et al., 2011). O uso de NADPH reflete em insuficiente regeneração de NAD+, 

causando desequilíbrio redox e, consequentemente, interrupção da via de 

fermentação da xilose, com acúmulo de xilitol em detrimento da produção de etanol 

(Jin et al., 2004). Assim, com a diminuição do acúmulo de xilitol observado ao longo 

dos ciclos, uma possível explicação é que, ao longo dos ciclos, houve um aumento da 

atividade enzimática da XR com preferência pelo cofator NADH, diminuindo o 

desequilíbrio redox. 
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Tabela 3.2 Valores de rendimentos, produtividade volumétrica, consumo de glicose, consumo de xilose, título em etanol e 

concentrações de xilitol ao final de cada ciclo de fermentação. 

Ciclo 
Rendimento 

% 
Rendimento* 

% 
Produtividade 

g/L.h 
Consumo de glicose 

% 
Consumo de xilose 

% 
Título de etanol 

g/L 
Xilitol 

g/L 

Condição A – Temperatura fixa de 30 ºC 

1 77,20 ± 1,74a 68,87 ± 3,17a 1,34 ± 0,01a 100,00 ± 0,00a 84,02 ± 3,05ª 33,29 ± 0,88a 7,07 ± 1,73a 

2 77,84 ± 0,62a 66,98 ± 2,96a 1,29 ± 0,07a 100,00 ± 0,00a 80,40 ± 6,80a 32,64 ± 1,75a 4,20 ± 0,03a 

3 81,95 ± 3,63a 81,53 ± 3,65a 1,58 ± 0,07a 100,00 ± 0,00a 99,40 ± 0,13a 39,47 ± 0,70a 2,88 ± 0,42a 

4 79,25 ± 1,56a 79,05 ± 1,58a 1,55 ± 0,00a 100,00 ± 0,00a 99,31 ± 0,14a 38,16 ± 0,20a 0,64 ± 0,04a 

5 91,16 ± 7,03a 90,75 ± 6,95a 1,79 ± 0,13a 100,00 ± 0,00a 99,52 ± 0,25a 44,46 ± 3,56a 1,19 ± 0,87a 

Condição B – Decréscimo de temperatura (30, 29, 28, 27 e 26 ºC) 

1 75,91 ± 0,15a 62,94 ± 0,96a 1,23 ± 0,04a 100,00 ± 0,00a 74,89 ± 2,18b 30,60 ± 0,97a 7,09 ± 0,36a 

2 81,51 ± 0,46b 68,39 ± 0,57a 1,31 ± 0,04a 100,00 ± 0,00a 76,68 ± 0,41a 33,16 ± 0,64a 4,39 ± 0,16a 

3 81,85 ± 2,70a 81,42 ± 2,62a 1,59 ± 0,17a 100,00 ± 0,00a 99,51 ± 0,17a 39,45 ± 1,84a 3,14 ± 0,15a 

4 84,04 ± 1,51a 83,72 ± 1,46a 1,61 ± 0,05a 100,00 ± 0,00a 99,45 ± 0,06a 40,31 ± 0,51b 0,58 ± 0,14a 

5 82,92 ± 4,35a 82,61 ± 4,31a 1,66 ± 0,08a 100,00 ± 0,00a 99,46 ± 0,04a 41,04 ± 1,74a 0,17 ± 0,01a 

Os dados foram submetidos à análise de variância (ANOVA) e as médias comparadas pelo teste de Tukey (p <0,05), pelo software Origin Pro 8.1. 
Letras diferentes indicam diferença significativa entre os grupos de parâmetros no mesmo ciclo de fermentação para as diferentes condições em estudo. 
*Para o cálculo desse rendimento, foi considerado todo o substrato alimentado no reator. 
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Conforme mostrado na Tabela 3.2, o aumento na porcentagem de consumo 

de xilose e a redução no acúmulo de xilitol resultou em uma maior produção de etanol 

ao longo dos ciclos. Consequentemente, houve um aumento no rendimento e na 

produtividade em etanol, conforme destacado na Figura 3.3. O mesmo 

comportamento pôde ser observado em um estudo de Wang et al. (2017) durante 

cinco ciclos de fermentação realizados com S. cerevisiae apenas em glicose. 

Conforme reportado pelos autores, a adoção do reciclo de células resultou em 

aumentos na produtividade volumétrica na velocidade específica de produção de 

etanol de 43,1 e 42,7 %, respectivamente. Conforme demonstrado pela análise 

estatística apresentada na Tabela 3.2, as duas estratégias de temperatura 

apresentaram rendimento e produtividade estatisticamente iguais comparados ciclo a 

ciclo a 95% de confiança, resultado evidenciado pelo gráfico apresentado na 

Figura 3.3. 

 

Figura 3.3 Valores de rendimento e produtividade volumétrica de etanol para todos os 

ciclos nas duas condições de temperatura investigadas - (A) Temperatura fixa de 30 oC; 

(B) Decréscimo de temperatura de 30 a 26 oC. 

 
*Para o cálculo desse rendimento, foi considerado todo o substrato alimentado no reator. 
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Dessa forma, através dos resultados obtidos, pode-se concluir que a 

melhora no desempenho fermentativo da levedura S. passalidarum ocorreu pela 

adaptação do microrganismo devido ao reciclo celular, e não pelo efeito da 

temperatura em si. Independentemente do esquema de variação de temperatura 

adotado, a fermentação em batelada alimentada com reciclo de células se mostrou 

uma estratégia promissora para o aumento da produção de etanol a partir de um 

substrato rico em xilose, com uma melhora significativa nos parâmetros de processo 

do primeiro ao último ciclo, atingindo até 90,75 ± 6,95 % de rendimento, 

1,79 ± 0,13 g/L.h de produtividade volumétrica de etanol, com um título máximo de 

etanol de 44,46 ± 3,56 g/L. Se observarmos apenas a condição A, esses números 

correspondem a um aumento de, aproximadamente, 32, 34 e 34 %, respectivamente, 

quando comparados ao primeiro ciclo. Além disso, em comparação às fermentações 

em batelada apresentadas no Capítulo 2, esses resultados também representam um 

importante avanço, uma vez que, conforme discutido no capítulo indicado, os maiores 

rendimentos e produtividades obtidos foram de 72,04 ± 0,41 % e 0,8674 ± 0,0027 

g/L.h, respectivamente. 

Até onde sabemos, o único estudo que obteve maiores títulos de etanol em 

meio sintético por S. passalidarum foi realizado por Su et al. (2015), atingindo 

concentrações finais de etanol entre 48 e 58 g/L. Entretanto, o tempo de fermentação 

foi de 120 h, muito superior a cada ciclo realizado no presente estudo (24 h). Sendo 

assim, apesar da maior quantidade de etanol obtida, a produtividade volumétrica de 

etanol obtida pelos autores foi inferior (0,84 g/L.h) aos valores obtidos no último ciclo 

de cada condição do presente estudo, conforme mostrado na Tabela 3.2, enfatizando 

os importantes resultados obtidos através da aplicação do processo Melle-Boinot na 

levedura S. passalidarum. 

Portanto, em comparação a outros trabalhos da literatura com foco na 

produção de etanol a partir de pentoses por S. passalidarum, os resultados aqui 

apresentados representam uma melhora substancial no processo de fermentação. 

Cabe ressaltar que o uso de leveduras não-convencionais no processo industrial pode 

ser benéfico quando comparado a organismos geneticamente modificados. O uso de 

organismos geneticamente modificados pode se tornar inviável devido à necessidade 

de meios de cultura mais complexos, aumentando os custos do processo (Silva et al., 

2007; Schmidell, 2001; Li et al., 2015). Além disso, algumas modificações genéticas 

requerem um sistema de contenção para evitar vazamento do microrganismo ao meio 
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ambiente, elevando os riscos e, consequentemente, os custos de instalação e 

operação (BRASIL, 2018; BRASIL, 2006). 

Apesar da grande similaridade entre as condições A (temperatura fixa de 

30 oC) e B (decréscimo de temperatura), conforme previamente discutido, a condição 

A se mostra mais interessante do ponto de vista econômico, considerando que a 

fermentação alcoólica é um processo exotérmico e, segundo Abdel-banat e Hoshida 

(2013), um aumento de 5 oC na temperatura de fermentação pode diminuir 

drasticamente o custo de energia, uma vez que o controle do processo em 

temperaturas mais baixas é mais custoso. 

Nesse sentido, a Tabela A.1 apresenta uma comparação entre o 

desempenho fermentativo obtido pela levedura S. passalidarum após ser submetida 

ao processo Melle-Boinot e alguns resultados da literatura para linhagens de S. 

cerevisiae recombinante, também após serem submetidas a diferentes estratégias de 

adaptação celular para incrementos na produção de etanol a partir de substratos ricos 

em xilose. Como já mencionado, no último ciclo de fermentação com S. passalidarum 

do presente trabalho a 30 oC, foi possível obter uma concentração final de etanol de 

44,46 g/L em um tempo de 24 h, resultando em uma produtividade volumétrica de 

1,79 g/L.h. Nesse caso, o fator de conversão de substrato em etanol de 0,47 g/g. 

Em trabalhos anteriores do grupo de pesquisa, a estratégia de 

fermentações com reciclo de células também resultou em incrementos nos 

parâmetros de fermentação, tanto para a levedura S. passalidarum (Nakanishi et al., 

2017) quanto para S. stipitis (Santos et al., 2016). No primeiro trabalho, as 

fermentações foram realizadas em batelada alimentada utilizando um hidrolisado de 

bagaço de cana-de-açúcar, resultando em uma produtividade de 0,81 g/L.h no último 

ciclo. Já no segundo, foi utilizado substrato sintético e fermentações em batelada, 

atingindo uma produtividade de 2,16 g/L.h no último ciclo. 
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Tabela 3.3 Comparação entre resultados obtidos no presente trabalho e trabalhos da literatura para produção de etanol a partir de 

substratos ricos em xilose. 

Microrganismo 
Sistema de 

fermentação 
Modo de operação 

Substrato 

(g/L) 

Etanol 

(g/L) 

𝑌𝑃 𝑆⁄  

(g/g) 

Tempo 

(h) 

𝑄P 

(g/L.h) 
Referência 

S. passalidarum NRRL Y-

27907 
Biorreator 

Batelada alimentada com 

reciclo de células (5 ciclos) 

65 (xilose) 

29 (glicose) 
44,46 0,47 24 1,79 

Presente 

estudo** 

S. passalidarum NRRL Y-

27907 
Biorreator 

Batelada alimentada com 

reciclo de células (4 ciclos) 

Hidrolisado de bagaço 

de cana-de-açúcar 
23,3 0,46 24 0,81 

Nakanishi et 

al. (2017)** 

S. stipitis NRRL Y-7124 Biorreator 
Batelada com reciclo de 

células (5 ciclos) 

83 (xilose) 

37 (glicose) 
34,54 0,43 15 2,16 

Santos et al. 

(2016)** 

S. cerevisiae BSPX021 

(XR, XDH ARS, XK, 

gre3::PPP, cox4Δ, AE*) 

Frasco 
Batelada (após 1000 h de 

incubação em xilose) 

20 (xilose) 

20 (glicose) 
13,95 0,38 72 0,19 

Peng et al. 

(2012) 

S. cerevisiae BSPX013 (Pi-

XI, XK, gre3:PPP, cox4Δ, 

AE) 

Frasco 
Batelada (após 1000 h de 

incubação em xilose) 

20 (xilose) 

20 (glicose) 
15,8 0,43 75 0,21 

Shen et al. 

(2012) 

S. cerevisiae KE6-12 Biorreator 
SSCF (após adaptação em 

hidrolisado de palha de trigo) 

Hidrolisado de palha 

de trigo 
37,8 - 120 0,32 

Nielsen et 

al. (2015) 

S. cerevisiae F106KR Frasco Batelada 
102,6 (xilose) 

106,7 (glicose) 
89 0,42 72 1,24 

Xiong et al. 

(2011) 

*A abreviação AE foi utilizada para indicar a linhagem após a evolução adaptativa. 
**O último ciclo das fermentações foi considerado. 
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Já no trabalho de Peng et al. (2012), foi obtida uma linhagem de S. 

cerevisiae geneticamente modificada capaz de fermentar xilose de forma efetiva. 

Inicialmente, a cepa BSPC092 foi construída com inserção dos genes para expressar 

as enzimas xilose redutase (XR), xilitol desidrogenase (XDH) e xiluloquinase (XK), 

além de modificações na via das pentoses-fosfato (PPP), conforme detalhado pelos 

autores. Em seguida, essa cepa foi submetida a uma estratégia de evolução 

adaptativa, sendo obtida a linhagem BSPX021 após 1000 h de incubação em xilose. 

A cepa foi então avaliada através de uma fermentação em batelada de um substrato 

misto de xilose e glicose (20 g/L cada), por 72 h, resultando em produtividade 

volumétrica de 0,19 g/L.h e um rendimento de açúcar em etanol de 0,38 g/L. Cabe 

ressaltar que outras linhagens também foram obtidas, sendo que a BSPX021 foi a que 

apresentou o melhor desempenho na produção de etanol a partir de xilose. 

Dentro do mesmo grupo de pesquisa, porém em outro trabalho (Shen et al., 

2012), um estudo similar foi realizado. Inicialmente, a cepa BSPC095 foi obtida, sendo 

que todas as modificações genéticas realizadas para obtenção dessa cepa estão 

detalhadas no referente artigo, destacando a inserção do gene de Pyromyces sp. para 

expressão da enzima xilose isomerase (Pi-XI). Novamente, após incubação por mais 

de 1000 h em xilose como estratégia de evolução adaptativa, a cepa BSPX013 foi 

obtida, correspondendo ao melhor desempenho fermentativo dentre todas as 

linhagens avaliadas pelos autores. Nesse caso, após ser submetida a uma 

fermentação em batelada de um meio composto por xilose e glicose (20 g/L cada), 

por 75 h, uma concentração de 15,8 g/L de etanol foi obtida, resultando em um 

rendimento de açúcar em etanol de 0,43 g/L e em uma produtividade de 0,21 g/L. 

Em trabalho mais recente (Nielsen et al., 2015), os autores avaliaram a 

influência de uma adaptação a curto prazo no desempenho fermentativo de uma 

levedura S. cerevisiae consumidora de xilose (KE6-12, Taurus Energy AB), submetida 

a um processo de sacarificação e co-fermentação simultâneas (SSFC – simultaneous 

saccharification and co-fermentation, em ingês) de hidrolisado de palha de trigo. Para 

promover a adaptação, o microrganismo foi gradativamente exposto a concentrações 

do hidrolisado. Os autores concluíram que, como resultado da adaptação imposta, 

houve um aumento da tolerância a inibidores lignocelulósicos e uma melhora no 

rendimento em etanol a partir de xilose. No caso da linhagem KE6-12, após 120 h de 

processo em modo SSCF, uma concentração de 37,8 g/L de etanol foi obtida, 
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resultando em uma produtividade de 0,32 g/L.h, na condição correspondente a 5 % 

de sólidos insolúveis em água, conforme detalhado no trabalho. 

Por fim, no trabalho de Xiong et al. (2011), a linhagem recombinante de S. 

cerevisiae F106KR, cuja construção é detalhada no referente trabalho, foi submetida 

a uma fermentação de substrato sintético com altas concentrações de xilose. Na 

condição de maiores concentrações iniciais (102,6 g/L de xilose e 106,7 g/L de 

glicose), o microrganismo foi capaz de produzir 89 g/L de etanol em 72 h, com uma 

produtividade de 1,24 g/L.h e um rendimento de açúcar em etanol de 0,43 g/L. 

Sendo assim, os resultados obtidos através do sistema de fermentação 

Melle-Boinot apresentados neste capítulo confirmam o potencial da levedura S. 

passalidarum na produção de etanol a partir de substratos ricos em xilose, tendo em 

vista os altos valores de produtividade volumétrica obtidos e a capacidade de 

adaptação desse microrganismo. Como já mencionado, o uso de leveduras nativas 

no processo industrial pode ser benéfico quando comparado a organismos 

geneticamente modificados. O uso de organismos geneticamente modificados pode 

se tornar inviável devido à necessidade de meios de cultura mais complexos, 

aumentando os custos do processo (Silva et al., 2007; Schmidell, 2001; Li et al., 2015).  

3.3.2 Desenvolvimento do modelo matemático e estimação paramétrica 

Tendo em vista a similaridade entre as duas estratégias de temperatura 

aplicadas no presente estudado, conforme previamente discutido, a etapa de 

modelagem matemática foi realizada considerando os resultados obtidos para as 

fermentações com a temperatura mantida fixa em 30 oC (condição A), tendo em vista 

as vantagens econômicas destacadas. As equações para descrever as concentrações 

de biomassa celular, substrato e etanol foram propostas a partir das observações 

experimentais. Para tanto, os resultados obtidos para o primeiro ciclo de fermentação 

foram inicialmente utilizados. 

Para eliminar o efeito da diluição do sistema de cultivo, consequência da 

operação em modo batelada alimentada, os valores de concentrações obtidos em 

[𝑔/𝐿] foram multiplicados pelo volume do meio de fermentação em cada ponto 

amostrado, obtendo valores em [𝑔]. Sendo assim, para o primeiro ciclo a 30 oC 

(condição A), os perfis para célula, glicose, xilose e etanol em [𝑔] é mostrado na 

Figura 3.4. 
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Figura 3.4 Perfis para biomassa celular, etanol, glicose residual e xilose residual em [𝒈] 

para o primeiro ciclo de fermentação a 30 oC (condição A). 

 
 

Através da Figura 3.4, observa-se que, entre 0 e 12 h de fermentação, há 

um leve crescimento celular, de 25,95 a 27,74 g de células. Entretanto, após esse 

período, o crescimento celular é menos proeminente. Nesse estágio da fermentação 

(entre 12 e 24 h), houve um acúmulo de xilose no meio, conforme pode ser observado 

no gráfico. Sendo assim, uma possível causa da interrupção no crescimento celular 

após 12 h foi a inibição por substrato, tendo em vista a alta concentração dessa fonte 

de carbono no meio de alimentação. Para validar essa hipótese, foi proposta uma 

equação para descrever o crescimento celular a partir da Equação de Monod 

(Equação 1.9), porém com a adição de um termo representando a inibição por 

substrato. Dentre os diferentes tipos de inibição reportados na literatura, foi verificado 

que o modelo de Andrews melhor descreveu o sistema investigado, assim como 

apresentado por Farias et al. (2014) para a levedura S. stipitis. Sendo assim, a 

Equação 3.10 representa a velocidade específica de crescimento celular para o 

presente estudo. 
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µ = µ𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑆 +
𝑆2

𝐾𝐼

 (3.10) 

 

Onde 𝐾𝐼 (𝑔/𝐿) representa o termo de inibição por substrato, ou seja, a 

concentração de substrato que inibe o crescimento. No Capítulo 2, o crescimento 

celular nas fermentações em modo batelada foi dividido entre o crescimento causado 

por glicose e xilose separadamente, com inclusão dos termos de repressão por 

glicose, conforme detalhado no capítulo mencionado. Já nas fermentações em 

batelada alimentada apresentadas neste capítulo, a concentração de glicose ao longo 

de todo o tempo de fermentação é nula, pois a glicose alimentada é imedistamente 

consumida pela levedura, impossibilitando a inclusão dos termos de repressão por 

glicose e, consequentemente, a avaliação do crescimento celular e da formação de 

produto de forma individual para cada uma das fontes de carbono. Portanto, nesse 

caso, foi considerada a concentração de açúcares redutores (glicose e xilose de forma 

conjunta) para o desenvolvimento das equações. 

Sendo assim, considerando a formação de produto, conforme já 

apresentado por outros autores (Andrade et al., 2007; Farias et al., 2014), a velocidade 

específica de produção pode ser descrita a partir da Equação 3.11. 

 

𝜋 = 𝑌𝑃/𝑋. µ + 𝑚𝑃 (3.11) 

Onde 𝑌𝑃/𝑋 (𝑔/𝑔) representa o termo de produção de etanol associada ao 

crescimento celular e 𝑚𝑃 (𝑔𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙/𝑔𝑐é𝑙𝑢𝑙𝑎. ℎ−1) a produção de etanol não-associada ao 

crescimento. Já para o consumo de substrato, foi considerada a mesma equação 

proposta no Capítulo 2. Sendo assim, o consumo de substrato pode ser descrito pela 

Equação 3.12. 

 

𝜎 =
𝜋

𝑌𝑃/𝑆
 

 

(3.12) 

 

Onde 𝑌𝑃/𝑆 (𝑔/𝑔) representa o consumo de substrato utilizado na formação 

de produto. 



101 
 

Portanto, o modelo proposto é composto por sete equações (3.5-3.8 e 3.10-

3.12) e seis parâmetros cinéticos a serem estimados para cada um dos ciclos de 

fermentação (µ𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆, 𝐾𝐼, 𝑌𝑃/𝑋, 𝑚𝑃 e 𝑌𝑃/𝑆). Para o primeiro ciclo, os valores de µ𝑚𝑎𝑥, 

𝐾𝑆 e 𝑌𝑃/𝑆 foram fixados a partir dos resultados obtidos na determinação paramétrica 

apresentada no Capítulo 2 (Tabela 2.3 e Figura 2.2), considerando valores 

intermediários entre os resultados obtidos para glicose e xilose separadamente, uma 

que vez, nesta seção, estas fontes de carbono são analisadas de forma conjunta, 

conforme já explicado.  

Já para a estimação inicial dos valores de 𝑌𝑃/𝑋 e 𝑚𝑃, para cada um dos 

ciclos, foram feitos gráficos de 𝜋 em função de µ, em que o coeficiente angular da reta 

representa 𝑌𝑃/𝑋 e o coeficiente linear corresponde ao valor de 𝑚𝑃 (ver gráficos no 

Anexo I). 

Sendo assim, a estimação dos parâmetros do modelo foi realizada de forma 

a representar a fermentação investigada no presente estudo, tendo em vista as 

melhorias observadas no desempenho fermentativo do primeiro ao último ciclo. Como 

descrito por Andrade et al. (2009), a dificuldade na modelagem de processos 

biotecnológicos reside na descrição precisa da cinética.  Embora muitos modelos 

matemáticos tenham sido propostos para descrever o processo de fermentação 

alcoólica, são válidos apenas nas condições usadas para o seu desenvolvimento. 

Sendo assim, uma modelagem robusta só pode ser alcançada através da atualização 

dos parâmetros quando há mudanças nas condições operacionais. Entretanto, a 

frequente re-estimação paramétrica é complexa e demanda tempo. Portanto, a 

seleção dos parâmetros mais significantes simplifica o processo de re-estimação, 

diminuindo o número de parâmetros a serem re-estimados. 

Nesse sentido, no presente estudo, tentou-se fixar o maior número de 

parâmetros ao longo dos ciclos, re-estimando apenas aqueles que representassem a 

melhora do desempenho fermentativo obtida com a aplicação da estratégia de reciclo 

celular. A otimização dos parâmetros é uma etapa crítica, pois o melhor conjunto de 

valores pode não ter significado físico coerente, principalmente quando os diferentes 

ciclos são analisados de forma conjunta. Os valores devem ser estimados de forma a 

representar as observações experimentais, dando um sentido físico aos parâmetros 

obtidos. 
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Tendo em vista essas considerações, a Tabela 3.4 mostra os valores 

obtidos para todos os parâmetros do modelo para cada ciclo de fermentação a 30 oC, 

além dos valores de 𝑆𝑚 para cada condição, isto é, a concentração de açúcares 

redutores (glicose e xilose) no meio de alimentação para cada ciclo. 

 

Tabela 3.4 Valores dos parâmetros do modelo obtidos para os cinco ciclos de 

fermentação a 30 oC, além dos valores de 𝑺𝒎 utilizados. 

Parâmetro Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 3 Ciclo 4 Ciclo 5 

𝑺𝒎 (𝒈/𝑳) 140,51 139,91 137,34 139,91 139,91 

µ𝒎𝒂𝒙 (𝒉−𝟏)  0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 

𝑲𝑺 (𝒈/𝑳) 0,2 0,2 0,15 0,001 0,001 

𝑲𝑰 (𝒈/𝑳) 7 7 7 7 7 

𝒀𝑷/𝑿 (𝒈/𝒈) 6,40 8,87 11,80 11,80 12,00 

𝒎𝑷 (𝒉−𝟏) 0,025 0,025 0,015 0,01 0,01 

𝒀𝑷/𝑺 (𝒈/𝒈) 0,355 0,355 0,355 0,42 0,425 

 

Analisando os parâmetros que compõem a equação para o crescimento 

celular, o valor de µ𝑚𝑎𝑥 foi mantido fixo em todos os ciclos, sendo um valor 

intermediário entre os obtidos para glicose e xilose de forma individual no Capítulo 2, 

como previamente discutido. No caso de 𝐾𝑆, o valor no primeiro ciclo foi fixado em 

0,2 g/L, também a partir dos resultados obtidos no Capítulo 2. Este valor pôde ser 

mantido constante até o ciclo 2, com uma leve queda no ciclo 3. Entretanto, nos ciclos 

4 e 5, o melhor ajuste do modelo aos dados experimentais só foi possível com uma 

diminuição significativa do valor de 𝐾𝑆. Esta diminuição indica que, ao longo dos ciclos, 

houve um aumento da afinidade do microrganismo pelas fontes de carbono, o que 

está de acordo com o aumento do percentual de açúcar consumido ao longo dos 

ciclos, conforme mostrado na Tabela 3.2. No caso do termo correspondente à inibição 

por substrato (nesse caso, xilose), o valor de 𝐾𝐼 foi estimado em 7 g/L, mantido fixo 

em todos os ciclos, confirmando a hipótese de inibição por substrato no crescimento 

celular discutida na seção 3.3.1. 

Já para os termos relacionados à formação de produto, após a estimação 

inicial dos parâmetros 𝑌𝑃/𝑋 e 𝑚𝑃 através do método gráfico (𝜋 vs µ), como 

anteriormente explicado, os valores foram re-estimados para melhor ajuste do modelo 

aos dados experimentais. No caso de 𝑌𝑃/𝑋, observa-se um aumento ao longo dos 
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ciclos, resultado da maior formação de produto obtida. Já para 𝑚𝑃, o valor diminui, 

indicando que a formação de produto fica cada vez mais associada ao crescimento 

celular, em detrimento da produção não-associada ao crescimento, explicando 

também o aumento nos valores de 𝑌𝑃/𝑋. 

No caso do parâmetro relacionado ao consumo de substrato para a 

formação de produto (𝑌𝑃/𝑆), o valor foi mantido em 0,355 g/g no primeiro ciclo, como 

um valor intermediário entre os obtidos para glicose e xilose de forma individual no 

Capítulo 2. Entretanto, a partir do ciclo 4, houve um aumento no valor deste parâmetro, 

também como consequência da maior produção de etanol observada. 

Sendo assim, a partir da determinação paramétrica realizada, a 

comparação entre os perfis de concentração para biomassa celular, substrato e etanol 

obtidos a partir do modelo desenvolvido e os valores obtidos experimentalmente é 

apresentada na Figura 3.5, para todos os ciclos a 30 oC. 

A Tabela 3.5 mostra os valores de RMSE (raiz do erro quadrático médio) 

para célula, substrato e etanol em todos os ciclos, calculados a partir da Equação 3.9. 

 

Tabela 3.5 Valores de RMSE para célula, substrato e etanol para todos os ciclos a 30 oC. 

Variável 
RMSE (g/L) 

Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 3 Ciclo 4 Ciclo 5 

Célula 0,56 1,06 2,33 2,73 2,11 

Substrato 2,56 3,06 2,11 1,93 1,94 

Etanol 1,66 1,65 3,20 4,40 1,55 

 

Como pode ser observado, tanto pela Figura 3.5 quanto pelos valores de 

RMSE apresentados na Tabela 3.5, o modelo proposto, juntamente com a estimação 

paramétrica realizada, representou bem o sistema de fermentação em batelada 

alimentada com reciclo de células investigado no presente estudo. Conforme 

previamente discutido, houve uma melhora do desempenho fermentativo da levedura 

ao longo dos ciclos e, através da re-estimação de alguns dos parâmetros chave, foi 

possível descrever essa melhora no desempenho, indicado pela maior formação de 

produto e pelo menor acúmulo de substrato, como mostrado na Figura 3.5. 
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Figura 3.5 Perfis de concentração de células, etanol e substrato (açúcares redutores – glicose + xilose) obtidos a partir do modelo em 

comparação aos dados experimentais. O círculo vermelho indica o tempo em que a alimentação foi interrompida. 

 

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

0 4 8 12 16 20 24 28 32 36 40 44 48 52 56 60 64 68 72 76 80 84 88 92 96 100 104 108 112 116 120

C
é
lu

la
s
, 
e
ta

n
o
l 
e
 a

ç
ú
c
a
re

s
 r

e
d
u
to

re
s
 (

g
/L

)

Tempo (h)

Células (g/L) - Modelo Etanol (g/L) - Modelo Substrato (g/L) - Modelo
Células (g/L) - Experimental Etanol (g/L) - Experimental Substrato (g/L) - Experimental

Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 3 Ciclo 4 Ciclo 5



105 
 

3.4 CONSIDERAÇÕES FINAIS 

Através dos resultados obtidos, destacam-se os benefícios do processo 

Melle-Boinot no desempenho de leveduras nativas, considerando os aumentos de, 

aproximadamente, 32 % no rendimento em etanol e 18 % no consumo de xilose do 

primeiro ao quinto ciclo de fermentação em uma temperatura adequada para 

aplicação na indústria (30 oC). Nessa temperatura, no último ciclo de fermentação, o 

rendimento chegou a 91 %, com uma produtividade volumétrica de 1,79 g/L.h e 100 % 

do substrato consumido, com uma produção de xilitol praticamente nula. Para uma 

investigação mais detalhada da diminuição da produção de xilitol registrada e, 

consequentemente, melhora do desempenho na produção de etanol, outras análises 

são fundamentais, como transcriptômicas, metabolômicas, proteômicas ou medições 

de atividades enzimáticas. Um trabalho em andamento do grupo de pesquisa investiga 

os efeitos da adaptação proporcionada pelo processo Melle-Boinot através de 

análises de transcriptoma e metabôlomica. De forma geral, a levedura S. 

passalidarum confirma-se como uma alternativa promissora para utilização em escala 

industrial, tendo em vista os resultados obtidos neste estudo. 

Quanto ao modelo matemático proposto, o conjunto de parâmetros e 

equações representou satisfatoriamente as fermentações em batelada alimentada 

realizadas. Apesar da re-estimação paramétrica ser uma etapa que demanda tempo, 

ela se mostra necessária quando há mudanças no desempenho fermentativo do 

microrganismo, causadas, nesse caso, pelos efeitos do reciclo celular adotado. 
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4. CAPÍTULO 4: AVALIAÇÃO DE UMA ESTRATÉGIA DE 
ADAPTAÇÃO DA LEVEDURA S. stipitis FRENTE A 
CONCENTRAÇÕES CRESCENTES DE HIDROLISADO 
HEMICELULÓSICO DE BAGAÇO DE CANA-DE-AÇÚCAR 

 
 

Este capítulo descreve os resultados obtidos para uma linhagem de S. 

stipitis submetida a uma estratégia de adaptação por meio de fermentações 

consecutivas com concentrações crescentes de um hidrolisado hemicelulósico e, 

consequentemente, de  inibidores presentes neste hidrolisado. Para obtenção do 

hidrolisado, bagaço de cana-de-açúcar foi submetido a um pré-tratamento com ácido 

sulfúrico diluído, realizado pela equipe coordenada pela Profa. Drª. Sarita Rabelo, 

seguindo protocolo previamente estabelecido (Santoro et al., 2015). Os efeitos da 

adaptação da levedura no sistema fermentativo foram avaliados através da estimação 

e comparação de parâmetros cinéticos ao longo das fermentações realizadas, 

determinados a partir da aplicação dos modelos matemáticos desenvolvidos nos 

Capítulos 2 e 3. Ao final, o desempenho fermentativo da levedura adaptada foi 

comparado com o da levedura que não foi submetida a tal processo. Além disso, foram 

realizadas análises de proteômica em diferentes momentos das fermentações 

realizadas, com o intuito de compreender os mecanismos de adaptação do 

microrganismo promovidos pela exposição ao hidrolisado hemicelulósico. Cabe 

ressaltar que os resultados experimentais apresentados neste capítulo foram obtidos 

dentro do projeto de pós-doutorado da Dra. Samantha Christine Santos. 
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4.1 INTRODUÇÃO 

Nos capítulos anteriores do presente trabalho, o estudo da cinética 

fermentativa das leveduras S. passalidarum e S. stipitis foi realizado através de 

fermentações de substratos sintéticos ricos em xilose, possibilitando a compreensão 

do metabolismo de produção de etanol de segunda geração para ambas as leveduras 

sem a influência de compostos inibitórios oriundos do pré-tratamento da biomassa 

lignocelulósica. Nesse sentido, modelos matemáticos para descrever as fermentações 

realizadas foram propostos, tanto para a operação em modo batelada, quanto para 

batelada alimentada, na presença de dois açúcares (xilose e glicose). 

Entretanto, visando a aplicação em um processo industrial, a compreensão 

do metabolismo de fermentação quando os microrganismos são submetidos a 

hidrolisados hemicelulósicos é de fundamental importância. Nesse contexto, Biswas 

et al. (2013) realizaram fermentações com S. stipitis utilizando hidrolisados de bagaço 

com diferentes concentrações de inibidores encontrados em hidrolisados (ácido 

acético, furfural e HMF). Na condição com maior concentração de ácido acético 

(6,8 g/L), foi observada uma fase lag de 12 h para o crescimento celular, o que não 

ocorreu nas condições mais amenas, corroborando o efeito prejudicial dos compostos 

inibitórios no metabolismo de xilose do microrganismo. 

Cabe ressaltar que adicionar uma etapa de detoxificação (geralmente pela 

adição de compostos químicos e realização de processos físicos) do hidrolisado 

encarece o processo e aumenta os impactos ambientais devido ao maior uso de água 

(García-Aparicio et al., 2006), além de reduzir a quantidade de açúcares obtida na 

hidrólise (Matos et al., 2016), pois estes são perdidos no processo de detoxificação. 

Sendo assim, diferentes estratégias têm sido buscadas para aumentar a tolerância 

dos microrganismos frente aos compostos inibitórios presentes nos hidrolisados 

hemicelulósicos sem a necessidade de detoxificação do meio. Nesse cenário, no 

trabalho de Landaeta et al. (2013), foi avaliada uma estratégia de adaptação de uma 

linhagem floculante de S. cerevisiae (NRRL Y-265) a diferentes inibidores encontrados 

em hidrolisados lignocelulósicos, sendo que foram realizadas fermentações em 

batelada com reciclo de células durante 39 dias, com aumento gradual nas 

concentrações de inibidores, simulando um hidrolisado industrial. A estratégia adotada 

resultou em aumentos na produtividade volumétrica de etanol e na velocidade de 

crescimento (10 e 70 %, respectivamente) em relação à linhagem parental, 
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possibilitando melhores resultados na produção de etanol a partir de hidrolisado obtido 

pelo pré-tratamento de eucalipto. 

No trabalho de Santos et al. (2016), foram realizadas fermentações em 

batelada com reciclo de células (CRBF) com a linhagem S. stipitis NRRL Y-7124, onde 

foi avaliada uma adaptação a curto prazo do microrganismo, a fim de se realizar uma 

adaptação a um meio com altas concentrações de xilose. Ao final de dez fermentações 

sequenciais, os autores observaram que a robustez da cepa foi aprimorada, 

corroborada por um aumento de 6 vezes na atividade da xilose-redutase (XR), isto é, 

houve um aumento de atividade na rota de assimilação da xilose. Após a conclusão 

do estudo, a cepa adaptada foi armazenada em glicerol a -80 oC para fermentações 

futuras. Vale ressaltar que esse estudo foi realizado através de fermentações de 

substrato sintético, sem concentração de inibidores e sem a complexidade advinda do 

uso de substratos reais. 

No presente estudo, a linhagem de S. stipitis obtida após as dez 

fermentações sequenciais previamente descritas (Santos et al., 2016) foi submetida a 

uma estratégia de evolução adaptativa, onde fermentações foram realizadas com 

concentrações crescentes de um hidrolisado hemicelulósico de bagaço de cana-de-

açúcar. Sendo assim, o principal objetivo do trabalho descrito neste capítulo foi a 

obtenção de uma linhagem de S. stipitis com maior tolerância aos compostos 

inibitórios presentes nos hidrolisados hemicelulósicos, a fim de eliminar a necessidade 

de detoxificação do meio e, consequentemente, os custos associados. 

Nesse sentido, foram realizadas cinco fermentações em batelada com 

reciclo de células (CRBF) utilizando um substrato com 33 % das fontes de carbono 

proveniente de hidrolisado hemicelulósico, seguidas por cinco fermentações 

sequenciais em batelada aumentando essa proporção para 67 %. Então, a levedura 

foi submetida a uma fermentação em batelada alimentada com alimentação de um 

substrato composto por 100 % de hidrolisado. O sistema de batelada alimentada 

minimiza a inibição por substrato e, no caso da fermentação de hidrolisados, permite 

uma alimentação lenta dos inibidores, alguns dos quais podem ser consumidos pelo 

microrganismo em baixas concentrações (Nakanishi et al., 2017). 

Para compreender o efeito da estratégia de evolução empregada no 

metabolismo de fermentação do microrganismo, os modelos matemáticos 

desenvolvidos nos Capítulos 2 e 3 foram aplicados no presente estudo, permitindo um 

melhor entendimento dos impactos das fermentações nos parâmetros cinéticos. Além 
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disso, análises de proteômica foram realizadas para abordar genotipicamente os 

efeitos da adaptação celular. Ao final, para validar a estratégia de evolução proposta, 

a levedura adaptada foi avaliada frente a diferentes concentrações de ácido acético, 

em comparação com uma linhagem de S. stipitis não adaptada. 

4.2 MATERIAL E MÉTODOS 

4.2.1 Pré-tratamento do bagaço da cana-de-açúcar com ácido diluído 

O hidrolisado hemicelulósico utilizado nesse estudo foi obtido por meio do 

pré-tratamento do bagaço de cana-de-açúcar com ácido diluído, seguindo 

procedimento descrito por Santoro et al. (2015) e Roque et al. (2019). Sendo assim, o 

pré-tratamento ácido foi realizado em um reator de aço liga de 350 L (Pope Scientific 

Inc., Saukville, EUA), utilizando, aproximadamente, 15 kg de bagaço cru (50 % m/m 

de umidade) sem moagem ou lavagem prévia, com 9 % (m/m) de carga de sólidos. A 

reação foi realizada a 140 °C por percolação de fluido térmico através da camisa do 

reator, por 15 min a 150 rpm, e 0,5 % (v/v) de uma solução de H2SO4. 

Após a reação, o reator foi esfriado com água, despressurizado e aberto. 

As frações de material pré-tratadas foram separadas por um filtro Nutsche com 140 L 

de capacidade (Pope Scientific Inc., Saukville, EUA). A fração sólida, composta 

principalmente por celulignina, foi armazenada em um contêiner refrigerado e sua 

composição caracterizada. 

A fração líquida, compreendendo o hidrolisado hemicelulósico de bagaço 

de cana-de-açúcar, foi concentrada três vezes em evaporador de filme seco (Pope 

Scientific Inc., Saukville, EUA) com capacidade de evaporação de água de até                

50 kg/h. O hidrolisado foi então armazenado em um contêiner refrigerado para 

posterior aplicação nas fermentações. Esta etapa do trabalho foi realizada pela equipe 

de pré-tratamento da planta piloto do Laboratório Nacional de Biorrenováveis (LNBR), 

sob a supervisão da Profa. Drª. Sarita Rabelo. 

4.2.2 Microrganismo, pré-inóculo, inóculo e propagação celular 

A linhagem de Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 obtida por Santos et 

al. (2016) foi utilizada neste estudo. Inicialmente, a cepa estava armazenada em 

glicerol a -80 oC. Conforme protocolo descrito nas seções 2.2.1 e 2.2.2, o 

microrganismo passou pelas etapas de pré-inóculo, inóculo e propagação celular para 
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obtenção da biomassa celular de alta densidade para realização de cada uma das 

etapas de fermentação. Esta etapa do processo foi realizada dentro do projeto de pós-

doutorado da Dra. Samantha Christine Santos. 

4.2.3 Adaptação da linhagem de S. stipitis através de fermentações com 

concentrações crescentes de hidrolisado hemicelulósico 

4.2.3.1 Fermentações em batelada com reciclo de células com concentração 

crescente de hidrolisado hemicelulósico 

A biomassa celular obtida na etapa de propagação foi direcionada para 

cinco fermentações sequenciais em batelada (CRBF), realizadas em um biorreator de 

3 L totalmente equipado (New Brunswick BioFlo® 115), com 1,4 L como volume 

reacional (adaptado de Santos et al. (2016)). A concentração inicial de células no 

primeiro ciclo foi de 10 g/L, aproximadamente. O meio foi composto por uma mistura 

de hidrolisado hemicelulósico e substrato sintético, a fim de se obter uma 

concentração final de (g/L): xilose (63,0), glicose (27,0), extrato de levedura (3,0), 

MgSO4.7H2O (1,0) e ureia (2,3) (adaptado de Santos et al. (2015)). Nos cinco ciclos 

iniciais de fermentação, 33 % das fontes de carbono foram fornecidas pelo hidrolisado. 

Em seguida, foram realizados cinco ciclos com elevação dessa proporção para 67 %. 

Para todas as fermentações, foi aplicada uma agitação de 200 rpm e uma 

microaeração de 0,1 vvm. A temperatura do primeiro ciclo foi de 30 oC, sendo que foi 

aplicado um esquema de diminuição da temperatura em 1 oC entre os ciclos, com 

base nos resultados obtidos anteriormente por Santos et al. (2016). A estratégia de 

diminuição de temperatura já é executada em usinas de etanol de primeira geração, 

uma vez que a toxicidade causada por altas concentrações de etanol em leveduras 

aumenta com a temperatura (Rossell et al., 2012)  

Os quatro primeiros ciclos foram conduzidos por, aproximadamente, 20 h 

cada; já o quinto ciclo durou 70 h, ou seja, um tempo total de fermentação de 150 h. 

Entre os ciclos, a fermentação foi interrompida e o meio fermentativo foi bombeado 

para fora do biorreator para um recipiente estéril usando uma bomba peristáltica 

(modelo peristáltico Watson-Marlow® 114DV), centrifugado a 11970 ×g por 20 min, 

seguindo o procedimento descrito por Santos et al. (2016). Água estéril foi usada para 

ressuspender a biomassa precipitada, a qual foi bombeada de volta para o biorreator. 

Antes de iniciar o ciclo subsequente, foi realizado um tratamento ácido por 30 min, em 



111 
 

que o pH foi mantido em 2,5 por adição de H2SO4 2M, a 30 oC. Durante esse período, 

a aeração foi mantida em 0,2 vvm. O pré-tratamento com ácido foi aplicado para evitar 

a aglomeração celular durante a fermentação e minimizar a fixação de biomassa nas 

superfícies, devido ao caráter floculante da levedura S. stipitis (Westeman et al., 

2012). O novo meio de fermentação foi então introduzido no biorreator para iniciar o 

novo ciclo de fermentação. 

Após os cinco ciclos de fermentação com 33 % de hidrolisado 

hemicelulósico, o meio fermentativo foi bombeado para fora do biorreator para um 

recipiente estéril usando uma bomba peristáltica (modelo peristáltico Watson-

Marlow® 114DV), centrifugado a 11970 ×g por 20 min. A biomassa precipitada foi 

ressuspendida em água estéril e uma alíquota armazenada em glicerol a -80 oC. Em 

seguida, essa biomassa celular obtida foi submetida ao mesmo sistema CRBF 

descrito anteriormente, porém com uma maior concentração de hidrolisado no 

substrato (67 %). Para tal, o microrganismo passou pelas mesmas etapas de pré-

inóculo, inóculo e propagação celular. Para as fermentações em CRBF com 67 % de 

hidrolisado, as operações foram realizadas conforme descrito anteriormente para 

33 % de hidrolisado. No final do quinto ciclo, o meio fermentado foi bombeado para 

fora do biorreator para um recipiente estéril e centrifugado a 11970 ×g por 20 min. A 

biomassa precipitada foi ressuspendida em água estéril e uma alíquota foi 

armazenada em glicerol a -80 oC para posterior utilização no sistema de fermentação 

em batelada alimentada com 100 % de hidrolisado, conforme será descrito a seguir. 

Para ambos os casos (33 e 67 % de hidrolisado), amostras foram coletadas 

regularmente durante os cinco ciclos para medições das concentrações de 

metabólitos extracelulares, peso seco e viabilidade celular. No tempo de 144 h de 

cada sistema de fermentação, amostras adicionais para análise de proteômica foram 

coletadas. 

 

4.2.3.2 Fermentações em batelada alimentada com alimentação de 100% de 

hidrolisado 

Para realização desta etapa de fermentação, células obtidas no sistema 

anterior, a qual estavam armazenadas a -80 oC, foram submetidas aos processos de 

pré-inóculo, inóculo e propagação celular conforme descrito anteriormente. Em 

seguida, as células foram transferidas para um sistema de fermentação em batelada 
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alimentada com alimentação de um substrato composto por 100 % de hidrolisado, 

seguindo o protocolo de fermentação adaptado de Nakanishi et al. (2017). Um 

biorreator de 1,4 L (New Brunswick BioFlo® 115) foi utilizado neste estudo, com um 

volume final de fermentação de 720 mL. Inicialmente, 250 mL do creme de levedura 

foram introduzidos no biorreator, correspondendo a, aproximadamente, 1/3 do volume 

final de operação. Durante a fase de batelada alimentada, uma alimentação de 

substrato a uma vazão de 13 mL/h foi aplicada para completar o volume total de 

reação de 720 mL em 36 h, através de uma bomba peristáltica (modelo peristáltico 

Watson-Marlow® 114DV). As concentrações de xilose e glicose no hidrolisado foram 

de 137,74 e 43,65 g/L, respectivamente, com uma concentração de substrato total de 

181,39 g/L. Após 36 h, a alimentação foi interrompida e a reação foi estendida para 

um tempo final de 108 h, operando em modo batelada. Durante todo o tempo de 

fermentação, a agitação foi mantida em 200 rpm, a aeração em 0,1 vvm e a 

temperatura em 30 oC. 

Para monitoramento da fermentação, foram colhidas amostras para 

determinação da concentração de metabólitos extracelulares, peso seco e viabilidade 

celular. Em relação à análise proteômica, amostras adicionais foram coletadas no 

tempo final de fermentação (108 h).  

4.2.4 Metodologia analítica 

Concentrações de levedura foram medidas por análises gravimétricas em 

triplicata, onde 1,5 mL de cada amostra foram submetidos a centrifugação (15871 ×g 

por 5 minutos), ressuspendidas duas vezes em água destilada e encaminhadas a um 

forno secador de biomassa a 80 oC. A viabilidade celular foi determinada através de 

microscopia óptica com lente objetiva de 40X, considerando células viáveis e não-

viáveis. A contagem foi efetuada por câmara de Neubauer e azul de metileno foi usado 

para diferenciar células vivas das mortas. 

Análises de glicose, xilose, ácido acético, xilitol, glicerol e etanol foram 

determinadas por cromatografia líquida de alta performance (HPLC) (Agilent Infinity 

1260, Santa Clara, CA, USA). Amostras foram filtradas através de um filtro de PVDF 

Millex 22 µm, e o filtrado foi injetado no sistema HPLC. Compostos foram separados 

com Aminex HPX 87H (300 7,8 mm, BIO-RAD, Hercules, CA) a 35 oC usando H2SO4 

5 mM como fase móvel a uma taxa de 0,6 mL/min. 
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Para análise de furfural e HMF, foi utilizado um sistema HPLC de fase 

reversa equipado com uma coluna Acclaim 120 C18 (150 mm × 4,6 mm, 3 μm) e um 

detector de um único comprimento de onda UV. A fase móvel foi água:acetonitrila 1: 

8 (v/v) com ácido acético a 1% (v/v) a uma vazão de 0,8 mL/min à temperatura 

ambiente. 

O conteúdo total de compostos fenólicos da lignina no hidrolisado foi 

determinado por espectrofotometria UV no comprimento de onda de 280 nm. As 

amostras analisadas foram diluídas, quando necessário, e tiveram seu pH aumentado 

para 12,0 por uma solução concentrada de NaOH, conforme Sluiter et al. (2016). 

4.2.5 Cálculo dos parâmetros de fermentação 

Os parâmetros de fermentação foram calculados para avaliar o 

desempenho da levedura S. stipitis na produção de etanol. O rendimento (𝜂′, %) de 

cada fermentação é dado pela Equação 4.1, calculado considerando todo o açúcar 

alimentado no sistema. Já a produtividade volumétrica do etanol (𝑄𝑃, g/L.h) foi 

calculada de acordo com a Equação 4.2. Fatores de conversão (observáveis) de 

açúcares redutores em etanol (𝑌𝑃 𝑆⁄ , g/g) e em biomassa celular (𝑌𝑋 𝑆⁄ , g/g) foram 

calculados de acordo com as Equações 4.3 e 4.4, respectivamente. 

 

𝜼′ =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎
⋅

𝟏𝟎𝟎

𝟎, 𝟓𝟏𝟏
 (4.1) 

𝑸𝑷 =
𝑷𝒇 − 𝑷𝟎

𝒕𝒇
 (4.2) 

𝒀𝑷/𝑺 =
𝑷 − 𝑷𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
 (4.3) 

𝒀𝑿/𝑺 =
𝑿 − 𝑿𝟎

𝑺𝟎 − 𝑺𝒇
 (4.4) 
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4.2.6 Análise estatística 

Os valores de concentrações e parâmetros cinéticos descritos acima foram 

submetidos à análise de variância (ANOVA) e as médias comparadas pelo teste de 

Tukey (p <0,05), utilizando o software Statistica. 

4.2.7 Modelagem matemática 

4.2.7.1 Modelagem matemática para as fermentações em batelada 

Conforme previamente detalhado na seção 4.2.3.1, as fermentações em 

batelada foram realizadas com concentrações de xilose e glicose de 63 e 27 g/L, 

respectivamente, além de alta densidade celular, sob condição de limitação de 

oxigênio. Nesse sentido, as condições empregadas foram similares às fermentações 

em batelada descritas no Capítulo 2. Dessa forma, o modelo proposto para investigar 

as fermentações em batelada com reciclo de células para S. stipitis, tanto para 33 

quanto para 67 % de hidrolisado, foi baseado no modelo desenvolvido e validado no 

Capítulo 2. 

Sendo assim, para fermentações em batelada, o balanço de massa para 

célula, glicose, xilose e etanol podem ser descritos pelas Equações 4.5-4.8. 

 

𝒅𝑿

𝒅𝒕
= 𝒓𝑿 (4.5) 

𝒅𝑺𝑮𝒍𝒖

𝒅𝒕
= −𝒓𝑮𝒍𝒖 (4.6) 

𝒅𝑺𝑿𝒚𝒍

𝒅𝒕
= −𝒓𝑿𝒚𝒍 (4.7) 

𝒅𝑷

𝒅𝒕
= 𝒓𝑷 (4.8) 

Com base no modelo apresentado no Capítulo 2, o crescimento celular 

pode ser dividido entre o crescimento causado pelos consumos de glicose e xilose de 

forma separada (Equações 2.11 e 2.12). Entretanto, este modelo foi desenvolvido a 

partir de fermentações de um meio sintético, sem concentração de inibidores. Tendo 
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em vista que as fermentações no presente estudo foram realizadas com hidrolisado 

hemicelulósico, foi necessário incluir termos correspondentes à inibição por ácido 

acético, por se tratar de um composto que afeta o metabolismo de fermentação da 

xilose de forma significativa, como reportado por Soares (2018). Segundo os autores, 

no caso da levedura S. stipitis, uma concentração de ácido acético superior a 0,7 g/L 

foi suficiente para afetar a velocidade de consumo desse açúcar, sendo que, em 

concentrações acima de 2,6 g/L de ácido, o consumo de xilose foi inibido, 

praticamente, de forma completa. No caso da glicose, os efeitos são menos 

pronunciados, sendo que houve uma diminuição na velocidade de consumo dessa 

fonte de carbono acima da concentração de 2,6 g/L de ácido. Dessa forma, as 

Equações 4.9-4.11 descrevem as velocidades específicas de crescimento a partir de 

glicose, xilose e para a mistura dos açúcares.  

 

𝜇𝐺𝑙𝑢 = 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
(1 −

𝐴𝐶

𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥
)

𝑛𝑛𝑋,𝐺𝑙𝑢

 (4.9) 

𝜇𝑋𝑦𝑙 = 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙
∙

1

1 + 𝑅 ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛 (1 −

𝐴𝐶

𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥
)

𝑛𝑛𝑋,𝑋𝑦𝑙

 (4.10) 

𝜇𝑀𝑖𝑥 = 𝜇𝐺𝑙𝑢 + 𝜇𝑋𝑦𝑙  (4.11) 

 

Onde 𝐴𝐶 é a concentração de ácido acético no meio, 𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥 é a máxima 

concentração de ácido acético em que o crescimento celular é interrompido e  𝑛𝑛𝑋,𝐺𝑙𝑢 

e 𝑛𝑛𝑋,𝑋𝑦𝑙 são termos correspondentes à inibição por ácido acético no crescimento 

causado pelo consumo de glicose e xilose, respectivamente. 

Analogamente, as velocidades específicas de produção de etanol 

considerando o consumo de glicose ou xilose e a mistura das duas fontes de carbono 

estão detalhadas nas Equações 4.12 a 4.14, novamente com a inclusão dos termos 

referentes à inibição por ácido acético.  

𝜋𝐺𝑙𝑢 = 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝐺𝑙𝑢

𝑆𝐺𝑙𝑢 + 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ (1 −

𝐴𝐶

𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥
)

𝑛𝑛𝑃,𝐺𝑙𝑢

 (4.12) 
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𝜋𝑋𝑦𝑙 = 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥 ∙
𝑆𝑋𝑦𝑙

𝑆𝑋𝑦𝑙 + 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙
′ ∙

1

1 + 𝑅′ ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′ (1 −

𝐴𝐶

𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥
)

𝑛𝑛𝑃,𝑋𝑦𝑙

 (4.13) 

𝜋𝑀𝑖𝑥 = 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝜋𝑋𝑦𝑙  (4.14) 

 

Onde 𝑛𝑛𝑃,𝐺𝑙𝑢 e 𝑛𝑛𝑃,𝑋𝑦𝑙 são termos correspondentes à inibição por ácido 

acético na produção de etanol decorrente do consumo de glicose e xilose, 

respectivamente. 

Assim como no Capítulo 2, as velocidades específicas de consumo de 

glicose e xilose são descritas a partir dos fatores de conversão de açúcar em etanol. 

Entretanto, para cada uma das fontes de carbono, foi necessário incluir os termos 

correspondentes ao consumo de açúcar destinado à manutenção celular, conforme 

mostrado nas Equações 4.15 e 4.16, o qual era nulo nas fermentações em bateladas 

simples com substrato sintético. No presente estudo, por se tratar de fermentações 

sucessivas com reciclo de células a partir de um hidrolisado hemicelulósico, esses 

termos se fazem presentes. 

 

𝜎𝐺𝑙𝑢 =
1

𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄
∙ 𝜋𝐺𝑙𝑢 + 𝑚𝑋,𝐺𝑙𝑢 (4.15) 

𝜎𝑋𝑦𝑙 =
1

𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄
∙ 𝜋𝑋𝑦𝑙 ∙ (

1

1 + 𝑅′′ ∙ 𝑆𝐺𝑙𝑢
𝑛′′) + 𝑚𝑋,𝑋𝑦𝑙  (4.16) 

 

Onde 𝑚𝑋,𝐺𝑙𝑢 e 𝑚𝑋,𝑋𝑦𝑙 representam as velocidades específicas de consumo 

de glicose e xilose para manutenção celular, respectivamente. Os trabalhos de 

modelagem matemática e determinação paramétrica foram realizados através do 

software Microsoft Excel 2013, cujo detalhamento é apresentado na seção 4.3.2.2. 

4.2.7.2 Modelagem matemática para a fermentação em batelada alimentada 

Assim como já apresentado no Capítulo 3, o balanço de massa para célula, 

substrato e etanol em um sistema operado em modo batelada alimentada é descrito 

pelas Equações 4.17-4.19. 
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𝒅𝑿

𝒅𝒕
= (µ − 𝑫)𝑿 (4.17) 

𝒅𝑺

𝒅𝒕
= 𝑫(𝑺𝒎 − 𝑺) − 𝝈. 𝑿 (4.18) 

𝒅𝑷

𝒅𝒕
= 𝝅. 𝑿 − 𝑫. 𝑷 (4.19) 

Onde µ, 𝜎 e 𝜋 representam as velocidades específicas de crescimento 

celular, consumo de substrato e produção de etanol, respectivamente, 𝑆𝑚 a 

concentração de substrato na corrente de alimentação (nesse caso, 181,39 g/L) e  

𝐷 (ℎ−1) a velocidade específica de alimentação do sistema, calculado através da 

Equação 4.20. 

 

𝑫 =
𝑭

𝑽
 (4.20) 

 

Onde 𝐹 (𝐿/ℎ) é a vazão da corrente de alimentação (nesse caso, 0,013 L/h) 

e 𝑉 (𝐿) é o volume do meio de fermentação no reator a cada instante. 

Analogamente, para a construção do modelo matemático representando a 

fermentação em questão, foram utilizadas as equações propostas no Capítulo 3 

(Equações 3.9-3.11). Mais uma vez, foi necessário incluir o termo referente à inibição 

por ácido acético, uma vez que as fermentações do capítulo mencionado foram 

realizadas utilizando substrato sintético, sem concentração de inibidores, 

diferentemente do presente estudo. Além disso, o termo correspondente ao consumo 

de açúcar destinado à manutenção celular (𝑚𝑋) também foi incluído. Sendo assim, as 

equações para velocidade específica de crescimento celular, produção de etanol e 

consumo de substrato são dadas pelas Equações 4.21-4.23, respectivamente. 

 

µ = µ𝑚𝑎𝑥

𝑆

𝑆 + 𝐾𝑆 +
𝑆2

𝐾𝐼

(1 −
𝐴𝐶

𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥
)

𝑛𝑛

 (4.21) 
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𝜋 = 𝑌𝑃/𝑋. µ + 𝑚𝑃 (4.22) 

 

𝜎 =
𝜋

𝑌𝑃/𝑆
+ 𝑚𝑋 

 

(4.23) 

Como pode ser observado, o termo referente à inibição por ácido acético 

foi incluído apenas na equação para o crescimento celular (µ), uma vez que 𝜋 é 

descrito em função de µ, e 𝜎 é escrito em função de 𝜋, ou seja, a inibição por ácido 

acético se faz presente em todas as equações. Os trabalhos de modelagem 

matemática e determinação paramétrica foram realizados através do software 

Microsoft Excel 2013, cujo detalhamento é apresentado na seção 4.3.3.2. 

 

4.2.7.3 Análise estatística 

Para avaliar o ajuste dos modelos propostos, tanto para as fermentações 

em batelada quanto em batelada alimentada, a raiz do erro quadrático médio (RMSE 

- root-mean-squared error, em inglês) (Equação 4.24) foi calculada. 

 

𝑅𝑀𝑆𝐸 = √(∑(𝑦(𝑡𝑖) − 𝑦(𝑡𝑖))
2

𝑖=𝑡𝑓

𝑖=𝑡0

) (
1

𝑛𝑝
)  (4.24) 

4.2.8 Análise de proteômica 

4.2.8.1 Preparação das amostras para análise de proteômica 

As amostras foram coletadas nos tempos de 144 h para as condições de 

33 e 67 % de hidrolisado (último de ciclo de fermentação), e no tempo de 108 h para 

a fermentação com 100 % de hidrolisado. Um mililitro de sobrenadante foi concentrado 

usando um concentrador centrífugo de 10 kDa (MWCO Vivaspin, GE Healthcare). As 

proteínas foram quantificadas pelo teste de Bradford (Bradford 1976) usando a 

diluição de albumina sérica como padrão. A mesma quantificação foi feita para 

o pellet diluído. Após quantificação, 100 µL de ácido tricloroacético 1M foram 

adicionados a 200 µg de proteína de cada sobrenadante concentrado e um volume 
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final de 500 µL foi completado com água estéril, seguido de incubação em gelo de um 

dia para o outro. As amostras foram centrifugadas a 13.000 rpm por 10 min. Os 

precipitados foram lavados três vezes com 1 mL de acetona fria e ressuspendidos em 

ureia 8M, seguido de redução de proteínas com ditiotreitol (5 mM por 25 min a 56 °C) 

e alquilação com iodoacetamida (14 mM por 30 min a temperatura ambiente no 

escuro) (Kaupert Neto et al., 2015). 

Para digestão de proteínas, a ureia foi diluída até uma concentração final 

de 1,6 M e 1 mM de cloreto de cálcio foi adicionado às amostras para digestão com 

tripsina durante 16 horas a 37 oC (adaptado de Villén & Gygi, 2008). Os peptídeos 

derivados das amostras digeridas com tripsina foram purificados em StageTips C18, 

secos em um concentrador a vácuo e reconstituídos em ácido fórmico a 0,1 %. 

 

4.2.8.2 Análise por cromatografia líquida-espectrometria de massa em tandem (LC-

MS/MS) 

Uma alíquota de 4,5 μL (aproximadamente 2 μg de peptídeos) foi separada 

por RP-nanoUPLC C18 (100 um x 100 mm) (nanoAcquity, Waters) acoplado a um 

espectrômetro de massa Q-Tof Premier (Waters) com fonte de nanoeletropulverização 

a uma vazão de 0,6 μL/min. O gradiente foi de 2-90 % de acetonitrila em ácido fórmico 

0,1% durante 60 minutos para as proteínas digeridas. A voltagem do 

nanoeletropulverizador foi ajustada para 3,5 kV, com uma voltagem cônica de 30 V e 

uma temperatura da fonte de 80 ºC. O instrumento foi operado no modo “três 

principais”, no qual um espectro de MS é adquirido seguido por MS/MS dos três picos 

mais intensos detectados. Após a fragmentação do MS/MS, o íon foi colocado na lista 

de exclusão por 60 s (Kaupert Neto et al., 2015). Essas análises foram realizadas no 

Laboratório Nacional de Biociências (LNBio). 

 

4.2.8.3 Análise dos dados 

Os espectros foram adquiridos usando o software MassLynx v.4.1 e os 

arquivos de dados brutos foram convertidos para um formato de lista de pico (mgf) 

pelo software Mascot Distiller v. 2.6.2.0, 2009 (Matrix Science Ltd.) e pesquisados no 

banco de dados Scheffersomyces_stipitis (8.738 seqüências; 4.280.446 resíduos) 

usando o MASCOT v.2.3.2 2009 (Matrix Science Ltd.), com carbamidometilação como 
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modificação fixa, oxidação de metionina como modificação variável, uma tripsina 

perdida na clivagem e uma tolerância de 0,1 Da para íons precursores e fragmentos. 

Para identificação das proteínas, foi utilizado o software Scaffold (versão 4.9.0, 

Proteome Software Inc., Portland, OR) para validação dos dados de espectrometria 

de massas dos peptídeos e das proteínas identificadas. Os peptídeos identificados 

foram aceitos se obedecessem a uma probabilidade acima de 95 % de acordo com o 

algoritmo de FDR (False Discovery Rate) proposto pelo software. A identificação das 

proteínas foi aceita caso obedecessem a uma probabilidade maior que 99,9 % além 

de conter ao mínimo 2 peptídeos identificados de sua sequência. As probabilidades 

das proteínas foram calculadas a partir do algoritmo Protein Prophet (Nesvizhskii et 

al., 2003). 

4.2.9 Avaliação do aumento da tolerância da linhagem adaptada de S. stipitis 

Para validar a estratégia de adaptação descrita no presente estudo, a 

linhagem adaptada de S. stipitis foi submetida a uma comparação com uma linhagem 

não-adaptada, conforme apresentado no trabalho de Soares (2018). Nesse contexto, 

fermentações foram realizadas em frascos Erlenmeyer de 250 mL com 100 mL de 

meio composto por (g/L): xilose (63,0), glicose (27,0), ureia (2,3), extrato de levedura 

(3,0) e Mg.SO4.7H2O (1,0). Alíquotas de ácido acético foram adicionadas para que a 

concentração final de ácido no meio fosse de 0,2, 0,7, 1,1, 2,2, 2,6, 3,2 e 3,6 g/L. As 

células das linhagens adaptada e não-adaptada de S. stipitis foram inoculadas, 

separadamente, a uma concentração inicial de 5 g/L. Os frascos foram mantidos em 

shaker por 72 h, a 30 oC e 200 rpm. Amostras foram recolhidas para medidas das 

concentrações de célula, etanol e açúcares, conforme protocolo descrito no seção 

4.2.4. 

4.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

4.3.1 Caracterização do hidrolisado hemicelulósico e composição do substrato 

A Tabela 4.1 mostra a composição química do hidrolisado hemicelulósico 

do bagaço de cana obtido após a etapa de pré-tratamento e evaporação. Os valores 

foram relatados como a média analítica dos ensaios, realizados em triplicata. 

Após o pré-tratamento, a maior parte da fração hemicelulósica do bagaço 

de cana-de-açúcar foi hidrolisada (89,5 ± 1,1 %), da qual 82,0 ± 1,2 % foram 
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recuperados como açúcares monoméricos (xilose e arabinose). Assim, foi possível 

observar uma alta concentração de xilose presente no hidrolisado após a etapa de 

pré-tratamento (25,14 ± 0,45 g/L) em comparação com os demais açúcares. 

O hidrolisado foi concentrado em aproximadamente 500 %, sendo que 

parte dos inibidores, gerados e liberados durante a etapa de pré-tratamento, foram 

removidos juntamente com a fração condensada no processo de concentração do 

hidrolisado hemicelulósico. Apesar dessa extração parcial, a concentração desses 

compostos inibitórios no meio concentrado ainda foi significativa, principalmente em 

relação à fração fenólica (25,61 ± 0,12 g/L) e ao ácido acético (6,03 ± 0,09 g/L). 

 

Tabela 4.1 Composição química do hidrolisado hemicelulósico do bagaço de cana-de-

açúcar após pré-tratamento com ácido sulfúrico diluído e etapa de concentração 

(evaporação). 

Analito Hidrolisado (g/L) Hidrolisado concentrado (g/L) 

Arabinose 2,37 ± 0,18 19,77 ± 0,38 

Glicose 3,60 ± 0,60 17,07 ± 0,051 

Xilose 25,14 ± 0,45 178,56 ± 0,32 

Celobiose 1,07 ± 0,01 5,05 ± 0,026 

Ácido fórmico 0,23 ± 0,05 0,30 ± 0,011 

Ácido acético 3,94 ± 0,16 6,03 ± 0,089 

HMF 0,05 ± 0,01 0,23 ± 0,021 

Furfural 0,45 ± 0,18 0,05 ± 0,00 

Fenólicos totais 4,65 ± 0,22 25,61 ± 0,12 

Ácido ferúlico 0,11 ± 0,00 0,79 ± 0,01 

Ácido cumárico 0,15 ± 0,00 1,64 ± 0,00 

Ácido 4-hidroxibenzoico ALD ALD 

Ácido vanílico ALD 0,064 ± 0,00 

Ácido siríngico 0,003 ± 0,00 0,053 ± 0,00 

Vanilina 0,025 ± 0,00 0,16 ± 0,00 

ALD: Abaixo do limite de detecção. 

 

4.3.2 Fermentações em batelada com reciclo de células (CRBF) com aumento da 

porcentagem de hidrolisado hemicelulósico no substrato (33 e 67 %) 

4.3.2.1 Observações experimentais 

A Figura 4.1 mostra as concentrações de açúcares, etanol e células ao 

longo do tempo para os cinco ciclos de fermentação em batelada, para as condições 

de 33 e 67 % de hidrolisado na composição do substrato. Nos dois casos, 
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considerando os quatro primeiros ciclos, 20 h de fermentação não foram suficientes 

para o consumo completo de açúcar. Ao final de cada um desses ciclos, apenas 

aproximadamente 30 g/L das fontes de carbono foram consumidas, correspondendo, 

principalmente, à concentração de glicose do substrato inicial, conforme indicado pela 

porcentagem de consumo de glicose e xilose na Tabela 4.2. Os perfis de consumo de 

açúcar foram semelhantes para 33 e 67 % de hidrolisado nos quatro primeiros ciclos, 

sem diferença significativa a 95 % de confiança quando os mesmos ciclos foram 

comparados, conforme indicado pela análise estatística apresentada na Tabela 4.2. 

No entanto, o quinto ciclo revela uma diferença entre as duas condições, a 

qual foi observada devido ao maior tempo de fermentação (70 h). Na condição de 

33 % de hidrolisado, a xilose foi significativamente consumida após a exaustão da 

glicose, com uma concentração residual de, aproximadamente, 13 % em relação à 

concentração inicial. Em 67 % de hidrolisado, porém, o consumo de xilose foi menos 

pronunciado, resultando em uma xilose residual de 80 % em relação à concentração 

inicial. Uma possível explicação para essa diferença no consumo de xilose é a maior 

concentração de compostos inibitórios devido ao aumento da porcentagem de 

hidrolisado no substrato, conforme mostrado na Tabela 4.3. 
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Figura 4.1 Concentrações de açúcares redutores, etanol e biomassa celular ao longo 

do tempo para fermentações em CRBF com: (A) 33 % e (B) 67 % de hidrolisado no 

substrato. 
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Tabela 4.2 Valores de rendimento, produtividade volumétrica, consumo de glicose, consumo de xilose e título de etanol no tempo final 

de cada ciclo de fermentação para fermentações em batelada com reciclo de células a 33 e 67% de hidrolisado. 

Ciclo 
Tempo* 

h 

Rendimento** 

% 

Produtividade 

g/L.h 

Consumo de glicose 

% 

Consumo de xilose 

% 

Título de etanol 

g/L 

33 % de hidrolisado 

1 21,12 15,09 ± 1,72a 0,32 ± 0,04a 100,00 ± 0,00a 2,78 ± 3,93a 7,53 ± 0,27a 

2 20,10 28,17 ± 0,15a 0,68 ± 0,02a 98,09 ± 1,89a 7,37 ± 4,03a 14,28 ± 0,49a 

3 19,43 27,89 ± 3,35a 0,66 ± 0,09a 99,06 ± 0,44a 4,30 ± 1,99a 13,91 ± 1,53a 

4 20,02 30,20 ± 3,51a 0,67 ± 0,09a 97,95 ±1,19a 5,18 ± 1,19a 14,39 ± 1,69a 

5 69,44 45,02 ± 2,45a 0,29 ± 0,02a 100,00 ± 0,00a 87,13 ± 3,02a 21,52 ± 0,97a 

67 % de hidrolisado 

1 20,15 13,13 ± 0,93a 0,31 ± 0,03a 100,00 ± 0,00a 3,17 ± 0,28a 6,48 ± 0,50a 

2 20,50 27,63 ± 2,14a 0,63 ± 0,04a 99,38 ± 0,87a 6,39 ± 2,74a 13,59 ± 0,66a 

3 20,44 24,34 ± 3,70a 0,56 ± 0,07a 99,74 ± 0,00a 5,68 ± 3,01a 12,61 ± 1,64a 

4 20,47 23,39 ± 3,39a 0,52 ± 0,07a 99,86 ± 0,19a 4,87 ± 3,19a 11,73 ± 1,74a 

5 69,00 25,09 ± 0,85b 0,17 ± 0,01b 99,85 ± 0,22a 19,13 ± 3,83b 12,90 ± 0,62b 

Os dados foram submetidos à análise de variância (ANOVA) e as médias comparadas pelo teste de Tukey (p <0,05), pelo software Statistica. 
Letras diferentes indicam diferença significativa entre os grupos de parâmetros no mesmo ciclo de fermentação para as diferentes condições em estudo. 
*Tempo de cada ciclo de fermentação, não-cumulativo. 
**Para o cálculo desse rendimento, foi considerado todo o substrato alimentado no reator. 
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Tabela 4.3 Concentrações máximas de ácido acético, furfural e HMF registradas em 

cada ciclo de fermentação para fermentações em batelada com reciclo de células a 33 

e 67% de hidrolisado. 

  

Ácido acético 

g/L 
 

Furfural 

g/L 
 

HMF 

g/L 

Ciclo  33 % 67 %  33 % 67 %  33 % 67 % 

1  0,67 1,14  0,90 1,91  0,04 0,51 

2  0,61 1,48  0,93 1,93  0,05 0,48 

3  0,76 1,63  1,00 2,00  0,06 0,94 

4  0,64 1,63  1,00 2,23  0,05 0,91 

5  0,43 1,57  1,00 1,88  0,07 0,90 

 

Em relação à produção de etanol, a Figura 4.2 mostra a produtividade 

volumétrica (𝑄𝑃) e o rendimento (𝜂′) obtidos para todos os ciclos de fermentação em 

ambas as condições. Em 33 % do hidrolisado, houve um aumento no valor de 𝑄𝑃 de 

112 % do primeiro para o segundo ciclo (0,32 ± 0,04 para 0,68 ± 0,02 g/L.h), o qual 

não variou significativamente até o quarto ciclo. No quinto ciclo, o tempo de 

fermentação foi maior (70 h), refletindo em uma menor produtividade. Devido a essa 

diferença nos tempos de fermentação, o valor de 𝑄𝑃 no último ciclo também foi 

calculado considerando as primeiras 20 h de fermentação (mesmo tempo dos ciclos 

anteriores), valor indicado pelo símbolo ( ) na Figura 4.2, correspondendo a 0,60 ± 

0,06 g/L.h. Como pode ser observado, não houve diferença significante entre valores 

de  𝑄𝑃 entre os ciclos 2 e 5, considerando 20 h de fermentação, para 33 % de 

hidrolisado. 
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Figura 4.2 Produtividade volumétrica de etanol e rendimento em etanol para os cinco 

ciclos de fermentação em batelada a 33 e 67 % de hidrolisado. 

 
*Para o cálculo desse rendimento, foi considerado todo o substrato alimentado no reator. 

 

Para as fermentações com 67 % de hidrolisado, embora também tenha 

ocorrido um aumento em 𝑄𝑃 do primeiro para o segundo ciclo (0,31 ± 0,03 para 

0,63 ± 0,04 g/L.h), houve uma diminuição nos ciclos subsequentes, chegando a 0,52 

± 0,07 g/L.h no quarto ciclo. No entanto, embora os valores de 𝑄𝑃 tenham sido mais 

baixos para a condição de 67 %, não houve diferença significativa a 95 % de confiança 

quando comparado ciclo a ciclo com a condição de 33 % (do primeiro ao quarto ciclo), 

conforme indicado pela análise estatística na Tabela 4.2. No quinto ciclo, porém, 𝑄𝑃 

foi significativamente menor na condição de 67 % de hidrolisado quando comparado 

ao quinto ciclo da fermentação com 33 % de hidrolisado, considerando as 70 h de 

fermentação. Entretanto, devido ao maior tempo de fermentação no quinto ciclo, 

também foi calculado o valor de 𝑄𝑃 considerando as primeiras 20 h de fermentação 

para a condição de 67 % de hidrolisado. Nesse caso, o valor encontrado foi de 

0,41 ± 0,03 g/L.h, indicado pelo símbolo ( ) na Figura 4.2. Dessa forma, confirma-se 

a tendência de queda na produtividade volumétrica ao longo dos ciclos 2 a 5 para 

67 % de hidrolisado, o que não foi observado para 33 % de hidrolisado. 
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Em relação ao rendimento em etanol, calculado considerando a quantidade 

total de açúcar inicial no sistema, também houve aumento do primeiro para o segundo 

ciclo, para ambas as condições, o qual permaneceu praticamente constante do 

segundo para o quarto ciclo, como podemos observar na Figura 4.2. Entretanto, para 

o experimento com 33% de hidrolisado, houve um incremento no rendimento no quinto 

ciclo, explicado pelo maior consumo de xilose e pela maior concentração de etanol 

obtidos neste ciclo. Esse aumento não foi observado em 67% de hidrolisado. No quinto 

ciclo, o rendimento em etanol obtido na concentração mais baixa de hidrolisado foi de 

45,02 ± 0,29 %, em comparação com 25,09 ± 0,17 % em 67 % de hidrolisado. Ao 

realizar o teste de Tukey com 95 % de confiança, a diferença entre as condições em 

relação ao rendimento foi detectada apenas no último ciclo, assim como observado 

para os demais parâmetros (𝑄𝑃, consumo de xilose e concentração de etanol), 

conforme apresentado na Tabela 4.2. 

Novamente, o menor desempenho fermentativo da levedura S. stipitis em 

67 % de hidrolisado, com menor produtividade e rendimento ao final das fermentações 

(quinto ciclo) pode ser explicado pelas maiores concentrações de inibidores no 

substrato, o que, como discutido anteriormente, resultou em um menor consumo de 

xilose e, consequentemente, menor formação de produto. Nos quatro primeiros ciclos, 

como as fermentações foram realizadas por apenas 20 h, não houve tempo suficiente 

para permitir um consumo substancial de xilose, portanto, os efeitos desses 

compostos não puderam ser vistos de forma clara. 

 

4.3.2.2 Estimação paramétrica a partir do modelo matemático 

Conforme discutido na seção 4.2.7.1, o modelo matemático para as 

fermentações em batelada com 33 e 67% de hidrolisado é formado por 12 equações 

(4.5-4.16) e 23 parâmetros cinéticos que devem ser estimados para os cinco ciclos de 

fermentação, para ambas as concentrações de hidrolisado hemicelulósico. Nesse 

caso, os parâmetros são 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢, 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ , 

𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙
′ , 𝑅, 𝑅′, 𝑅′′, 𝑛, 𝑛′, 𝑛′′, 𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄ , 𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄ , 𝑚𝑋,𝐺𝑙𝑢, 𝑚𝑋,𝑋𝑦𝑙, 𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥, 𝑛𝑛𝑋,𝐺𝑙𝑢, 𝑛𝑛𝑋,𝑋𝑦𝑙, 𝑛𝑛𝑃,𝐺𝑙𝑢 

e 𝑛𝑛𝑃,𝑋𝑦𝑙. 

Assim como mencionado no Capítulo 3, tendo em vista que a re-estimação 

paramétrica é uma etapa que demanda tempo, tentou-se fixar o maior número de 
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parâmetros ao longo das fermentações, re-estimando apenas aqueles que 

representassem as observações experimentais descritas anteriormente, pela 

aplicação do reciclo celular e pelo aumento na concentração de hidrolisado.  Sendo 

assim, foram mantidos fixos ao longo dos ciclos os parâmetros: 𝜇𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜇𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 

𝜋𝐺𝑙𝑢,𝑚𝑎𝑥, 𝜋𝑋𝑦𝑙,𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢, 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙, 𝐾𝑆,𝐺𝑙𝑢
′ , 𝐾𝑆,𝑋𝑦𝑙

′ , 𝑅, 𝑅′, 𝑅′′, 𝑛, 𝑛′, 𝑛′′, 𝑌𝑃 𝐺𝑙𝑢⁄  e 𝑌𝑃 𝑋𝑦𝑙⁄ , os 

quais foram fixados conforme os resultados apresentados para a fermentação a 30 oC 

no Capítulo 2 (Tabela 2.3 e Figura 2.2), além de 𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥, fixada no valor de 4 g/L para 

todos os ciclos, valor baseado em outros trabalhos (Andrade et al., 2013) e em 

resultados anteriores do grupo de pesquisa (Soares, 2018). Portanto, restam apenas 

seis parâmetros que devem ser re-estimados a cada ciclo para representar de forma 

coerente o que foi observado experimentalmente. Esses parâmetros estão 

relacionados ao consumo de substrato para manutenção celular (𝑚𝑋,𝐺𝑙𝑢 e 𝑚𝑋,𝑋𝑦𝑙) e à 

inibição por ácido acético (𝑛𝑛𝑋,𝐺𝑙𝑢, 𝑛𝑛𝑋,𝑋𝑦𝑙, 𝑛𝑛𝑃,𝐺𝑙𝑢 e 𝑛𝑛𝑃,𝑋𝑦𝑙). Mais uma vez, a 

otimização paramétrica é uma etapa crítica, uma vez que os valores devem otimizar 

o modelo para melhor ajuste aos dados experimentais, sem perder o sentido físico do 

sistema de fermentação representado. 

Dessa forma, a Tabela 4.4 mostra os valores obtidos para os parâmetros 

para cada um dos ciclos para as duas concentrações de hidrolisado. Cabe ressaltar 

que, para a estimação paramétrica, o valor de 𝐴𝐶 utilizado para as condições de 33 e 

67 % de hidrolisado foi de 0,6 e 1,5 g/L, respectivamente, baseado nos valores 

apresentados na Tabela 4.3. Através dos valores apresentados na Tabela 4.4, 

observa-se que o principal efeito das fermentações sucessivas com reciclo de células 

utilizando um hidrolisado hemicelulósico se dá nos parâmetros relacionados à inibição 

por ácido acético. 
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Tabela 4.4 Valores dos parâmetros do modelo para os ciclos de fermentação com 33 e 

67 % de hidrolisado na composição do substrato. 

 33 % de hidrolisado 67 % de hidrolisado 

Parâmetro 
Ciclo 

1 
Ciclo 

2 
Ciclo 

3 
Ciclo 

4 
Ciclo 

5 
Ciclo 

1 
Ciclo 

2 
Ciclo 

3 
Ciclo 

4 
Ciclo 

5 

Parâmetros mantidos constantes 

µ𝑮𝒍𝒖,𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏]  0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 

µ𝑿𝒚𝒍,𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏] 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 

𝝅𝑮𝒍𝒖,𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏]  0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 

𝝅𝑿𝒚𝒍,𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏] 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 0,06 

𝑲𝑺,𝑮𝒍𝒖 [𝒈/𝑳] 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 

𝑲𝑺,𝑿𝒚𝒍 [𝒈/𝑳] 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 

𝑲′𝑺,𝑮𝒍𝒖 [𝒈/𝑳] 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 

𝑲′𝑺,𝑿𝒚𝒍 [𝒈/𝑳] 7 7 7 7 7 7 7 7 7 7 

𝑹 [𝑳/𝒈] 67 67 67 67 67 67 67 67 67 67 

𝑹′ [𝑳/𝒈] 0,57 0,57 0,57 0,57 0,57 0,57 0,57 0,57  0,57 0,57 

𝑹′′ [𝑳/𝒈] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

𝒏 [−] 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

𝒏′ [−] 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

𝒏′′ [−] 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

𝒀𝑷/𝑮𝒍𝒖 [𝒈/𝒈] 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 0,34 

𝒀𝑷/𝑿𝒚𝒍  [𝒈/𝒈] 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37 

𝑨𝑪𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏] 4 4 4 4 4 4 4 4 4 4 

Parâmetros re-estimados 

𝒎𝑿,𝑮𝒍𝒖 [𝒉−𝟏] 0,08 0 0 0 0 0,08 0 0 0,005 0,012 

𝒎𝑿,𝑿𝒚𝒍 [𝒉−𝟏] 0 0 0 0 0,02 0 0 0 0 0,002 

𝒏𝒏𝑿,𝑮𝒍𝒖 [−] 5 0,7 2,5 2,5 2,5 1,8 1 1 1 1 

𝒏𝒏𝑿,𝑿𝒚𝒍 [−] 12 7 10 10 10 5 5 5 5 5 

𝒏𝒏𝑷,𝑮𝒍𝒖 [−] 5 0,7 2,5 2,5 2,5 1,8 0,7 0,7 1,8 1,8 

𝒏𝒏𝑷,𝑿𝒚𝒍 [−] 12 10 10 10 10 5 5 5 5 5 

 

No primeiro ciclo com 33 % de hidrolisado, os valores de 𝑛𝑛 são elevados, 

indicando que a presença de ácido acético no meio é extremamente prejudicial ao 

metabolismo para crescimento celular e formação de produto. Cabe ressaltar que, 

conforme Soares (2018), os efeitos inibitórios de ácido acético são mais pronunciados 

no metabolismo de fermentação da xilose, em comparação ao da glicose, 
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observações que corroboram os maiores valores de 𝑛𝑛 encontrados para xilose. 

Entretanto, nota-se que, do primeiro para o segundo ciclo, houve uma queda nos 

valores desses parâmetros, provavelmente devido à adaptação celular frente ao 

hidrolisado, consequência do reciclo celular empregado. Esses valores permanecem 

constantes ou sofrem uma leve elevação até o quinto ciclo. Esse perfil está de acordo 

com o que foi observado para rendimento e produtividade (Figura 4.2), em que há 

uma melhora significativa do primeiro para o segundo ciclo, mas o mesmo não é 

observado no restante dos ciclos. 

No primeiro ciclo com 67 % de hidrolisado, os valores dos parâmetros 𝑛𝑛 

são inferiores, mais uma vez possivelmente devido à adaptação do microrganismo. 

Assim como observado para 33 % de hidrolisado, há uma diminuição nos valores do 

primeiro para o segundo ciclo, os quais permanecem constantes ou sofrem uma leve 

elevação até o quinto ciclo, confirmando o que foi observado experimentalmente 

(Figura 4.2).  

Quanto aos termos relacionados ao consumo de substrato para 

manutenção celular, observa-se que, no ciclo 1 das duas condições, parte da glicose 

é desviada para esse fim (𝑚𝑋,𝑮𝒍𝒖 = 0,08 ℎ−1), possivelmente por ser o primeiro ciclo e, 

antes de iniciar cada uma das fermentações, a célula estar armazenada em ambiente 

refrigerado. Como a glicose é o açúcar preferencialmente consumido, o 

microrganismo pode ter utilizado esta fonte de carbono para retomada completa das 

funções vitais em um primeiro momento das fermentações. No caso das fermentações 

com 33% de hidrolisado, os termos relacionados à manutenção celular, tanto por 

glicose e xilose, seguem nulos até o quinto ciclo. Nesse momento, devido ao maior 

tempo de fermentação em comparação aos outros ciclos (70 h), foi detectado que 

parte da xilose consumida é desviada para esse fim. Esse perfil se repete para as 

fermentações com 67% de hidrolisado, porém, com o reaparecimento dos termos de 

manutenção celular por glicose nos ciclos 4 e 5. Sendo assim, pode-se inferir que a 

célula apresentou condições de estresse para a maior concentração de hidrolisado, 

utilizando uma maior fração das fontes de carbono, principalmente glicose, para 

manutenção das funções celulares nos últimos ciclos. A Figura 4.3 mostra a variação 

dos parâmetros re-estimados ao longo dos cinco ciclos para as duas concentrações 

de hidrolisado. 
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Figura 4.3 Evolução dos parâmetros nnX,GLU, nnX,Xyl, nnP,GLU, nnP,Xyl (referentes ao 

estresse por ácido acético) e mX,GLU, e mX,GLU (referentes ao uso da fonte de carbono para 

manutenção celular), para os cinco ciclos de fermentação com 33 e 67 % de hidrolisado. 

 

 

A partir da Figura 4.3, observa-se uma tendência de diminuição nos valores 

relacionados à inibição por ácido acético ao longo dos ciclos, conforme previamente 

discutido. Sendo assim, a partir dos valores estimados para os parâmetros que 

compõem o modelo para todos os ciclos de fermentação, a Figura 4.4 foi obtida, a 

qual apresenta uma comparação entre as concentrações experimentais e as obtidas 

através do modelo para biomassa celular, glicose, xilose e etanol. 
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Figura 4.4 Comparação entre os perfis de concentração de células, etanol, glicose e 

xilose obtidos através do modelo e os dados experimentais para os cinco ciclos de 

fermentação com 33 e 67 % de hidrolisado. 

 
 

 

A Tabela 4.5 mostra os valores de RMSE para célula, glicose, xilose e 

etanol em todos os ciclos de fermentação, para 33 e 67 % de hidrolisado, calculados 

a partir da Equação 4.24. 
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Tabela 4.5 Valores de RMSE para biomassa celular, glicose, xilose e etanol para todos 

os ciclos a 33 e 67 % de hidrolisado. 

Variável 
RMSE (g/L) 

Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 3 Ciclo 4 Ciclo 5 

 33 % de hidrolisado 

Célula 0,77 1,04 0,86 1,59 1,81 

Glicose 4,50 3,45 2,68 3,27 3,10 

Xilose 1,08 1,89 0,75 0,72 5,04 

Etanol 0,41 1,71 1,17 0,99 1,91 

 67 % de hidrolisado 

Célula 1,50 1,86 1,91 3,99 1,34 

Glicose 3,43 4,88 1,66 0,99 1,59 

Xilose 1,39 3,08 2,64 1,46 2,96 

Etanol 0,19 0,73 0,61 0,60 0,64 

 

Como pode ser observado, o modelo proposto, juntamente com os 

parâmetros estimados, representa satisfatoriamente o sistema de fermentação 

investigado, tanto para 33 quanto para 67 % de hidrolisado no meio de cultura. Assim 

como nas observações experimentais, glicose é preferencialmente assimilada, sendo 

totalmente consumida em torno de 12 h de fermentação em todos os ciclos. Já a xilose 

passa a ser consumida após a exaustão da glicose. Assim como nas discussões 

apresentadas no Capítulo 2 para as fermentações em batelada, o crescimento celular 

é baixo, o qual ocorre principalmente durante a fase de consumo da glicose. 

Considerando a formação de etanol, o modelo representa bem os 

incrementos na produção observados do primeiro para o segundo ciclo, para as duas 

concentrações de hidrolisado, corroborando os resultados apresentados na 

Figura 4.2. Além disso, ao observarmos o quinto ciclo, o modelo proposto detecta as 

diferenças observadas entre as duas condições, sendo que há um maior consumo de 

xilose a 33 % de hidrolisado. Diferentemente do que foi apresentado no Capítulo 2, 

em que a produção de etanol ocorria de forma mais rápida a partir de xilose em 

substrato sintético, resultando em uma maior velocidade específica de formação de 

etanol a partir de xilose (𝜋𝑋𝑦𝑙), no presente estudo a produção de etanol é mais 

evidente durante a fase de consumo de glicose, provavelmente devido ao maior efeito 

inibitório das concentrações de ácido acético nos termos referentes ao consumo de 

xilose. 
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Para mostrar os efeitos da utilização de um hidrolisado hemicelulósico real 

no desempenho fermentativo da levedura S. stipitis, a Figura 4.5 mostra os resultados 

obtidos no trabalho de Santos et al. (2016) a partir de cinco fermentações sequenciais 

com decréscimo de temperatura (de 30 a 26 oC) utilizando substrato sintético. Como 

é possível observar, o desempenho obtido pelos autores é superior ao apresentado 

no presente trabalho, sendo que, no último ciclo de fermentação, houve um consumo 

de 81,13 % de xilose em apenas 20 h de fermentação, resultando em uma 

produtividade de 1,53 g/L.h e um rendimento em etanol de 83%. 

 

Figura 4.5 Fermentações consecutivas com decréscimo de temperatura utilizando 

substrato sintético para a levedura S. stipitis. 

 
FONTE: Santos et al. (2016). 
 

4.3.3 Fermentação em batelada alimentada com 100 % de hidrolisado 

hemicelulósico 

4.3.3.1 Observações experimentais 

A Figura 4.6 mostra os perfis de concentração de xilose, glicose, etanol e 

biomassa celular obtidos para a fermentação em batelada alimentada com 100 % de 

hidrolisado. Como mencionado anteriormente, essa fermentação teve duas fases 

distintas: a fase de alimentação, que durou 36 h, seguida de uma fermentação em 

batelada de 72 h, totalizando 108 h de operação. 
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Figura 4.6 Concentrações de glicose, xilose, etanol e biomassa celular ao longo do 

tempo para a fermentação em batelada alimentada com 100 % de hidrolisado. 

 
 

Em relação à concentração celular, o sistema foi inoculado com, 

aproximadamente, 67 g/L de células. No final da fase de alimentação (36 h), a 

concentração foi de cerca de 25 g/L, como resultado da diluição causada pela adição 

do substrato. Durante a fase de batelada (36-108 h, Figura 4.6), a concentração celular 

permaneceu constante, sem crescimento celular registrado. Considerando todo o 

tempo de fermentação, o fator de conversão de açúcares em célula (𝑌𝑋 𝑆⁄ ) foi de 

0,030 g/g (ver Tabela 4.6). 

Considerando o consumo de substrato, há uma clara diferença entre os 

perfis de glicose e xilose. Enquanto a glicose é preferencialmente assimilada, com 

uma concentração nula no final da fase de alimentação, a concentração de xilose 

atinge 32 g/L às 36 h. Durante a fermentação em batelada, o consumo de xilose foi 

baixo, com uma concentração residual final de, aproximadamente, 26 g/L. Como já 

indicado na literatura, S. stipitis apresenta um consumo sequencial de açúcares, 

sendo a glicose preferencialmente consumida antes da xilose (Hou, 2012; Bonan et 

al., 2019), o que explica a rápida assimilação da glicose e o acúmulo de xilose. 
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Tabela 4.6 Consumo de glicose, consumo de xilose, título de etanol, rendimento, 

produtividade volumétrica e YX/S para a fermentação em batelada alimentada com 100 % 

de hidrolisado. 

Parâmetro Valor 

Consumo de glicose (%) 100,00 

Consumo de xilose (%) 71,38 

Título de etanol (g/L) 16,87 

Rendimento (%) 27,85* 

Produtividade (g/L.h) 0,1562 

YX S⁄  (g/g) 0,030 

*Para o cálculo desse rendimento, foi considerado todo o substrato alimentado no reator. 

 

Entretanto, deve-se ressaltar que, se levarmos em consideração a 

porcentagem de açúcar consumida no tempo total de fermentação (Tabela 4.6), essa 

concentração residual de xilose (26 g/L) representa apenas 28,62 % da xilose total 

alimentada no sistema (71,38 % foi consumida). Também devemos enfatizar que a 

maior assimilação da xilose ocorreu durante a fase de batelada alimentada, na 

presença de concentrações de glicose. Durante a fermentação em batelada, o 

consumo de xilose foi menos pronunciado, como podemos ver na Figura 4.6. 

Em relação à produção de etanol, o título final obtido pelo presente estudo 

foi de 16,87 g/L. Sendo assim, a produtividade volumétrica do etanol (𝑄𝑃) obtida para 

108 h de fermentação foi de 0,1562 g/L.h. Como a maior parte do substrato foi 

consumida durante a fase de alimentação, a produção de etanol também foi mais 

proeminente nas primeiras 36 h, atingindo 13,57 g/L neste período, resultando em um 

𝑄𝑃 de 0,3769 g/L.h (considerando 36 h de fermentação). Portanto, a fermentação em 

modo batelada alimentada (correspondente às primeiras 36 h de operação) se 

destaca como uma boa alternativa para promover o consumo de açúcar em 

comparação com a fermentação em modo batelada quando hidrolisados 

hemicelulósicos reais são utilizados, tendo a presença de compostos inibitórios. 

A Figura 4.7 mostra a evolução das concentrações de ácido acético ao 

longo da fermentação, em que os pontos representam os dados experimentais e a 

linha contínua uma regressão feita para mostrar a tendência da evolução da 

concentração de ácido acético. Como pode ser observado, a concentração é 

crescente durante a fase de alimentação (primeiras 36 h) e permanece praticamente 

constante durante o restante da fermentação (36-108 h). Dessa forma, podemos 



137 
 

concluir que o ambiente enfrentado pelas células foi menos tóxico enquanto a 

fermentação estava ocorrendo em modo batelada alimentada, sendo uma das 

possíveis causas do melhor desempenho durante essa fase, confirmando os efeitos 

positivos da adoção dessa estratégia de operação. 

 

Figura 4.7 Concentração de ácido acético ao longo do tempo para a fermentação em 

batelada alimentada com 100 % de hidrolisado. 

 

 

Embora a levedura tenha consumido uma porção substancial de glicose e 

xilose, isso não refletiu em uma alta produção de etanol ou em crescimento celular, 

resultando em baixos valores de 𝑌𝑋 𝑆⁄  e rendimento em etanol. Cabe ressaltar que a 

formação de subprodutos, como glicerol e xilitol, também foi baixa, com concentrações 

finais de 0,36 e 1,11 g/L, respectivamente. Assim, considerando que a fermentação 

foi realizada com um substrato composto por 100 % de hidrolisado hemicelulósico, 

promovendo um ambiente agressivo para o microrganismo, uma possível explicação 

para a baixa formação de produtos (etanol, biomassa celular ou subprodutos) é que 

uma grande fração do substrato tenha sido consumida para manutenção celular, ou 

até mesmo para um produto que não foi quantificado pelas análises realizadas. Um 

ponto a ser destacado é que objetivo das fermentações com altas cargas de 

hidrolisado era promover a adaptação do microrganismo, não necessariamente 

registrando um bom desempenho fermentativo da levedura nessas condições. 
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4.3.3.2 Estimação paramétrica a partir do modelo matemático 

Conforme apresentado na seção 4.2.7.2, para descrever a fermentação em 

batelada alimentada com 100 % de hidrolisado, foi utilizado o modelo desenvolvido no 

Capítulo 3 para as fermentações em meio sintético. Da mesma forma, glicose e xilose 

foram avaliadas de forma conjunta como substrato, e não individualmente, devido à 

baixa concentração de glicose observada ao longo de todo o tempo de fermentação. 

Entretanto, assim como para as fermentações em batelada, foi necessário realizar a 

inclusão do termo de inibição por ácido acético no crescimento celular. Sendo assim, 

o modelo proposto é composto por sete equações (4.17-4.23) e nove parâmetros 

cinéticos a serem estimados (µ𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆, 𝐾𝐼, 𝑌𝑃/𝑋, 𝑚𝑃, 𝑌𝑃/𝑆, 𝑚𝑋, 𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥 e 𝑛𝑛). 

Assim como nas discussões anteriores, tentou-se variar o menor número 

de parâmetros possíveis, diminuindo a complexidade do trabalho de re-estimação 

paramétrica. Sendo assim, os parâmetros µ𝑚𝑎𝑥, 𝐾𝑆, 𝑌𝑃/𝑋 e 𝐴𝐶𝑚𝑎𝑥 foram fixados com 

base no primeiro ciclo da fermentação em batelada alimentada com substrato sintético 

apresentado no Capítulo 3 (Tabela 3.3). Dessa forma, apenas cinco parâmetros foram 

re-estimados - 𝐾𝑆, 𝑌𝑃/𝑋, 𝑚𝑃, 𝑚𝑋 e 𝑛𝑛. A Tabela 4.7 mostra os valores obtidos após o 

processo de estimação dos parâmetros para melhor ajuste das curvas obtidas pelo 

modelo aos dados experimentais. 

 

Tabela 4.7 Parâmetros cinéticos estimados para a fermentação em batelada alimentada 

com 100 % de hidrolisado. 

Parâmetro Batelada alimentada Batelada 

Parâmetros mantidos constantes 

µ𝒎𝒂𝒙 [𝒉−𝟏]  0,006 0,006 

𝑲𝑺 [𝒈/𝑳] 0,2 0,2 

𝑨𝑪𝒎𝒂𝒙 [𝒈/𝑳] 4 4 

𝒀𝑷/𝑺 [𝒈/𝒈] 0,355 0,355 

Parâmetros re-estimados 

𝑲𝑰 [𝒈/𝑳] 1 1 

𝒀𝑷/𝑿 [𝒈/𝒈] 1,00 0,50 

𝒎𝑷 [𝒈𝒆𝒕𝒂𝒏𝒐𝒍/𝒈𝒄é𝒍𝒖𝒍𝒂 . 𝒉]  0,015 0,0015 

𝒎𝑿 [𝒈𝒔𝒖𝒃𝒔𝒕𝒓𝒂𝒕𝒐/𝒈𝒄é𝒍𝒖𝒍𝒂. 𝒉] 0,05 0,001 

𝒏𝒏 [−] 1 1 
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Como pode ser observado na Tabela 4.7, os valores de alguns dos 

parâmetros re-estimados são diferentes para a fase de alimentação (de 0 a 36 h) e 

para a fase de fermentação em modo batelada (de 36 a 108 h). Conforme discutido 

anteriormente, o desempenho da levedura nas primeiras 36 h foi superior ao restante 

da fermentação, tanto em termos de produção de etanol quanto de consumo de 

substrato, o que explica o maior valor de 𝑌𝑃/𝑋 e 𝑚𝑃, parâmetros que compõem a 

velocidade específica de formação de produto (𝜋), como mostra a Equação 4.22. Além 

disso, quanto maior o valor de 𝜋 e de 𝑚𝑋, maior a velocidade específica de consumo 

de substrato, segundo a Equação 4.23. Sendo assim, os valores estimados para os 

parâmetros do modelo corroboram as conclusões feita a partir das observações 

experimentais, em que a célula estava mais ativa durante a fase de alimentação 

(batelada alimentada). 

A Figura 4.8 mostra uma comparação entre os parâmetros 𝑌𝑃/𝑋 e 𝑌𝑃/𝑆 

obtidos para os cinco ciclos de fermentação em batelada alimentada com substrato 

sintético (Capítulo 3) e os valores obtidos com 100 % de hidrolisado (presente estudo), 

tanto para a fase de alimentação quanto para a fase batelada. 

Como pode ser observado na Figura 4.8, os valores de 𝑌𝑃/𝑋 são superiores 

para as fermentações em meio sintético. Além disso, observa-se o aumento de 𝑌𝑃/𝑋 

nos ciclos 4 e 5 para as fermentações com substrato sintético, como consequência da 

melhora no desempenho fermentativo do microrganismo, como previamente discutido 

no Capítulo 3. 

Quanto ao parâmetro correspondente à inibição por ácido acético, observa-

se que o valor obtido (𝑛𝑛 = 1) é inferior ao apresentado no último ciclo das 

fermentações em bateladas sucessivas com 67 % de hidrolisado (Tabela 4.4), o que 

indica uma contínua adaptação do microrganismo frente ao ambiente tóxico 

encontrado ao longo das fermentações no presente estudo. 
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Figura 4.8 Evolução dos parâmetros YP/X e YP/S para as fermentações realizadas em 

substrato sintético para levedura S. passalidarum (Capítulo 3) e a fermentação com 

100 % de hidrolisado realizada no presente estudo com S. stipitis (para as fases de 

batelada alimentada e batelada). 

 

 

Sendo assim, a Figura 4.9 mostra as concentrações de biomassa celular, 

substrato e etanol obtidos a partir do modelo em comparação aos dados 

experimentais. 
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Figura 4.9 Perfis de concentração de células, açúcares redutores e etanol obtidos a 

partir do modelo e os dados experimentais para a fermentação em batelada alimentada 

com 100 % de hidrolisado. 

 

 

A Tabela 4.8 mostra os valores de RMSE para célula, substrato e etanol, 

calculados a partir da Equação 4.24. 

 

Tabela 4.8 Valores de RMSE para célula, substrato e etanol para a fermentação em 

batelada alimentada com 100 % de hidrolisado. 

Variável RMSE (g/L) 

Célula 1,67 

Substrato 8,56 

Etanol 1,45 

 

Como pode ser observado, o modelo proposto, em conjunto com os valores 

estimados para os parâmetros, representou satisfatoriamente a fermentação em 

batelada alimentada com 100 % de hidrolisado, principalmente para as concentrações 

de etanol e biomassa celular. No caso do substrato, o modelo se afastou dos dados 

experimentais nas primeiras horas da fermentação. Uma possível explicação para isso 

é que, como não foi possível incluir o termo de repressão por glicose nas equações 

do modelo para a condição de batelada alimentada, conforme discutido nas seções 

de elaboração do modelo matemático para a fermentação em batelada alimentada 
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(seções 3.2.2 e 4.2.7.2), o acúmulo de xilose devido ao consumo preferencial de 

glicose nas horas iniciais não foi devidamente ajustado. 

4.3.4 Avaliação da tolerância da linhagem adaptada de S. stipitis frente ao ácido 

acético 

A Figura 4.10 mostra os resultados obtidos quando as linhagens adaptada 

e não-adaptada de S. stipitis foram submetidas a diferentes concentrações de ácido 

acético, resultado apresentado no trabalho de Soares (2018). Como pode ser 

observado, o desempenho da levedura S. stipitis foi superior ao da sua parental, 

resultado evidenciado pelas menores concentrações de açúcar residual e pelas 

maiores concentrações de etanol obtidas, mesmo nas concentrações mais altas de 

ácido acético investigadas neste estudo. 

 
Figura 4.10 Concentrações finais de glicose, xilose e etanol e produtividade volumétrica 

para as linhagens não-adaptada (A) e adaptada (B) de S. stipitis. 

 
FONTE: Soares (2018). 

 

No caso da glicose, como pode ser observado ma Figura 4.10, foi 

registrado um acúmulo deste açúcar a partir de 2,6 g/L de ácido para a linhagem não-

adaptada. Para a linhagem adaptada, glicose foi completamente consumida mesmo 

na concentração mais alta. Já para xilose, conforme já mencionado, concentrações 

acima de 0,7 g/L de ácido acético foram suficientes para promover o acúmulo de xilose 

na linhagem não-adaptada; para a linhagem adaptada, um acúmulo de xilose é 

registrado apenas em concentrações superiores a 2,6 g/L. Sendo assim, se 

analisarmos de forma conjunta o acúmulo dos açúcares e a produtividade de etanol, 

conclui-se que, para a linhagem não-adaptada, o desempenho fermentativo é afetado 
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de forma significativa a partir de 0,7 g/L de ácido, enquanto que, para a linhagem 

adaptada, esse valor é 3,7 vezes maior (2,6 g/L). Vale ressaltar que a adaptação 

celular se manteve mesmo após armazenamento do microrganismo a -80 oC entre 

cada experimento realizado (33, 67 e 100 % de hidrolisado), além da reativação do 

microrganismo em meio sintético sem a pressão celular exercida pela exposição ao 

hidrolisado, conforme protocolo descrito na seção 4.2.3. 

Dessa forma, conclui-se que a estratégia de adaptação empregada no 

presente estudo promoveu um aumento da tolerância da levedura S. stipitis. Os 

resultados aqui apresentados corroboram as conclusões feitas pela aplicação dos 

modelos matemáticos, isto é, a diminuição nos parâmetros cinéticos correspondentes 

aos termos de inibição por ácido acético ao longo das fermentações. 

4.3.5 Proteômica 

A Tabela A.1, apresentada no Anexo II, mostra todas as proteínas 

detectadas por meio da análise de proteômica para as três condições de fermentação 

investigadas (33, 67 e 100 % de hidrolisado). Como pode ser observado, foi 

encontrado um total de 93 proteínas. A partir dessa tabela, o Diagrama de Venn 

apresentado na Figura 4.11 foi construído, em que a quantidade de proteínas 

encontrada para condição é destacada. 

 

Figura 4.11 Diagrama de Venn construído a partir da análise de proteômica apresentada 

no Anexo II. 

 

Através do diagrama apresentado, observa-se que há nove proteínas em 

comum para as condições de 33 e 67 %, 14 proteínas em comum para 67 e 100 % e 

apenas uma proteína em comum para 33 e 100 % de hidrolisado. Além disso, há 50 
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proteínas em comum às três condições. Vale ressaltar que nenhuma proteína foi 

detectada de forma isolada na condição de 100% de hidrolisado. 

Dentre as proteínas encontradas, algumas merecem destaque, estando 

vinculadas a mecanismos celulares quando o microrganismo é submetido a condições 

estressantes, tendo em vista o ambiente tóxico promovido pela utilização de um 

hidrolisado hemicelulósico não-detoxificado nas fermentações. Essas proteínas estão 

identificadas pela cor amarela na Tabela A.1, e correspondem a: 

 Acetil-CoA-hidrolase (encontrada nas condições de 33, 67 e 100 % de 

hidrolisado); 

 Citocromo c oxidase (encontrada nas condições de 33, 67 e 100 % de 

hidrolisado); 

 Tiorredoxina e tiorredoxina redutase (encontrada nas condições de 33, 

67 e 100 % de hidrolisado); 

 Cu/Zn-superóxido dismutase (encontrada nas condições de 33 e 67 % 

de hidrolisado); 

 Mn-superóxido dismutase (encontrada nas condições de 33, 67 e 100 % 

de hidrolisado) 

 Malato desidrogenase (encontrada nas condições de 33, 67 e 100 % de 

hidrolisado); 

 Heat shock protein 70 (encontrada nas condições de 33, 67 e 100 % de 

hidrolisado). 

No caso da proteína acetil-CoA hidrolase, estudos mostraram que essa 

enzima atua na mitocôndria da célula, com sua função relacionada ao controle dos 

níveis da acetil-coenzima A (acetil-CoA) nesse compartimento, a fim de evitar efeitos 

tóxicos (Buu et al., 2003). Em outro estudo (Fleck & Brock, 2009), os autores 

sugeriram que a enzima acetil-CoA hidrolase promove conservação de energia 

através da detoxificação do acetato mitocondrial. Uma possível explicação para a 

atividade dessa enzima ter sido registrada são as concentrações de ácido acético 

presentes nas fermentações realizadas, conforme discutido ao longo do capítulo, o 

que pode ter elevado os níveis de acetato na célula. 

Vale ressaltar a importância do composto acetil-CoA, que serve como 

precursor central no metabolismo de leveduras, a partir do qual muitos blocos 

químicos de interesse podem ser sintetizados, como polihidroxibutirato, 1-butanol, 
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isoprenoides, esteróis, polifenois, alcanos/alcenos e álcoois graxos (Nielsen, 2014). 

Sendo uma forma ativada de acetato, acetil-CoA atua como metabólito intermediário 

crucial na rede metabólica e está envolvido nos metabolismos citosolítico, 

mitocondrial, peroxissomal e, também, do núcleo celular. É o substrato do ciclo do 

ácido tricarboxílico (ciclo de Krebs) para geração de energia, além de precursor para 

aminoácidos e bases nucleotídicas (Krivoruchko et al., 2015). 

Explorar a toxicidade dos compostos inibitórios e seus mecanismos de 

atuação nas células é de fundamental importância para a obtenção de linhagens com 

tolerância aumentada aos inibidores. Entretanto, os mecanismos de toxicidade desses 

compostos em leveduras são complexos e altamente dependentes do microrganismo 

empregado (Chen & Dou, 2016). O ácido acético afeta o metabolismo celular e a 

estabilidade de proteínas pela diminuição do pH intracelular, causando um efeito 

negativo (Roe et al., 1998; Zhao et al., 2005).  Além disso, a difusão do ácido através 

da membrana plasmática resulta no acúmulo de espécies reativas de oxigênio (ERO) 

(Giannattasio et al., 2013). Além do ácido acético, outros inibidores, como furfural e 

compostos fenólicos, também promovem a geração de ERO (Gao et al., 2017). Essas 

espécies reagem com diferentes compostos celulares, como DNA, proteínas e lipídios, 

induzindo fragmentações e modificações oxidativas (Stadtman & Berlett, 1997; Storz 

et al., 1987). 

A cadeia de transporte de elétrons na mitocôndria por si só também é 

considerada uma fonte de ERO, especialmente quando a reação de redução do 

oxigênio é incompleta (Herrero et al., 2008). As principais espécies de ERO 

intracelulares são o ânion superóxido (O2•−), o peróxido de hidrogênio (H2O2) e o 

radical hidroxila (•OH) (Herrero et al., 2008), sendo que o superóxido (O2•−) é o 

composto mais abundante no interior das células (Nohl et al., 2003).  

A fim de prevenir a célula dos efeitos das ERO, os microrganismos 

possuem um sistema de defesa, o qual envolve alguns compostos e enzimas 

oxidorredutases essenciais, como peroxirredoxinas, tiorredoxina e sua redutase, 

glutationa e sua redutase e peroxidase, catalase e superóxido dismutases. Essas 

oxirredutases estão relacionadas ao aumento da tolerância a alguns inibidores 

específicos (Arellano-Plaza et al., 2013; Miura et al., 2002). 

Sendo assim, para reduzir os níveis de ERO que são induzidos por 

compostos inibitórios lignocelulósicos, a superexpressão de oxidorredutases se 

destaca como alternativa (Grant, 2001). Como reportado por Kumar et al. (2015), a 
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expressão do gene da enzima citocromo c oxidase mitocondrial resultou em uma 

melhora na tolerância a ácidos fracos, especialmente ácido acético, em S. cerevisiae. 

Em relação a essa enzima, sua atividade tem sido associada à morte celular 

programada (MCP) em leveduras sob stress oxidativo causado pelo acúmulo de ERO 

e também pela exposição ao ácido acético (Ludovico et al., 2002; Giannattasio et al., 

2008; Côrte-Real et al., 2013). Dentre os diferentes mecanismos de MCP, a apoptose 

é o mais comum, sendo descrita como um colapso orquestrado de células, 

desempenhando um papel fundamental na eliminação de células danificadas que 

possam vir a comprometer o funcionamento correto do conjunto de células (Carmona-

Gutierrez et al., 2010; Ludovico et al., 2002). 

Segundo Gao et al. (2017), a superexpressão de tiorredoxina e tiorredoxina 

redutase também promoveu o aumento da tolerância a múltiplos inibidores 

lignocelulósicos em uma linhagem de Kluyveromyces marxianus, resultando em 

considerável produção de etanol mesmo na presença desses inibidores. Conforme 

descrito pelos autores, o sistema tiorredoxina está amplamente presente na 

mitocôndria da maioria das leveduras e atua como um agente de defesa aos danos 

causados por ERO. 

A enzima antioxidante Cu/Zn-superóxido dismutase (Cu-Zn/SOD) 

citosolítica é necessária não somente como resposta ao estresse oxidativo, mas 

também por outros tipos de estresse durante a fermentação, como stress osmótico, 

por etanol e por calor (Burphan et al., 2018). Já a Mn-superóxido dismutase (Mn-

SOD2) mitocondrial tem um papel fundamental na proteção da mitocôndria contra o 

estresse oxidativo e é essencial para a sobrevivência de muitos organismos (Luk et 

al., 2003). Para detoxificar O2•−, as superóxido dismutases desproporcionam O2•− a 

H2O2, o qual é então convertido em água e O2 por catalases (Herrero et al., 2008). 

Cabe ressaltar que as duas espécies de SOD encontradas no presente estudo 

também estão presentes em S. cerevisiae (Culotta et al., 2006). 

A enzima mitocondrial malato desidrogenase está principalmente envolvida 

no ciclo de Krebs oxidativo, convertendo malato em oxaloacetato, embora a reação 

que forma oxaloacetato seja desfavorável sob condições termodinâmicas padrões 

(Takahashi-Íñiguez et al., 2016). Por essa razão, foi sugerido que essa enzima possui 

outras funções na célula (Molenaar et al., 1998), participando também do ciclo Krebs 

redutivo para promover proteção contra stress oxidativo, uma vez que o oxaloacetato 

tem a capacidade de se ligar a radicais livres (Oh et al., 2002). 
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Por fim, proteínas de choque térmico são expressadas para promover 

funções biológicas, a fim de contornar diferentes tipos de estresse. No caso da Hsp-

70 (heat shock protein 70) encontrada no presente estudo, sua expressão se dá em 

resposta ao estresse por pH (Tiwari et al., 2015), provavelmente pelas alterações 

causadas devido à presença de ácido acético no meio fermentativo. 

Conforme discutido na seção 4.3.4, a estratégia de adaptação adotada 

promoveu um aumento da tolerância do microrganismo, avaliado através de 

concentrações crescentes de ácido acético (Figura 4.10). A identificação dos genes 

responsáveis pelos mecanismos de defesa da levedura S. stipitis frente ao estresse 

oxidativo promovido pela presença de compostos inibitórios é de fundamental 

importância para compreensão do metabolismo celular. Esses genes podem ser 

utilizados para superexpressão no próprio microrganismo ou em microrganismos 

industrialmente solidificados (linhagens de S. cerevisiae, por exemplo) para promover 

o aumento da tolerância frente aos inibidores lignocelulósicos. 

4.4 CONSIDERAÇÕES FINAIS 

A partir dos resultados apresentados, conclui-se que a estratégia de 

adaptação adotada atingiu o objetivo inicialmente proposto, o qual era aumentar a 

tolerância da levedura S. stipitis frente aos principais inibidores encontrados em 

hidrolisados hemicelulósicos, visando uma aplicação industrial sem a necessidade de 

detoxificação do substrato. Um ponto importante a ser destacado é a manutenção da 

adaptação celular mesmo após armazenamento a -80 oC e reativação do 

microrganismo em substrato sintético antes de cada experimento com hidrolisado. A 

partir da aplicação de modelos matemáticos, foi possível compreender os efeitos 

dessa adaptação nos parâmetros cinéticos. A análise de proteômica permitiu a 

compreensão dos mecanismos de defesa do microrganismo que resultam no aumento 

da sua tolerância aos compostos inibitórios do hidrolisado hemicelulósico. 

Tendo em vista o baixo desempenho fermentativo da levedura S. stipitis na 

fermentação em batelada alimentada com 100 % de hidrolisado, com acúmulo de 

açúcares (principalmente xilose), uma possível estratégia para amenizar os efeitos 

inibitórios da alta concentração de substrato seria realizar a alimentação de um 

hidrolisado com menores concentrações de açúcares, ou até mesmo diminuir a vazão 

de alimentação. 
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CONCLUSÕES, SUGESTÕES DE TRABALHOS FUTUROS E 
PUBLICAÇÕES 

 

CONCLUSÕES  

Conforme discutido ao longo deste trabalho, as leveduras não-

convencionais S. passalidarum e S. stipitis se confirmam como potenciais 

microrganismos para aplicação industrial visando a produção de etanol a partir de 

substratos ricos em pentose, tendo em vista o desempenho fermentativo e a 

capacidade de adaptação desses microrganismos quando submetidos a 

fermentações sucessivas, seja a partir de substrato sintético ou de hidrolisado 

hemicelulósico. O trabalho de modelagem matemática se confirma como uma 

ferramenta útil para compreensão da cinética fermentativa dos microrganismos, a qual 

pode ser aplicada para otimização do processo, promovendo a redução de trabalhos 

experimentais e de custos operacionais.  

A partir dos resultados discutidos e das considerações finais apresentadas 

ao final de cada capítulo, destacam-se as seguintes principais conclusões: 

 Quando submetidas a fermentações em batelada de um substrato 

sintético composto por xilose e glicose (aproximadamente 63 e 27 g/L, 

respectivamente), nas condições experimentais empregadas, isto é, alta 

densidade celular e limitação de oxigênio (kLa = 8 h-1), a levedura S. 

passalidarum apresentou um desempenho superior a S. stipitis, com 

maiores concentrações de etanol e produtividades volumétricas; 

 A partir do modelo matemático desenvolvido para as fermentações em 

batelada em função da temperatura, na faixa de 26 a 32 oC, maiores 

produtividades volumétricas podem ser alcançadas entre 30 e 32 oC para 

a levedura S. passalidarum, sendo que os parâmetros cinéticos 

dependentes da temperatura são as velocidades específicas máximas de 

crescimento celular e de produção de etanol, tanto a partir de xilose quanto 

de glicose; 

 O sistema de fermentação Melle-Boinot, amplamente aplicado nas 

usinas de etanol de primeira geração, se destaca como uma estratégia 

promissora para ser aplicada na produção de etanol de segunda geração. 
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A partir de fermentações em batelada alimentada com reciclo de células 

(sistema Melle-Boinot), utilizando substrato sintético, houve uma melhora 

contínua no desempenho fermentativo da levedura S. passalidarum ao 

longo dos ciclos, com aumentos de, aproximadamente, 32, 34 e 34 % no 

rendimento em etanol, na produtividade volumétrica e na concentração 

máxima de etanol, respectivamente, do primeiro ao quinto ciclo, a uma 

temperatura constante de 30 oC; 

 Aplicando o modelo matemático desenvolvido para as fermentações em 

batelada alimentada, foi possível compreender o efeito dos reciclos 

celulares na evolução dos parâmetros cinéticos, destacando a necessidade 

de re-estimação de parâmetros chave que representem a melhora no 

desempenho fermentativo do microrganismo ao longo dos ciclos;  

 A estratégia de fermentações sequenciais com crescentes 

concentrações de hidrolisado hemicelulósico se destaca como uma 

alternativa para promover o aumento da tolerância a compostos inibitórios 

presentes em hidrolisados utilizando leveduras não-convencionais, tendo 

em vista os resultados obtidos para S. stipitis; 

 A fermentação em modo batelada alimentada se mostrou adequada para 

diminuir os efeitos negativos dos compostos inibitórios, em comparação à 

fermentação em batelada; 

 Os modelos matemáticos desenvolvidos para as fermentações com 

substrato sintético puderam ser aplicados nas fermentações com 

hidrolisado, com a inclusão de termos relacionados à inibição por ácido 

acético e ao consumo das fontes de carbono para manutenção celular. A 

partir da aplicação dos modelos nas fermentações com concentrações 

crescentes de hidrolisado, observou-se que o principal efeito da adaptação 

celular se dá nos parâmetros cinéticos relacionados ao estresse por ácido 

acético. 

 

SUGESTÕES DE TRABALHOS FUTUROS 

A partir dos resultados apresentadas nessa tese de doutorado, novos 

trabalhos podem ser realizados. Alguns dos possíveis trabalhos são: 
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 Desenvolvimento do modelo cinético em função da temperatura para 

uma maior faixa de temperatura; 

 Aplicação do modelo desenvolvido para fermentações em batelada em 

diferentes condições iniciais de substrato (concentração inicial de açúcares 

redutores e proporção xilose:glicose); 

 Aplicação do modelo desenvolvido para fermentações em batelada 

alimentada para se determinar a vazão ótima de alimentação, juntamente 

com a concentração ótima de açúcares no substrato alimentado, a fim de 

se evitar acúmulo de substrato (principalmente xilose), com validação dos 

resultados através de novas fermentações; 

 Realização de um trabalho de genômica para melhor compreensão dos 

níveis de alteração celular ocorridos como consequência da estratégia de 

adaptação celular investigada. 

 

PUBLICAÇÕES E PARTICIPAÇÕES EM EVENTOS 

Durante o período de doutorado, houve participação como co-autor nos 

seguintes artigos publicados: 

 “Fermentation strategy for second-generation ethanol production from 

sugarcane bagasse hydrolysate by Spathaspora passalidarum and 

Scheffersomyces stipitis”, publicado na revista Biotechnology and 

Bioengineering (Nakanishi et al., 2017); 

 “Online monitoring of the redox potential in microaerobic and anaerobic 

Scheffersomyces stipitis fermentations”, publicado na revista Biotechnology 

Letters (Bonan et al., 2019). 

 

Além desses artigos já publicados, quatro outros artigos foram submetidos 

e estão em processo de revisão nas respectivas revistas. São eles: 

 “A differential evolution approach to estimate parameters in a 

temperature-dependent kinetic model for second generation ethanol 

production under high cell density with Spathaspora passalidarum NRRL Y-

27907”, submetido na revista Biochemical Engineering Journal, no dia 

18/09/2019, como autor principal; 
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 “Investigation of hemicellulosic hydrolysate inhibitors strategies to 

overcome problems related to inhibitors for non-Saccharomyces species”, 

submetido na revista Biomass and Bioenergy, no dia 12/07/2019, como co-

autor; 

 “Redox potential as a key parameter for monitoring and optimization of 

xylose fermentation with yeast Spathaspora passalidarum under limited-

oxygen conditions”, submetido na revista Bioprocess and Biosystems 

Engineering, no dia 15/08/2019, como co-autor. 

 “Temperature impact evaluation on physiological adaptation of 

Spathaspora passalidarum throughout the melle-boinot process for second-

generation ethanol production”, submetido na revista Biorenewable Energy, 

no dia 27/08/2019, como co-autor. 

 

Quanto a participações em eventos, os seguintes trabalhados foram 

apresentados: 

 “Fermentation of xylose and glucose mixture by Spathaspora 

passalidarum NRRL Y-27907 in different temperatures”, apresentado em 

forma de poster, no XXI Simpósio Nacional de Bioprocessos (XXI 

SINAFERM), como autor principal; 

 “Determination of a kinetic model for xylose and glucose mixture 

fermentation by yeast Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907”, 

apresentado em forma de poster, no 3º Brazilian BioEnergy Science and 

Technology Conference (BBest), como autor principal; 

 “Non-stationary 13C-metabolic flux analysis to investigate Spathaspora 

passalidarum metabolism on glucose and xylose”, apresentado em forma 

de poster, no 41st Symposium on Biotechnology for Fuels and Chemicals 

(41st SBFC), como autor principal; 

 “Minimizing the effect of acetic acid on fermentation performance of yeast 

Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 through pH control”, 

apresentado em forma de poster, no XXII Simpósio Nacional de 

Bioprocessos (XXII SINAFERM), como autor principal; 

 “Evaluation of enzymatic activity of yeast Spathaspora passalidarum 

NRRL Y-27907 for ethanol production from xylose under different oxygen 
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transfer conditions”, apresentado em forma de poster, no XIII Seminário 

Brasileiro de Tecnologia Enzimática (XIII ENZITEC), como co-autor; 

 “Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 fermentations under 

different microaerobic conditions”, apresentado em forma de poster, no XXII 

Simpósio Nacional de Bioprocessos (XXII SINAFERM), como co-autor; 

 “Temperature-dependent kinetic model for a xylose/glucose mixture 

fermentation by yeast Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907”, em 

apresentação oral, no XXII Simpósio Nacional de Bioprocessos (XXII 

SINAFERM), como co-autor. 
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ANEXO I 
 
 
Figura A.1 Gráficos de π em função de μ para os cinco ciclos de fermentação em 

batelada alimentada com S. passalidarum (Capítulo 3). 
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ANEXO II 
 
 

Tabela A.1 Comparação entre resultados obtidos no presente trabalho e trabalhos da 

literatura para produção de etanol a partir de substratos ricos em xilose. 

Accession number 
(NCBI) 

Proteínas Condições 

gb|EAZ63947.2| 
cell wall protein in family of putative glycosidases Probable 

xyloglucan endotransglucosylase/hydrolase, partial 
33% 

gb|ABN67333.2| chitinase 2 precursor, partial 33% 

gb|ABN64958.2| family 18 glycosyl hydrolase, partial 33% 

gb|ABN68448.1| formate dehydrogenase-like protein 33% 

gb|ABN67731.2| 
Glucan 1,3-beta-glucosidase precursor (Exo-1,3-beta-

glucanase) 
33% 

gb|ABN65806.2| 
Glucoamylase 1 precursor (Glucan 1,4-alpha-glucosidase) (1,4-

alpha-D-glucan glucohydrolase) 
33% 

gb|EAZ63533.1| Glycoside hydrolase, family 17 33% 

gb|ABN68630.2| predicted protein 33% 

gb|EAZ62917.1| protein involved in control of DNA replication 33% 

gb|ABN67031.2| 
putative beta-glucosidase Septation protein SUN4 precursor 

(Soluble cell wall protein 3) SIM1 (putative) 
33% 

gb|EAZ63470.1| riboflavin aldehyde-forming enzyme, partial 33% 

gb|ABN66802.1| Thioredoxin reductase 33% 

emb|CAX28338.1| unnamed protein product 33% 

gb|ABN68401.1| 40S ribosomal protein 67% 

gb|EAZ62870.1| Malate synthase, glyoxysomal (MASY) 67% 

gb|ABN66810.1| nucleoside diphosphate kinase 67% 

gb|ABN64423.1| plasma membrane H+-ATPase 67% 

gb|EAZ63042.1| ribosomal protein L8B (L4B) (rp6) (YL5) 67% 

gb|ABN66965.1| ribosomal protein S18B 67% 

gb|ABN68456.1| protoplast secreted protein 2 precursor 33 e 100% 

gb|ABN65890.1| acyl-coA-binding protein 33 e 67% 

gb|ABN64394.2| Agglutinin-like protein 1 precursor, partial 33 e 67% 

gb|ABN68733.1| dehydrogenase 33 e 67% 

gb|EAZ63577.1| F1F0-ATPase complex, F1 alpha subunit 33 e 67% 

gb|ABN64899.1| Glyceraldehyde-3-phosphate dehydrogenase 33 e 67% 

gb|ABN64681.2| hypothetical protein PICST_42277 33 e 67% 

gb|ABN67049.1| NAPDH dehydrogenase (old yellow enzyme) (EPB1) 33 e 67% 

gb|ABN66075.1| superoxide dismutase (Cu-Zn) 33 e 67% 

emb|CAA01269.1| xylitol dehydrogenase 33 e 67% 

gb|ABN66675.1| 3-phosphoglycerate kinase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63168.1| 6-phosphogluconate dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66557.1| acetyl-CoA acetyltransferase 
33, 67 e 
100% 
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gb|ABN67097.2| 
Acetyl-CoA hydrolase (Acetyl-CoA deacylase) (Acetyl-CoA 

acylase) 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68051.1| Aconitase, mitochondrial 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN67976.2| adjacent to HXT4 
33, 67 e 
100% 

emb|CAA73827.1| alcohol dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68174.1| aldo/keto reductase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63967.1| aspartate aminotransferase 
33, 67 e 
100% 

gb|AAB86817.3| cytochrome c 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65770.2| Cytochrome c oxidase polypeptide IV, mitochondrial precursor 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65755.1| Cytochrome c oxidase polypeptide vib 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64825.1| Elongation factor 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63326.2| Endo-1,4-beta-glucanase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64663.1| enolase I 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65951.1| F1F0-ATPase complex, F1 beta subunit 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63480.1| fructose-bisphosphate aldolase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68043.1| Glucokinase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68020.2| Glucose-6-phosphate 1-dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64626.1| glyceraldehyde-3-phosphate dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68431.1| Glyceraldehyde-3-phosphate dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63599.1| heat shock protein 70 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66123.1| 
Inorganic pyrophosphatase (Pyrophosphate phospho-

hydrolase) (PPase) 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66739.1| 
methionine-synthesizing 5- methyltetrahydropteroyltriglutamate-

-homocysteine methyltransferase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63916.2| mitochondrial malate dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ62982.1| NAD-dependent malate dehydrogenase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65443.2| NADH:flavin oxidoreductase/12-oxophytodienoate reductase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63097.1| nascent-polypeptide-associated complex beta subunit 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68403.1| Oxygen-repressed protein 
33, 67 e 
100% 
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gb|ABN67881.1| phosphoglucoisomerase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65289.1| phosphoglucomutase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64290.1| phosphoglycerate mutase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64489.1| predicted protein 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68346.1| predicted protein 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68327.1| predicted protein 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68342.1| predicted protein 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66599.1| pyruvate kinase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN67567.1| regulation of redox homeostasis 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66727.2| secondary alcohol dehydrogenase (SADH2) 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64283.1| subunit VI of cytochrome c oxidase 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63336.1| succinate-CoA ligase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN64459.1| succinate--CoA ligase (GDP-forming) beta chain (LSC2) 
33, 67 e 
100% 

gb|EAZ63193.1| thioredoxin 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68690.1| transaldolase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN68356.1| 
Triosephosphate isomerase (TIM) (Triose-phosphate 

isomerase) 
33, 67 e 
100% 

emb|CAY37660.1| unnamed protein product 
33, 67 e 
100% 

emb|CBM36760.1| unnamed protein product 
33, 67 e 
100% 

emb|CBM39980.1| unnamed protein product 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN66975.1| WD repeat protein 
33, 67 e 
100% 

emb|CAA01268.1| xylose reductase 
33, 67 e 
100% 

gb|ABN65375.1| adenosine kinase 67 e 100% 

gb|ABN68070.2| aspartate aminotransferase 67 e 100% 

gb|ABN68698.1| citrate synthase (CISY) 67 e 100% 

gb|ABN64658.1| Elongation factor 1-alpha (EF-1-alpha) 67 e 100% 

gb|ABN66698.1| Eukaryotic translation initiation factor 5A (eIF-5A) (eIF-4D) 67 e 100% 

gb|ABN67791.1| heat shock protein 70, Hsp70 family (SSA2) 67 e 100% 

gb|ABN65656.1| 
Isocitrate dehydrogenase [NADP] peroxisomal (Oxalosuccinate 

decarboxylase) (IDH) (PS-NADP-IDH) (CtIDP2) 
67 e 100% 

gb|ABN68734.1| manganese-superoxide dismutase 67 e 100% 
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gb|ABN66017.2| NADH-cytochrome b-5 reductase 67 e 100% 

gb|ABN66288.1| ornithine aminotransferase 67 e 100% 

gb|ABN65476.1| phosphoenolpyruvate carboxykinase 67 e 100% 

gb|EAZ63500.1| ribosomal protein S6A (S10A) (rp9) (YS4) 67 e 100% 

gb|EAZ63868.2| thioredoxin 67 e 100% 

emb|CBM39544.1| unnamed protein product 67 e 100% 

 


