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RESUMO 

NAKANISHI, S. C. Estudo da ampliação de escala do processo de pré-tratamento 
alcalino do bagaço de cana-de-açúcar para obtenção de etanol de segunda geração. 
2016. 188 p. Tese (Doutorado em Ciências) - Escola de Engenharia de Lorena, 
Universidade de São Paulo. Lorena, 2016. 
 

No presente trabalho, dados de ampliação de escala, de um processo de pré-tratamento 

alcalino em escala laboratorial (2L) para escala piloto (350L) foram avaliados. Os 

experimentos realizados previamente em escala laboratorial apontaram duas condições 

potenciais para a ampliação de escala, a saber: Ensaio 5 (130°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 

0,15% m/m antraquinona) apresentando a maior conversão enzimática da polpa obtida 

(64,5%) e Ensaio 7 (170°C, 1,5 % m/v NaOH, 30 min, 0,15% m/m antraquinona) com a 

maior solubilização de lignina (81,0 %). Os experimentos em escala piloto foram 

realizados nas condições apontadas, com e sem a adição de antraquinona. A 

reprodutibilidade dos dados em escala piloto foi satisfatória, considerando o sistema de 

aquecimento e agitação mais eficientes do reator piloto em relação ao reator usado no 

laboratório. O uso da antraquinona diminuiu a solubilização de carboidratos durante o pré-

tratamento (evitando 67% de solubilização quando comparado à reação sem antraquinona, 

a 130°C), mas interferiu negativamente na etapa subsequente de hidrólise, principalmente 

na reação a 170°C. Dentre as condições testadas, o ensaio 5Pil/AQ (130°C, 30 min, 1,5% 

NaOH e 0,15% m/m antraquinona) foi eleito como a melhor condição de pré-tratamento, 

com maior rendimento em carboidratos após a hidrólise enzimática, sendo possível obter 

(extrapolando os resultados) 290 kg de glicose e 98 kg de xilose a partir de uma tonelada 

de bagaço (base seca). Para a obtenção de etanol a partir desse hidrolisado, foram 

realizadas fermentações com três diferentes leveduras - S. cerevisiae CAT-1, S. stipitis 

NRRL Y-7124 e S. passalidarum NRRL Y-27907. O melhor resultado foi apresentado 

para fermentação em batelada alimentada aplicando reciclo de células utilizando a levedura 

S. passalidarum, produzindo 23,3 g/L de etanol (97 % do teórico) com produtividade de 

0,90 g/L.h em 24 h de fermentação no terceiro reciclo. O processo de pré-tratamento 

alcalino gera, além da polpa rica em carboidratos, um hidrolisado rico em lignina. A 

lignina foi precipitada desse hidrolisado após cada pré-tratamento realizado e 

caracterizada, apresentando poder calorífico entre 22,8 e 25,3 MJ/kg. 

 

Palavras-chave: Pré-tratamento alcalino. Ampliação de escala. Etanol de segunda geração.  

 



ABSTRACT 

NAKANISHI, S. C. Scale up study of sugarcane bagasse alkaline pretreatment process 

for second generation ethanol production. 2016. 188 p. Thesis (Doctor of Science) - 

Escola de Engenharia de Lorena, Universidade de São Paulo. Lorena, 2016. 

 

In this study, data scale up for an alkaline pretreatment process from lab to pilot scale was 

evaluated. Lab scale experiments indicated two potential conditions for the scale-up, 

namely: 130°C, 30 min, 1.5% w/v NaOH, 0.15% w/w anthraquinone , presenting the 

highest enzymatic conversion (64.5%); and 170°C, 30 min, 1.5% w/v NaOH, 0.15% w/w 

anthraquinone with the highest lignin solubilization (81.0 %). The experiments were 

performed on pilot scale under the aforementioned conditions, with and without 

anthraquinone. Data reproducibility on pilot scale was satisfactory considering the more 

efficient heating and stirring reactor system when compared to the reactor in lab scale. 

Anthraquinone decreases the solubilization of carbohydrates during pretreatment (avoiding 

67% solubilization compared to the reaction without anthraquinone, at 130°C), but 

interferes negatively in the subsequent hydrolysis step, mostely at 170°C. Among the 

conditions tested, the test performed at 130°C, 30 min, 1.5% w/v NaOH and with 0.15% 

w/w anthraquinone was chosen as the best pretreatment condition, with the highest 

carbohydrate conversion after enzymatic hydrolysis, allowing 290 kg of glucose and 98 kg 

of xylose per a dry base ton of bagasse. In order to produce ethanol from this hydrolyzate, 

fermentations with three different yeasts were performed - S. cerevisiae CAT-1, S. stipitis 

NRRL Y-7124, S. passalidarum NRRL Y-27907. Fed-batch fermentation with S. 

passalidarum cell recycling provided the best result, yielding 23.3 g/L ethanol, 97 % 

(theoretical yield) with 0.90 g/L.h productivity within 24 h of fermentation. The alkaline 

pretreatment process generates, besides the pulp rich in carbohydrates, a lignin-rich 

hydrolyzate. Lignin was precipitated from the hydrolyzate obtained after each pretreatment 

carried out and characterized, presenting heating values between 22.8 and 25.3 MJ/kg. 

 

 

 

 

Keywords: Alkaline pretreatment. Scale-up. Second generation ethanol. 
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1 Introdução e Justificativa 

 

No Brasil, o etanol é considerado a melhor escolha para reduzir a dependência de 

combustíveis fósseis. Entretanto, com a crescente preocupação em produzir de forma 

sustentável e ambientalmente correta, a produção de etanol terá que aumentar de forma 

considerável.  

Muitas são as ações a serem tomadas para o aumento da produção de etanol como o 

aumento da área de plantio, aperfeiçoamento do processo de produção, melhoramento 

genético da cana e dos microrganismos fermentadores, e entre estas, o desenvolvimento de 

tecnologias de conversão de resíduos agroindustriais lignocelulósicos em fontes de 

açúcares fermentáveis (DIAS et al, 2011; SOCCOL et al., 2010). Essas tecnologias levam 

ao chamado etanol de segunda geração, que é apontado como uma das alternativas mais 

promissoras e ambientalmente sustentáveis para substituir combustíveis fósseis (LYND et 

al., 2008), principalmente no Brasil, onde há grande quantidade de biomassa disponível, 

como o bagaço e a palha de cana, resultantes do processamento da cana-de-açúcar na a 

produção de açúcar e etanol. 

Essa biomassa em geral é queimada para produção de energia elétrica, mas há um 

excedente que pode ser utilizado como fonte de carbono para a produção do etanol de 

segunda geração. Isso aumentaria a eficiência de processo e, consequentemente, a 

competitividade do etanol produzido (SILVA et al., 2010; BUDDADEE et al., 2008).  

De acordo com Soares e Rossell (2007), os custos de produção de biomassa no 

Brasil são os menores do mundo, portanto, a possibilidade de resultados viáveis é alta. 

Além desse fator, a produção de etanol celulósico tem como perspectiva aumentar em até 

50% a produção de álcool sem necessidade de expandir a área de plantio (SILVA et al., 

2010). 

O processo de produção de etanol a partir de materiais lignocelulósicos demanda a 

transformação da celulose em monômeros de glicose e subsequente conversão, por 

microrganismos, em etanol. Entretanto, a recalcitrância da celulose nativa protegida pela 

matriz lignina-carboidrato, resulta em processos hidrolíticos lentos e de baixa conversão 

sendo necessário realizar um pré-tratamento do material lignocelulósico para aumentar a 

exposição das fibras de celulose, tornando-as mais acessíveis aos agentes hidrolíticos.   
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O pré-tratamento consiste em uma das etapas operacionais mais relevantes em 

termos de custo direto, além de influenciar consideravelmente os custos das etapas 

anteriores e subsequentes do processo.  

Vários métodos de pré-tratamento de biomassas lignocelulósicas têm sido sugeridos 

ao longo das duas últimas décadas. Em relação a sua natureza, estes podem se classificar 

em três grupos principais: físicos, químicos, biológicos, além de uma possível combinação 

entre eles (AGBOR et al., 2011; KUMAR et al., 2009).  

A evolução da eficiência dos pré-tratamentos tem sido baseada no rendimento de 

hidrólise após esta etapa, em função da qual se determina experimentalmente a condição 

ótima de operação em cada caso. Embora muitos métodos de pré-tratamento tenham sido 

alvos de pesquisas ao longo dos últimos anos, constata-se a crescente necessidade de 

desenvolver alternativas tecnológicas eficientes em termos de custo global e 

competitividade econômica.   

Pré-tratamentos que combinam métodos físicos e químicos têm sido apontados na 

literatura como os mais eficientes, destacando-se explosão a vapor (uso de vapor saturado) 

que se apresenta como um dos métodos mais promissores para a implementação industrial 

(PITARELO et al., 2012; RAMOS; SADDLER, 1994).  

Porém, os métodos alcalinos também têm recebido grande atenção por serem 

considerados relativamente baratos, com um menor gasto energético, além de serem 

bastante eficazes para aplicações em resíduos agrícolas, como o bagaço de cana-de-açúcar 

(McINTOSH; VANCOV, 2011; KESHWANI; CHENG, 2009; SCHMER et al., 2008).  

A aplicação de soluções alcalinas leva à remoção acentuada de lignina, perturbação 

de ligações estruturais, redução da cristalinidade da celulose, e diminuição do grau de 

polimerização dos carboidratos (McINTOSH; VANCOV, 2011; MOSIER et al., 2005). O 

hidróxido de sódio é o mais efetivo dos reagentes alcalinos e tem sido utilizado para tratar 

uma grande variedade de biomassas lignocelulósicas (XU et al., 2010; SILVERSTEIN et 

al., 2007; SHARMAS et al., 2002; SOTO et al., 1994). 

Estudos mostram que na presença de açúcares redutores e reagentes alcalinos, a 

adição de antraquinona (AQ) ao meio de pré-tratamento conduz a uma estabilização da 

degradação alcalina da celulose (peeling) já que promove a formação de ácido aldônico 

nos grupos terminais dos polissacarídeos (REGUANT et al., 1997). Isso faz com que haja 

uma preservação da estrutura desse polímero e acabe favorecendo apenas a degradação da 

lignina (HEDJAZI et al., 2009; SCHENCK et al., 2013).  
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Com o objetivo de contribuir para desenvolvimento da tecnologia para produção 

industrial do etanol de segunda geração, este projeto analisou os problemas associados à 

ampliação de escala, contando com a infraestrutura da Planta Piloto para Desenvolvimento 

de Processos (PPDP) do Laboratório Nacional de Ciência e Tecnologia do Bioetanol 

(CTBE), onde foram testados processos de pré-tratamento. Este projeto encontra-se 

inserido como uma das metas do projeto: “Biodiversidade para Produção de Etanol de 

Segunda Geração” (PITE - FAPESP/ VALE S/A/ UFPA/ CNPEM, Processo: 10/51309-3) 

da Rede de exploração do bioma da Amazônia para desenvolvimento de tecnologias de 

produção de etanol de segunda geração. 
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2 Revisão Bibliográfica 

 

 

2.1 Biocombustíveis  
 

A demanda de energia em todo o mundo tem aumentado rapidamente devido ao 

crescimento e a propagação da industrialização, levando à degradação ambiental e 

climática causada pelas emissões de gases do efeito estufa e poluentes (PARK et al, 2010). 

As fontes de energia de origem fóssil são dominantes no mercado mundial sendo 

utilizada em sua grande parte como combustível, principalmente no setor de transporte. A 

queima destes combustíveis é responsável por 73% das emissões de dióxido de carbono 

(CO2), um dos principais gases relacionados com o efeito estufa (HOEL; KVERNDOKK, 

1996; WILDENBORG; LOKHRORST, 2005).  

As preocupações com a segurança energética, econômica e questões ambientais em 

virtude da demanda de energia do mundo e a incerteza no fornecimento tem levado a 

esforços de pesquisa intensa, visando à produção de combustíveis renováveis (PEREIRA et 

al., 2015). 

A importância da biomassa se evidencia pela utilização de seus derivados como 

álcool, gás de madeira, biogás e óleos vegetais nos motores de combustão. Atualmente, os 

recursos de biomassa são extremamente promissores uma vez que, em geral, são matérias-

primas disponíveis em abundância e de baixo custo. 

O Brasil é destaque mundial no uso de energias renováveis, que representam mais 

de 40% da matriz energética do país.  Possuindo o setor sucroenergético papel chave nesta 

participação, uma vez que somente os produtos da cana-de-açúcar (considerando etanol e 

bagaço para cogeração de eletricidade) são responsáveis por 16,9% de toda a oferta de 

energia do país. Valor que já ultrapassa o fornecido pelas usinas hidroelétricas, segundo 

dados da Empresa de Pesquisa Energética do Ministério de Minas e Energia (Figura 1). 

Diversos estudos mostram que, quando comparado com a gasolina, o etanol 

brasileiro reduz as emissões dos chamados gases de efeito estufa (GEE) em até 90% em 

relação à gasolina (TURDERA, 2013; WALTER et al., 2011). 
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Figura 1. Repartição das ofertas de energia interna 

 
Fonte: (BRASIL, 2016). 

 

O etanol de cana-de-açúcar também apresenta um balanço energético extremamente 

favorável, nove unidades de energia renovável gerada para cada unidade de energia fóssil 

consumida no processo (GOLDEMBERG, 2008).  

No Brasil, o potencial da cana-de-açúcar e os novos usos de seus produtos não 

param de crescer. Assim como também não param de crescer a demanda por energia e a 

preocupação em produzir de forma sustentável e ambientalmente correta, sendo necessário 

aumentar de forma considerável sua produtividade. O etanol de primeira geração requer a 

utilização de produtos agrícolas como matéria-prima (sacarose de cana-de- açúcar e amido 

de milho, por exemplo), enquanto o etanol de segunda geração utiliza resíduos agrícolas e 

agroindustriais (celulose e hemicelulose do bagaço e palha de cana-de-açúcar, por 

exemplo) como insumo na produção de biocombustíveis. 

Para cada tonelada de cana processada são gerados aproximadamente 140 kg de 

bagaço seco e também 140 kg de palha seca (SEABRA, 2008; DIAS et al., 2009), material 

lignocelulósico disponível para obtenção do etanol de segunda geração.  

Grande parte do bagaço é aproveitada como fonte energética dentro da própria 

usina. Atualmente, as usinas são autossuficientes em energia e algumas delas possuem o 

sistema de cogeração (pela qual é possível obter energia elétrica e térmica). Mesmo com o 

autoconsumo ainda há excedentes.  
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Para compreender como o bagaço e a palha podem ser utilizados para produção de 

etanol, é necessário um conhecimento mais detalhado de sua composição.  

 

 

2.2 Materiais Lignocelulósicos 
 

A palha e o bagaço de cana-de-açúcar são materiais lignocelulósicos, que possuem 

em sua composição química celulose, hemicelulose, lignina, e outros materiais presentes 

em menor quantidade que correspondem aos extrativos, proteínas, cinzas inorgânicas e 

ácidos graxos. A proporção de cada um destes componentes varia de acordo com a espécie, 

disposição e sazonalidade da planta (FENGEL; WEGENER,1989). 

Os materiais lignocelulósicos apresentam uma estrutura lamelar, complexa e 

compacta, em que a celulose e a hemicelulose predominam na região da parede celular e a 

lignina se distribui por toda a estrutura, apresentando máxima concentração na lamela 

média. Geralmente, a estrutura da parede celular vegetal é subdividida em lamela média, 

parede primária, parede secundária S1, S2 e S3. A distribuição da celulose, da 

hemicelulose e da lignina varia consideravelmente entre essas camadas (FENGEL; 

WEGENER,1989). 

A celulose é um dos mais importantes polímeros naturais existentes e é a maior 

constituinte das plantas, respondendo por aproximadamente 40% de toda reserva de 

carbono disponível na biosfera. É um polímero linear constituído por unidades de glicose, 

ligadas por uma ligação glicosídica do tipo β 1-4, sendo a celobiose a unidade repetitiva do 

polímero. Cada unidade de glicose possui três hidroxilas livres ligadas aos carbonos 2, 3 e 

6. Devido à disponibilidade destes grupos hidroxilas, as macromoléculas de celulose 

tendem a formar ligações de hidrogênio intermoleculares (entre unidades de glicose de 

moléculas adjacentes) e intramoleculares (entres unidades de glicose da mesma molécula), 

as quais são extremamente importantes para suas características químicas e físicas 

(PORTUGUÊS, 2004).  

A Figura 2 mostra uma representação esquemática das associações químicas que 

ocorrem na parede celular vegetal. A estrutura da celulose está organizada em fibrilas que 

são envoltas por uma matriz formada de lignina e hemicelulose. 
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Figura 2. Representação esquemática das associações químicas que ocorrem na parede 
celular vegetal. 

 

Fonte: SANTOS F. et al., 2012 (Adaptado) 
 

A hemicelulose difere substancialmente da celulose por ser amorfa, com estrutura 

ramificada e composta pela combinação de vários açúcares (pentoses, hexoses e ácidos 

hexurônicos). A hemicelulose é classificada de acordo com os açúcares presentes na cadeia 

principal do polímero: xilanas, glucomananas e galactanas. O teor de hemicelulose em 

diferentes tipos de vegetais é bastante variável, com um valor médio de 20% (FENGEL; 

WEGENER, 1989). 

Devido à combinação de diversos açúcares e por ser uma molécula amorfa, a 

hemicelulose é mais solúvel em água e mais fácil de ser degradada que a celulose e a 

lignina. Uma representação esquemática de uma xilana típica de gramíneas se encontra na 

Figura 3. 
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Figura 3. Representação esquemática de uma xilana de gramínea mostrando alguns grupos 
substituintes. 

 

Fonte: DODD; CANN, 2009 (Adaptado). 

 

A lignina é uma macromolécula altamente complexa e ramificada, gerada pela 

polimerização desidrogenativa, iniciada por enzimas, a partir de álcoois hidroxinamílicos 

(p-cumarílico, coniferílico e sinapilíco) (Figura 4). A copolimerização desses álcoois 

produz uma macromolécula heterogênea de alta massa molar, opticamente inativa e 

polidispersa. 

 

Figura 4. Unidades fenilpropano precursoras da lignina 

 

1. Álcool p-cumarílico; 2. Álcool coniferílico; 3. Álcool sinapílico. 
Fonte: (FENGEL; WEGENER, 1989). 
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A lignina é composta basicamente de unidades fenilpropano, chamadas unidades 

C9, formando uma macromolécula tridimensional amorfa, que representa 20 - 30% da 

massa total dos materiais lignocelulósicos. Atua como uma camada protetora das 

microfibrilas de celulose, agindo como uma cola e conferindo coesão ao conjunto de 

células. A estrutura da lignina é atribuída ao seu mecanismo de biossíntese, que se processa 

por via radicalar a partir de seus precursores. Vários tipos de ligações são formados entre 

as unidades fenilpropano, sendo as mais abundantes as β−O-4 e α−O-4 (50 – 65 %), β-5 (6 

– 15 %), β-1 (9 –15%), 5-5 (8 – 9 %) e β−β (2 - 5 %). A Figura 5 mostra uma unidade C9 

com a nomenclatura dos carbonos e algumas das principais ligações de lignina.  

 

Figura 5. Estrutura fenilpropano e principais ligações de lignina. 

 
Fonte: Gambarato, 2014 (adaptado). 

 

Várias estruturas para diferentes tipos de lignina foram propostas na literatura. 

Gambarato (2014) num estudo de isolamento e caracterização de ligninas de palha de cana 

propõe uma estrutura média para a lignina de palha obtida por acidólise (Figura 6).  

Existem ainda numerosas substâncias junto aos componentes da parede celular que 

são chamadas de materiais acidentais ou estranhos aos materiais lignocelulósicos. Estes 

materiais são responsáveis muitas vezes por certas propriedades, tais como: cheiro, cor, 
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gosto. Também possuem um papel importante na proteção contra pragas e no metabolismo 

das plantas, mas não têm uma contribuição positiva aos processos de conversão de 

biomassa e sim um efeito inibitório. Estas substâncias pertencem a classes muito diferentes 

em termos de composição química e, portanto, há dificuldades em se encontrar um sistema 

claro e compreensivo de classificação, sendo divididos de forma geral em material 

orgânico (extrativos) e inorgânico (cinzas) (FENGEL; WEGENER, 1989; KLOCK; 

MUÑIZ, 1998). 

 

Figura 6. Esboço da estrutura média da lignina de palha de cana obtida por acidólise. 

 

Fonte: Gambarato, 2014. 

 

 

2.3 Produção de etanol a partir de material lignocelulósico 
 

A produção de etanol de segunda geração, a partir do material lignocelulósico, envolve 

basicamente três etapas: (I) hidrólise, com a adição de enzimas ou de um catalisador ácido, para 

liberar os açúcares monoméricos; (II) fermentação, para converter açúcares em etanol; e, (III) 

destilação para a recuperação do produto (SINGH et al., 2014; RABELO et al., 2011). Contudo, a 

etapa (I) realizada por meio de um catalisador ácido, pode levar a degradação dos açúcares 

liberados, formando inibidores para a etapa posterior. Já a etapa (I) realizada por via enzimática 

não é eficiente quando aplicada ao material lignocelulósico in natura, devido à recalcitrancia do 
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material. Assim, uma etapa prévia, denominada pré-tratamento, geralmente é realizada para tornar 

a celulose mais acessível aos agentes hidrolíticos. 

 

2.4 Tipos de pré-tratamento 
 

Vários métodos de pré-tratamento de biomassas lignocelulósicas têm sido sugeridos 

ao longo das duas últimas décadas. Em relação a sua natureza, estes podem se classificar 

em três grupos principais: físicos, químicos, biológicos, além de uma possível combinação 

entre eles (MOOD et al., 2013; AGBOR et al., 2011; KUMAR et al., 2009).  

A escolha do processo de pré-tratamento ideal depende muito do objetivo do pré-

tratamento e da biomassa utilizada, uma vez que produtos diferentes são gerados. Além disso, a 

escolha de um método de pré-tratamento não deve basear-se apenas no seu rendimento potencial, 

mas também de outros parâmetros importantes, tais como o sua avaliação econômica e impacto 

ambiental. A Tabela 1 abaixo mostra as vantagens e as limitações dos principais processos 

de pré-tratamentos estudados. 

 

Tabela 1. Principais processos de pré-tratamento (adaptado de KUMAR, 2009). 

Pré-tratamento Vantagens Desvantagens e limitações 

Moagem 
Redução da cristalinidade da 
celulose. 

Consumo de energia geralmente 
superior à energia inerente 
biomassa. 

Explosão a Vapor 
Degrada hemicelulose e 
transforma lignina; rentável.  

Destruição de uma parte da fração 
de xilana; ruptura incompleta da 
matriz lignina-carboidrato; gera 
compostos inibidores. 

AFEX  
(Ammonia Fibre 
Expansion) 

Aumenta a área de superfície 
acessível; retira extensivamente 
lignina e hemicelulose; não 
produz inibidores de processos 
subsequentes. 

Não eficiente para biomassa com 
alto teor de lignina.  

Ozonólise 
Reduz o teor de lignina; não 
produz resíduos tóxicos. 

Custo elevado; requer grande 
quantidade de ozônio. 

Hidrólise ácida 
Hidrolisa hemicelulose a xilose e 
outros açúcares; altera a estrutura 
da lignina. 

Custo elevado, corrosão de 
equipamento, formação de 
tóxicos. 

Tratamento 
alcalino 

Remove hemicelulose e lignina; 
aumenta a área de superfície 
acessível. 

Tempo elevado de reação, 
formação de sais incorporados a 
biomassa. 

Organossolve Hidrolisa lignina e hemicelulose.  
Custo elevado, solvente precisa 
ser recuperado. 

Biológico 
Degrada a lignina e 
hemicelulose; baixo gasto 
energético. 

Taxa de conversão muito baixa. 
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O objetivo de pré-tratamentos físicos, tais como a moagem, trituração e radiação é 

aumentar a área da superfície e reduzir o tamanho de partícula. Além disso, esses 

tratamentos levam à diminuição do grau de polimerização e redução da cristalinidade da 

matéria-prima. São usados geralmente combinados a outros pré-tratamentos (BEHERA et 

al., 2014; HARUN et al., 2011). 

A explosão a vapor é o tratamento mais usado e estudado para biomassa, sendo um 

dos poucos que já se apresenta em escala comercial. Nesse tratamento, a biomassa é 

aquecida por vapor saturado a altas pressões por um curto período de tempo, e a reação 

termina com a súbita abertura do reator, levando a uma explosiva descompressão da 

biomassa. Durante o processo, a hemicelulose é hidrolisada por ácidos orgânicos, 

principalmente o ácido acético, formado pela quebra de grupos acetil presentes na própria 

hemicelulose, por isso esse processo também é conhecido como auto-hidrólise (ROCHA et 

al., 2012 b). 

Pré-tratamentos ácidos removem a maior parte da hemicelulose e uma pequena 

porção de lignina, porém podem gerar compostos como furfural e hidroximetilfurfural, que 

podem prejudicar a hidrólise enzimática ou a fermentação para a obtenção de etanol 

(PERSSON et al., 2009; RANJAN et al., 2009). Pré-tratamento ácido pode ser realizado 

com baixa concentração de ácido e temperatura elevada ou maior concentração de ácido e 

temperatura mais baixa. Usar o ácido concentrado é mais econômico já que o processo é 

realizado a baixa temperatura; no entanto, a toxicidade, a corrosividade dos equipamentos, 

a recuperação do ácido, a degradação dos monossacarídeos glicose, e a produção de 

inibidores de fermentação, são os principais inconvenientes que impedem a aplicação 

generalizada deste método. Industrialmente, o ácido diluído é mais atraente, uma vez que 

gera menor quantidade de inibidores da fermentação. 

Pré-tratamentos realizados apenas com água quente, removem grande parte da 

hemicelulose, mas deixam a maior parte da lignina intacta (MOSIER et al., 2005; YANG; 

WYMAN, 2008). Nesse tipo de tratamento, chamados hidrotérmicos (no inglês: Liquid 

Hot Water - LHW), utiliza-se pressão para manter a água no estado líquido a altas 

temperaturas. Baseia-se no mesmo princípio da auto-hidrólise que a explosão a vapor, mas 

tem como vantagens a maior recuperação pentoses com baixa formação de compostos de 

degradação de açúcar, que são inibidores de fermentação (ZHENG et al., 2009). 

Pré-tratamentos alcalinos removem uma grande fração de lignina e parte da 

hemicelulose, com baixa formação de inibidores da fermentação, sendo uma alternativa de 

baixo custo para solubilização da lignina (KUMAR et al., 2009). A solubilização de 
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hemicelulose e celulose neste método é menor do que em processos ácidos ou 

hidrotérmicos (MOOD et al., 2013).  

Este método também é conhecido por causar inchaço químico da fibra de celulose, 

ocorrendo a saponificação das ligações ester intermoleculares que reticulam a lignina e os 

carboidratos, aumentando assim a porosidade da biomassa. Comparativamente, o pré-

tratamento alcalino é operado a temperaturas mais baixas e não necessita de reatores 

complexos, como os necessários quando se utiliza ácido. No entanto, os maiores 

inconvenientes são o longo tempo de residência (de horas a dias) e a necessidade de 

neutralização da suspensão de pré-tratado. Hidróxido de sódio (NaOH), hidróxido de 

potássio (KOH), hidróxido de cálcio (Ca(OH)2) , e amônia são os principais alcalis usados 

neste método de pré-tratamento (BEHERA et al., 2014). 

 

 

2.4.1 Pré-tratamento com NaOH e o uso da Antraquinona 

 

O pré-tratamento alcalino de materiais lignocelulósicos é uma metodologia de 

deslignificação que vem dos processos de polpação de madeira da indústria de papel e 

celulose.  

O tratamento de materiais lignocelulósicos utilizando NaOH foi desenvolvido na 

Inglaterra por Burges e Watts para a obtenção de polpa celulósica, como uma alternativa à 

polpação kraf, a qual produz odores (mercaptanas) indesejaveis e tóxicos durante o 

processo (MINOR, 1996).  A ação alcalina nesse processo é atribuída a uma saponificação 

da ligação éster que separa a hemicelulose da lignina. Além disso, o tratamento da 

biomassa com uma solução de NaOH provoca um inchamento interno na estrutura da 

celulose e consequentemente, aumenta a área superficial. O inchamento reduz a interação 

entre a lignina e os carboidratos, causando ainda, rompimento na estrutura da lignina que é 

solúvel nessas condições (WEIL et al., 1994). 

As reações de lignina se baseiam em dois principais mecanismos: a condensação e 

a clivagem alcalina (VILLAQUIRÁN, 1987: FENGEL; WEGENER, 1989). A primeira é 

indesejável porque diminui o poder de remoção da lignina, formando uma estrutura rígida 

difícil de ser solubilizada no licor de polpação. Já através da clivagem alcalina, o NaOH 

ataca a lignina rompendo essa macromolécula em unidades de baixa massa molecular que 

são solúveis no licor. As reações de lignina no meio alcalino geralmente tem início na 
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desprotonação do OH fenólico, dando origem a uma metileno quinona, através da clivagem 

carbono alfa (Figura 7) ou a estruturas do tipo estilbeno por eliminação do carbono gama 

(Figura 8). 

 
Figura 7. Mecanismo de degradação da lignina em meio alcalino com eliminação no 

carbono alfa. 

 

Fonte: (FENGEL; WEGENER, 1989). 

 

Figura 8. Mecanismo de degradação da lignina em meio alcalino com eliminação no 
carbono gama. 

 

Fonte: (FENGEL; WEGENER, 1989).  

 

No entanto, se a reação for realizada sob condições agressivas, a celulose é muito 

degradada, diminuindo o rendimento. Nestas condições a celulose pode sofrer hidrólise 

alcalina, conhecidas como reações de peeling (Figura 9).  
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Figura 9. Mecanismo da reação de peeling. 

 

Fonte: (Adaptado de KOCUREK et al., 1983). 

 

As reações de peeling são indesejáveis pelas seguintes razões: (1) a hidrólise 

alcalina promove a cisão da cadeia polimérica, decrescendo drasticamente o comprimento 

médio da cadeia; (2) nas reações de peeling, as unidades de açúcar com extremidades 

redutoras das cadeias de polissacarídeos são removidas e, além da perda de açúcares, os 

carboidratos removidos são convertidos em diversos ácidos orgânicos hidroxilados, os 

quais reduzem a concentração de álcali efetivo no licor de cozimento (BERGGREN et al., 

2003).  

Como resultado, a reação de peeling provoca uma redução rápida na massa molar 

da celulose. Esse mesmo tipo de reação também é a responsável pela degradação da 

hemicelulose em meio alcalino. Existem dois tipos de reações de peeling, o primário que 

ocorre a temperaturas ao redor de 100ºC e ataca o terminal redutor e o secundário que 
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desprotona a hidroxila do carbono 2, gerando novos terminais redutores que então são 

susceptíveis às reações de peeling primário. A reação de peeling secundário ocorre a 

temperaturas acima de 150°C (FENGEL; WEGENER, 1989). Para evitar tais perdas e 

obter polpas com qualidade equivalente a polpas do processo Kraft, costuma-se adicionar 

um composto orgânico na forma de pó chamado antraquinona (AQ).  

A utilização de antraquinona como aditivo em processos alcalinos de produção de 

celulose, data da segunda metade da década de setenta (HOLION; CHAPMAN, 1977), 

quando se descobriu que sua presença, mesmo em baixas dosagens, propiciava incremento 

na taxa de deslignificação, além de um aumento em rendimento, resultando em menores 

teores de lignina residual na polpa marrom. A polpação NaOH/AQ é um processo de reação 

heterogênea complexa. 

A Figura 10 mostra o mecanismo de ação da antraquinona proposto por Gomide e 

Oliveira (1979) como um sistema redox da antraquinona com os polissacarídeos e a 

lignina. A antraquinona estabiliza os polissacarídeos da celulose, oxidando seus grupos 

terminais redutores para ácidos aldônicos, sendo por isso, reduzida. A forma reduzida faz 

uma adição nucleofílica na quinona metíde intermediária do tipo éter β-aril da lignina, 

promovendo a ruptura dessa ligação e recuperando a antraquinona na forma oxidada.  

 

Figura 10. Mecanismo de ação da antraquinona. 

 

Fonte: (GOMIDE; OLIVEIRA, 1979) adaptado. 
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2.5 Hidrólise Enzimática 
 

Uma eficiente hidrólise da celulose requer uma ação sinérgica de enzimas, 

divididas em três grupos principais:  

• exo-1,4-β-D-glucanases, ou celobiohidrolases (CBH), que se movem 

progressivamente na cadeia de celulose e liberam unidades de celobiose;  

• endo-1,4-β-D-glucanases, que clivam aleatoriamente no interior da cadeia e; 

• 1,4-β-D-glicosidases, ou celobiases, que hidrolisam a celobiose em glicose, 

além de clivarem celuoligossacarídeos.  

Os três grupos catalisam a hidrólise de ligações β-1,4 glicosídicas e atuam 

sinergicamente, criando novos sítios para hidrólise e reduzindo a inibição pelo produto 

(Figura 11) (BRIENZO; ARANTES; MILAGRES, 2009; JØRGENSEN; KRISTENSEN; 

FELBY, 2007).  

 

Figura 11. Modo de ação das enzimas do complexo celulolítico 

 

Fonte: Adaptado de Castro e Pereira Jr., 2010. 

 

A celobiose, que é o produto da ação da celobiohidrolase inibe a ação da 

endoglucanase e da própria celobiohidrolase. A presença de β-glicosidase agindo em 

conjunto diminui essa inibição pelo produto (LYND et al., 2002). As celobiohidrolases e 
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as endoglucanases também são inibidas por xilobiose e xilooligômeros (BHAT; 

HAZLEWOOD, 2001). 

Como a celulose é um polímero insolúvel em meio aquoso, as enzimas do 

complexo celulolítico necessitam de um sítio especial para sua adsorção na molécula, 

permitindo a ação do domínio catalítico. Esse domínio, chamado de domínio de ligação à 

celulose (CBD) está presente tanto nas exoglucanases quanto nas endoglucanases 

(ZHANG; LYND, 2004). As celobiases não possuem esse domínio (SIPOS et al., 2010). 

Existem dois tipos de exoglucanases, as CBH I e CBH II, representando 60 e 20% 

das celulases respectivamente, e diferenciam entre si principalmente pelo mecanismo de 

ação. As CBH I atuam preferencialmente na extremidade redutoras da cadeia, ao passo que 

a CBH II hidrolisa a extremidade não redutora (LYND et al., 2002).  

A Figura 12 mostra o túnel catalítico da exoglucanase CBH II de Trichoderma 

reesei. Esse túnel promove a clivagem progressiva da cadeia de celulose, permitindo que a 

enzima deslize pela molécula. 

 

Figura 12. CBH II de T. reesei, mostrando o túnel catalítico de 20 Å 

 

Fonte: (DAVIES; HENRISSAT, 1995). 

 

As endoglucanases atuam no interior da cadeia de celulose amorfa, gerando novas 

extremidades susceptíveis à ação das celobiohidrolases. Como as endoglucanases tem a 

possibilidade de atuar em mais regiões da cadeia de celulose, a concentração de 

endoglucanases adsorvidas no substrato é maior que a de celobiohidrolases, sendo a 

redução do grau de polimerização da celulose principalmente associada a esse grupo de 

enzimas (LEVINE et al., 2010).  
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O domínio catalítico das endoglucanases (Figura 13) não apresenta a estrutura de 

túnel, e sim uma fenda. Essa característica faz com que o sítio ativo das endoglucanases 

seja mais hidrofílico, quando comparado ao sítio ativo das celobiohidrolases 

(HENRIKSSON et al., 1996). 

 
Figura 13. Domínio catalítico de endoglucanase II de Thermobifida fusca. 

 

Fonte: (DAVIES; HENRISSAT, 1995). 

 

O terceiro grupo de enzimas do complexo celulolítico é o das β-glicosidases, ou 

celobiases, que são responsáveis pela hidrólise de celobiose ou pequenos 

celuoligossacarídeos, liberando glicose (BHAT; HAZLEWOOD, 2001). A ação das 

celobiases é de extrema importância para a hidrólise eficaz do material lignocelulósico, já 

que elas são responsáveis pelo consumo dos oligossacarídeos solúveis, que inibem a ação 

das celobiohidrolases e das endoglucanases (ZHANG; HIMMEL; MIELENZ, 2006).  

A conversão da celulose em seus monômeros por estas enzimas possui algumas 

limitações, que podem ser relativas às características estruturais do substrato e ao 

mecanismo de ação das enzimas hidrolíticas (Figura 14). As características estruturais 

podem ser químicas, quando relacionadas à composição do material lignocelulósico, ou 

físicas, se relacionadas ao grau de polimerização, à cristalinidade, à área superficial e 

volume de poro, ao tamanho de partícula e à distribuição da lignina e da hemicelulose 

(MANSFIELD; MOONEY; SADDLER, 1999; ZHU et al., 2008). 
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Figura 14. Limitantes da hidrólise enzimática da celulose. 

 

1. Inibição pelo produto; 2. Adsorção improdutiva na celulose; 3. Diminuição da 
acessibilidade das enzimas pela hemicelulose; 4.  Diminuição da acessibilidade das 

enzimas pela lignina; 5. Adsorção improdutiva na lignina; 6. Inativação das enzimas. 
Fonte: (JØRGENSEN; KRISTENSEN; FELBY, 2007). 

 

O principal efeito da lignina como limitante da sacarificação enzimática da celulose 

está relacionado à diminuição da acessibilidade das enzimas hidrolíticas às fibras 

celulósicas. Isso tem sido confirmado por muitos trabalhos, nos quais a remoção da lignina 

aumentou consideravelmente os níveis de hidrólise do material. A remoção da lignina gera 

poros no material, aumentando a área acessível às enzimas hidrolíticas (CHANG; 

HOLTZAPPLE, 2000; LEE et al., 2009; VÁRNAI; SIIKA-AHO; VIIKARI, 2010). Outra 

confirmação desse efeito é que a relocalização da lignina na parede celular, causada por 

alguns pré-tratamentos, garante também maiores valores de conversão, sem alterar, 

contudo, a quantidade de lignina no material (DONOHOE et al., 2008). 

No entanto, muitos trabalhos mostram que a lignina é capaz de limitar a hidrólise 

enzimática de outra forma. As enzimas hidrolíticas podem adsorver na lignina, 

principalmente através de interações hidrofóbicas, reduzido a quantidade de enzimas 

disponível para atuar na fibra celulósica. Esse fenômeno é conhecido como adsorção 

improdutiva, e tem sido considerado um fator limitante importante da hidrólise dos 

materiais lignocelulósicos (BERLIN et al., 2005; PALONEN, et al., 2004). Além disso, 

durante a hidrólise, componentes de baixa massa molar da lignina são solubilizados na fase 
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aquosa e esses compostos exercem também influência negativa nos níveis de hidrólise 

enzimática da celulose (BERLIN et al., 2006). 

A composição da lignina também é um importante fator limitante da hidrólise dos 

polissacarídeos da parede celular. Modificações na composição da lignina (relação Siringil/ 

Guaiacil, por exemplo) podem alterar os níveis de conversão, mesmo mantendo o mesmo 

teor (CHEN; DIXON, 2007; GRABBER et al., 2004). 

A cristalinidade da celulose pode ser um fator importante para a sua conversão. 

Como a região cristalina da celulose é mais compacta, o acesso das endoglucanases é 

dificultado nessas regiões, de forma que a hidrólise ocorre principalmente pela ação das 

celobiohidrolases. Nas regiões amorfas, o acesso das endoglucanases é menos restrito e a 

hidrólise é mais eficaz (MANSFIELD; MOONEY; SADDLER, 1999). 

 

 

2.5.1 Índice de Cristalinidade e técnicas de determinação 

 

A cristalinidade é uma propriedade importante na diferenciação e classificação de 

materiais celulósicos. A literatura reporta inúmeras tecnologias para a determinação da 

cristalinidade como a ressonância magnética nuclear de 13C no estado sólido 

espectroscopia no infravermelho e espectroscopia Raman e o mais comumente utilizado, 

difratometria de raios-X (PARK et al., 2010, LENGOWSKI, 2012, LEPPÄNEN et al., 

2009). A técnica de difração de raios-X utiliza o espalhamento desta radiação por 

estruturas organizadas (cristais), permitindo realizar estudos morfológicos em materiais, 

determinando sua estrutura amorfa e sua fração cristalina (BAUMHARDT NETO, 2007). 

Em 1962, Segal e colaboradores sugeriram uma metodologia para a determinação 

da cristalinidade de um material, denominado índice de cristalinidade (IC), baseada na 

existência de dois componentes no material celulósico: um cristalino e um não cristalino 

ou amorfo. Essas frações são determinadas a partir de diferentes picos com distintas 

intensidades, sendo o índice de cristalinidade simplesmente calculado entre a diferença 

entre as intensidades divido pela intensidade do pico máximo (FRENCH et al., 2013). 

O Método de Seagal, muito empregado na literatura para a determinação do índice 

de cristalinidade de celulose, possui limitações, como o fato de que as medições realizadas 

em raios-X não divulgam as características da celulose a um nível molecular, mas somente 

fornece indícios de quanto o material é cristalino ou não. Ainda assim a medida do índice 
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de cristalinidade envolve diretamente dados referentes ao tamanho dos cristais existentes 

na celulose do material. (FRENCH et al., 2013, OLIVEIRA; DRIEMEIER, 2013; 

AGARWAL et al., 2010; PARK et al., 2010)  

French e Cintrón (2013) e Driemeier e Bragatto (2013) reportam a complexidade da 

determinação do chamado índice de cristalinidade de um material devido ao principal fato 

da dificuldade de definição entre uma estrutura cristalina e não cristalina ou amorfa e a 

linha tênue para uma separação entre elas.  Uma quantificação cabível de ser realizada é 

referente à largura dos cristais de celulose presente em uma determinada amostra, 

representando a dimensão lateral do cristal. O tamanho de cristal apresenta uma relação 

importante com o pico obtido da difração de raios-X, denominada de equação de Scherrer 

(LANGFORD; WILSON, 1978; SCHERRER, 1918). Para a determinação da largura de 

cristal utiliza-se o pico 200 do difratograma de raios-X. Este pico é usado por ser mais 

intenso e as sobreposições serem menos críticas que em relação aos picos 110 e 110, 

geralmente utilizados na determinação do Índice de Cristalinidade pelo Método Seagal 

(DRIEMEIER; BRAGATTO, 2013). 

A determinação da cristalinidade por meio da espectroscopia de infravermelho é 

um método indireto e simples, fornecendo valores relativos devido à contribuição da 

largura de cristal das amostras no espectro. Entretanto, a presença de lignina e 

hemicelulose pode alterar a intensidade dos picos apresentados no espectro, sendo assim 

considerada uma metodologia para fornecer índices qualitativos de largura desses cristais 

de celulose. 

 

 

2.6 Fermentação 
 

A fermentação da glicose é um processo bem estabelecido e o microorganismo 

mais apropriado é a levedura Saccharomyces cerevisiae. O emprego intensivo desse 

microrganismo em fermentações industriais implicou num processo de seleção natural, 

permitindo melhores desempenhos na conversão de glicose a etanol, na produtividade e na 

tolerância alcoólica (ANDRADE et al., 2013). 

Os materiais lignocelulósicos, quando hidrolisados produzem hexoses oriundas da 

celulose que é facilmente fermentada pelos microorganismos. Já a hidrólise da 

hemicelulose fornece pentoses (xilose e arabinose), que não são diretamente fermentadas 
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por leveduras industriais convencionais, sendo a bio-transformação dessas pentoses a 

etanol um desafio no âmbito científico e tecnológico. 

Dependendo das condições em que se desenvolvem os pré-tratamentos do material 

lignocelulósico, se originam compostos que irão atuar como inibidores da fermentação. Os 

produtos de degradação, que são potenciais inibidores da fermentação, se agrupam em três 

categorias (DOMINGUEZ, 2003): derivados do furano; ácidos alifáticos de baixa massa 

molecular e derivados fenólicos. 

Dentre os compostos inibidores formados destacam-se o furfural, formado a partir 

da degradação das pentoses (xilose e arabinose) e o hidroximetilfurfural (HMF), formado 

da degradação de hexoses (glicose). Além desses dois ácidos, forma-se ácido acético, 

procedente da hidrólise dos radicais acetil da hemicelulose. Entre os efeitos negativos 

produzidos pelo furfural e pelo HMF sobre as leveduras da fermentação alcoólica, estão a 

diminuição da taxa de crescimento, a diminuição da produtividade de etanol e a redução da 

síntese de biomassa (TAHEZRADEH; KARIMI, 2007). 

Durante o pré-tratamento, uma parte da lignina também se degrada originando uma 

grande variedade de compostos fenólicos. Dentre esses, encontram-se ácidos, aldeídos e 

álcoois aromáticos. 

Uma alternativa para reduzir a concentração dos compostos tóxicos gerados no pré-

tratamento é o emprego de adsorção através de carvão ativo ou carvão vegetal na 

destoxificação dos licores hidrolíticos, visando melhores rendimentos em etanol 

(MIYAFUJI et al., 2003).  

São propostas quatro rotas para realizar a fermentação alcoólica de um substrato 

contendo pentoses e hexoses. O processo SHF (Separate Hydrolysis and Fermentation) no 

qual a sacarificação e fermentação ocorrem separadas, com fermentação dos açúcares C5 e 

C6 separados; SSF (Simultaneous Saccharification and Fermentation) em que ocorre a 

sacarificação e fermentação de C6 simultânea; SSCF (Simultaneous Saccharification and 

CoFermentation) em que ocorre a sacarificação e fermentação simultânea com 

cofermentação dos açúcares C5 e C6 e, o CBP (Consolidated Bioprocess), em que a 

produção de enzima, sacarificação e fermentação ocorrem de forma simultânea (ZHENG; 

PAN; ZHANG, 2009). 

A fermentação do caldo de açúcares redutores, obtido após a hidrólise dos materiais 

lignocelulósicos, é um estágio importante para atingir um processo de obtenção de etanol 

de segunda geração que assegure uma conversão mínima destes açúcares e seja compatível 

com um custo de produção factível, sob uma visão técnica e econômica. Ainda deve ser 
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levado em conta o consumo energético associado às condições de fermentação e a 

concentração de etanol no vinho final obtido (ROSSELL, 2007). 

A técnica do reciclo de células é aplicada em 70-80% das destilarias brasileiras 

(BRETHAUER; WYMAN, 2010). Entre suas vantagens estão a redução de tempo e custos 

envolvidos com a suplementação de nutrientes no preparo do inóculo (SANDA et al., 

2011), diminuição no consumo de carbono para o crescimento celular e um incremento da 

produtividade de etanol (BRETHAUER; WYMAN, 2010). Além disso, é possível ter 

maiores concentrações de células no fermentador (10-17% m/v base úmida), quando 

comparado com os processos comuns. Como consequência, o tempo de fermentação é 

reduzida para 6-11 h (BASSO et al., 2008) e há um incremento na produção de etanol a 

90-92% do valor teórico. Além disso, ocorre uma selecção de leveduras resistentes imposta 

pelas condições de estresse operacional encontrados no ambiente industrial, tais como altas 

temperaturas e concentrações de etanol, estresse osmótico, devido às altas concentrações 

de sal e açúcar, contaminação microbiana e acidificação do meio (MIRANDA JUNIOR et 

al., 2009). Reciclo de células permite a adaptação e condicionamento de microrganismos 

nocivos para as condições do processo (SLININGER et al., 2011). Assim, essa prática 

pode ser usada como uma estratégia para obter maior desempenho do processo e um 

comportamento desejável do microorganismo (ANDRADE et al., 2013). 

 

 

2.7 Ampliação de Escala 
 

No desenvolvimento de processos quando são encontradas condições econômicas 

adequadas de operação em escala de bancada, as quais com frequência correspondem à 

obtenção de valores elevados para a produtividade e rendimento do produto de interesse, 

sob o ponto de vista econômico, há a necessidade de se ampliar a escala de produção até 

uma escala industrial. A variação de escala, partindo de uma escala de produção menor 

para uma escala maior é conhecida como aumento de escala ou "scale-up" (BADINO Jr; 

SCHMIDELL, 2001).  

Dessa forma, o estudo da variação de escala de processos examina os problemas 

associados com a transposição de dados obtidos em equipamentos de escala de laboratório 

para uma maior. O grande problema da variação de escala está exatamente em reproduzir, 

na escala industrial, condições ambientais responsáveis pelo bom desempenho do sistema, 
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obtidas na bancada. Particularmente, alguns fatores físicos dependem da escala e, por esta 

razão, devem ser tratados com maior cuidado (BADINO Jr; SCHMIDELL, 2001). 

Não muitos trabalhos sobre a ampliação de escala dos pré-tratamentos para 

biomassa são apresentados na literatura.  

Mosier et al. (2005) apresentaram a ampliação de escala do pré-tratamento 

hidrotérmico (LHW) de fibra de milho para produção de etanol, mostrando que o 

tratamento em escala piloto reproduzia os resultados obtidos em laboratório ilustrando a 

utilidade e viabilidade da abordagem do estudo, afirmando que, testes preliminares bem 

sucedidos abrem portas para a análise da robustez do sistema de pré-tratamento em 

condições de operação mais amplas. 

Um estudo da ampliação de escala, de miligramas para um quilograma de 

biomassa, do pré-tratamento alcalino com peroxido de hidrogênio integrado a hidrolise 

enzimática e fermentação alcoólica (AHP) de palha de milho foi apresentado por Banerjee 

et al. (2012). Nesse estudo concluiram que o tratamento AHP é facilmente escalável, além 

de ser vantajoso em relação aos custos de investimento, à simplicidade de processo e 

manuseio de matéria-prima, e à compatibilidade com a sacarificação e fermentação 

simultânea.  

Lee et al. (2011) apresentam um estudo de ampliação de escala de pré-tratamento 

com ácido oxálico de biomassa lignocelulósica agrícola para a produção de bioetanol, 

ampliando o pré-tratamento de sabugo de milho para escala piloto, para obtenção de 

hidrolisado hemicelulósico. Com o pré-tratamento consegue diminuir de 27,86% para 

6,76% o teor de hemicelulose no material sólido, conseguindo após fermentação usando 

Scheffersomyces stipitis um rendimento em etanol de 86% do teórico.   

Um estudo mais embasado foi apresentado por Rodrigues et al. (2010). Em tal 

estudo reportam a ampliação de escala da hidrólise com ácido sulfúrico diluído para 

produção de hidrolisado hemicelulósico de bagaço de cana. Um modelo matemático 

específico com base no Fator-H (fator que combina a temperatura e o tempo de residência 

na reação empregando a equação de Arrhenius para modelar a concentração de ácido 

sulfúrico e energia de ativação), permitiu estimar os resultados através da simulação das 

condições (temperatura e tempo de reação) prevalecentes nos reatores com diferentes 

desenhos. O hidrolisado hemicelulósico obtido em diferentes reatores, mas sob o mesmo 

fator H de 5,45 ± 0,15 alcançaram rendimento de xilose semelhante (aproximadamente 

74%) e baixa concentração de produtos de degradação do açúcar, como o furfural (0,082 g/ 

L) e HMF (0,0071 g/ L). 
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Estudos da ampliação de escala para os processos de fermentação, mesmo quando 

simultâneo à sacarificação, são estudados com uma abordagem mais preocupada com os 

parâmetros físicos como taxas de transferência de calor, de oxigênio e regime de 

escoamento. 

Ogboma, Mashima e Tanaka (2001) reportam a ampliação de escala para a 

produção de etanol combustível a partir do suco de beterraba, usando bioreator com célula 

imobilizada em esponja vegetal, mostrando a dificuldade na ampliação, sendo necessárias 

adaptações na forma de imobilização das células e no reator para tornar possível a 

ampliação e obter resultados similares nas diferentes escalas. 

Shao et al. (2010) relatam como um gargalo a ausência de uma abordagem 

sistemática da ampliação de escala para a bioconversão do material lignocelulosico e 

apresentam um procedimento para a ampliação de escala, baseados em dados de fluido-

dinâmica computacional, tendo elegido a suspensão de partículas sólidas como critério de 

ampliação de escala. Imamoglu et al. (2013) avaliaram a ampliação de escala da produção 

de etanol a partir do licor de hidrólise ácida da casca de arroz, com uma E. colli 

recombinante KO11, usando o número de Reynolds e a velocidade do impelidor como 

constantes para a ampliação. Em 2015, Deniz, Imamoglu e Sukan avaliaram os parâmetros 

de ampliação de escala da produção de etanol a partir de bagaço de marmelo, concluindo 

que para a ampliação de escala de fermentação de meios viscosos, o tempo de mistura é o 

parâmetro mais importante devido à necessidade de homogeneidade no meio. 

Uma das principais conclusões do relatório sobre a implantação de sistemas de 

bioenergia no mundo, denominado Processo Rápido de Avaliação sobre Biocombustíveis e 

Sustentabilidade, elaborado por pesquisadores vinculados aos programas especiais da 

FAPESP de Pesquisa em Bioenergia (Bioen), de Pesquisas em Caracterização, 

Conservação, Restauração e Uso Sustentável da Biodiversidade (Biota) e de Pesquisa sobre 

Mudanças Climáticas Globais é que, o atual estágio de desenvolvimento científico e 

tecnológico já permite que a produção de bioenergia possa ser feita em larga escala no 

mundo. Mas, para que isso aconteça de fato, é necessária a adoção de políticas públicas 

que se preocupem com toda a cadeia de produção de energias renováveis, incluindo desde 

a questão do uso da terra e a eficiência das tecnologias de conversão de biomassa em 

energia até os desafios ambientais, econômicos e sociais envolvidos.  

A iniciativa conjunta do BNDES e Finep – Inovação e Pesquisa por meio do PAISS, em 

2011, viabilizou a implementação das três primeiras plantas de etanol de segunda geração 

(E2G) no Brasil, das quais duas em escala comercial e outra demonstrativa, o que 
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significou um passo importante na trajetória evolutiva do E2G, até então limitado a 

iniciativas em escalas laboratorial e piloto. Contudo, a capacidade dessas plantas, em 

conjunto, chega a pouco mais de 140 milhões de litros por safra (MILANEZ et al., 2015), 

volume ainda pequeno quando comparado aos níveis de importação de gasolina, que a 

produção interna de E2G poderia reduzir. O ápice da importação ocorreu em 2012, quando 

o país importou 3,8 bilhões de litros. Em 2014, foram importados 2,2 bilhões de litros de 

gasolina (MILANEZ et al., 2015). 
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3 Objetivo 

 

 

Contribuir para o desenvolvimento do processo de produção do etanol de segunda 

geração através do estudo da ampliação de escala do pré-tratamento alcalino do bagaço de 

cana-de-açúcar, avaliando a influência desse escalonamento na solubilização dos principais 

componentes do material, no rendimento final de conversão enzimática e fermentação. 

 

Objetivos específicos: 

 Avaliar o efeito da ampliação de escala na característica das polpas obtidas, 

comparando às polpas obtidas em escala laboratorial; 

 Avaliar a influência do uso da antraquinona no processo de pré-tratamento e 

na etapa subsequente de hidrólise; 

 Avaliar o balanço de massas do processo quanto ao fluxo dos principais 

componentes lignocelulósicos; 

 Eleger a condição de pré-tratamento com maior rendimento em carboidratos 

após hidrólise; 

 Avaliar a fermentação alcoólica deste hidrolisado, utilizando diferentes 

leveduras e diferentes estratégias de fermentação visando maior 

produtividade em etanol. 

 Avaliar a viabilidade técnica do processo. 
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4 Materiais e Métodos 

 

 

4.1 Bagaço de cana 
 

O bagaço utilizado neste trabalho é proveniente da Usina da Pedra, localizada na 

cidade de Serrana, no estado de São Paulo. A variedade de cana predominante na safra em 

que foi recolhido (2011/2012) é a SP81-3250. O bagaço foi seco a temperatura ambiente 

até atingir um teor de umidade de aproximadamente 10% e estocado para sua posterior 

utilização. 

 

 

4.2 Escala laboratorial - Planejamento fatorial 23 do pré-tratamento com 
hidróxido de sódio e antraquinona. 

 

O planejamento fatorial 2³ com 3 experimentos no ponto central para o pré-

tratamento do bagaço de cana com hidróxido de sódio e antraquinona foi realizado junto 

com a equipe do Laboratório Nacional de Ciência e Tecnologia do Bioetanol – CTBE,  

variando três parâmetros do processo: tempo de reação ( 30- 60- 90 min), temperatura 

(130- 150- 170°C) e concentração de NaOH (0,5- 1,0- 1,5 %, m/v). As reações foram 

conduzidas em reator Parr de aço inoxidável de 2 L de capacidade, munido com controle 

de temperatura e pressão, sendo a proporção de antraquinona mantida fixa em 0,15% 

(m/m) para cada ensaio, valor já otimizado pelas industrias de celulose e papel (FENGEL; 

WEGENER, 1989). Após as reações, o reator foi resfriado, despressurizado e aberto. As 

polpas foram filtradas, lavadas com água, pesadas e reservadas para posteriores análises. 

Como variáveis de resposta foram avaliadas a solubilização dos principais 

componentes (celulose, lignina e hemicelulose) e, a conversão enzimática da polpa obtida. 

 

 

4.3 Ampliação de escala - Pré-tratamento alcalino em escala piloto 
 

Os pré-tratamentos alcalinos foram realizados, utilizando 12 kg de bagaço seco, 

relação sólido:líquido 1:15, nas condições otimizadas pelo planejamento experimental 
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(NaOH 1,5% (m/v); 30 minutos e temperaturas de 130°C e 170°C), com e sem a utilização 

de antraquinona, em duplicatas. O reator utilizado foi um reator POPE Scientific fabricado 

em aço Hastelloy 276, com capacidade de 350L, munido de agitação mecânica, 

aquecimento por vapor fluente e/ou óleo térmico e supervisório automatizado para 

monitoramento de temperatura, pressão e frequência de agitação durante o processo. 

O reator foi primeiramente carregado com 160L de água e aquecido até 80°C. Só 

então foi adicionado o bagaço (12 kg-base seca) e o hidróxido de sódio em quantidade de 

água suficiente para uma relação final sólido-líquido de 1:15 (m/v), iniciando após esse 

estágio o aquecimento através de fluído térmico até atingir a temperatura de trabalho das 

reações. O reator foi mantido na temperatura de trabalho durante 30 min, sendo após isso 

gradativamente despressurizado até zero bar.  

   O material foi então filtrado em filtro tipo Nutsche da POPE Scientific, com 

capacidade de 100L, munido de agitação mecânica para ressuspensão da biomassa pré-

tratada. A fração líquida, denominada licor negro, foi recolhida para posterior precipitação 

da lignina. A fração sólida, denominada polpa celulósica, foi lavada com 50L de uma 

solução de NaOH 1% a frio e submetida a 6 lavagens sucessivas com 50L de água a 80°C.  

A fração sólida foi guardada em câmara fria para análises quanto à composição 

química, caracterização por FTIR e posterior testes de hidrólise enzimática e fermentação.  

Ao licor negro juntamente com três primeiras lavagens foi adicionado acido 

sulfúrico até pH=2 (MUSSATO; FERNANDES; ROBERTO, 2007) para precipitação da 

lignina. A lignina precipitada foi filtrada em filtro prensa, lavada com água no próprio 

filtro pH próximo ao neutro. No próprio filtro, utilizou-se ar comprimido para se obter uma 

torta de lignina, que foi recolhida em bandejas e seca em estufa a 50°C.  A lignina seca 

obtida foi caracterizada por FTIR e o sobrenadante, recolhido na saída do filtro prensa, foi 

analisado quanto ao teor de açúcares em HPLC para completar o balanço de massas. 

  O mesmo procedimento foi seguido para as reações com e sem adição de 

antraquinona, sendo a proporção de antraquinona mantida fixa em 0,15% (m/m) para cada 

ensaio, valor este utilizado nos ensaios em escala laboratorial. 

A Figura 15 a seguir mostra um fluxograma esquemático das etapas realizadas em 

escala piloto. 

  



49 

 

 

Figura 15. Fluxograma esquemático do pré-tratamento em escala piloto. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

 

4.4 Caracterização química do material lignocelulósico 
 

A composição química do bagaço “in natura” e do material pré-tratado em cada uma 

das condições estudadas, foi analisada de acordo com a metodologia analítica desenvolvida 

por Rocha et al. (1997) e validada por Gouveia et al. (2009). Essa metodologia é baseada 
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em uma hidrólise ácida em duas fases a partir de material livre de extrativos, seguindo os 

passos descritos a seguir: 

 

1.  Hidrólise com ácido sulfúrico 72% 

Amostras de 2 g do material lignocelulósico moído a 0,8mm, pesadas com precisão 

de 0,1 mg foram transferidas para béqueres de 100 mL e tratadas com 10 mL de H2SO4 

72% v/v, sob vigorosa agitação, em um banho termostatizado a 45 °C por 7 min. A reação 

foi parada pela adição de 50 ml de água destilada, e a mistura resultante foi transferida 

quantitativamente para frascos erlenmeyers de 500 mL, adicionando-se o volume de 275 

mL de água destilada. Os erlenmeyers foram fechados com papel alumínio e autoclavados 

por 30 min a 1 atm para hidrólise total dos açúcares.  

Após a descompressão da autoclave, os frascos foram retirados e resfriados à 

temperatura ambiente, sendo a fração sólida separada da fração líquida por filtração em 

papel de filtro qualitativo. A fração líquida foi transferida para balão volumétrico de 500 

mL, o qual teve o seu volume completado com a água de lavagem do material retido no 

filtro. A solução foi armazenada para análises posteriores de carboidratos, ácidos 

orgânicos, furfural, HMF e lignina solúvel. 

 

2. Determinação de lignina insolúvel em meio ácido  

O material retido no papel de filtro foi lavado com 1500 mL de água destilada, para 

remoção de ácido residual (até pH próximo de 7), transferido para pesa-filtros para 

secagem em estufa a 100 °C até massa constante. A porcentagem de lignina insolúvel em 

meio ácido foi calculada em relação à massa de material lignocelulósico seco descontando-

se a massa de cinzas presente na lignina. 

 

3. Determinação de lignina solúvel  

A quantidade de lignina solúvel foi determinada pela medida de absorbância a 280 

nm em espectrofotômetro UV-visível Thermo Scientific modelo Evolution 300. Uma 

alíquota de 5 mL do hidrolisado obtido da etapa de hidrolise ácida para caracterização 

química do bagaço de cana foi transferida para um balão volumétrico de 100 mL, 

juntamente com 50 mL de água destilada e 2 mL de NaOH 6,5 N (pH final próximo a 12). 
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Após agitação, o volume foi completado com água destilada e essa mistura 

resultante foi analisada no espectrofotômetro. As equações abaixo foram utilizadas para 

determinar a concentração de lignina solúvel no hidrolisado: 

                ���� = 4.187 ∗  10�� (�������  − ������) –  3.279 ∗ 10�� 

Em que: Clig - concentração de lignina solúvel, em g/L;  

   Alig280 - absorbância da solução em 280 nm;  

   Apd280 - absorbância de furfural e HMF 

   ������ = �1 ∗ ɛ 1 + �2 ∗  ɛ 2       

Sendo: C1- Concentração de furfural (g/L), previamente determinada por HPLC; 

 C2- Concentração de HMF (g/L), previamente determinada por HPLC; 

 ε1: absortividade furfural (146,85 L/g.cm) 

 ε2: absortividade HMF (114,00 L/g.cm) 

 

Obs: Essa equação, de Gouveia et al, 2009, foi determinada com a absortividade de 

ligninas obtidas por processo de explosão a vapor, mas vem sendo utilizada para a análise 

de diversas ligninas provenientes de bagaço de cana. 

 

4. Determinação de carboidratos e ácidos orgânicos 

Os teores de celobiose, glicose, xilose, arabinose e ácido acético presentes na fração 

líquida foram analisados por cromatografia líquida de alta eficiência (HPLC). Uma 

pequena amostra do hidrolisado foi filtrada em filtro de PVDF Millex 22µm e analisada 

em um cromatógrafo Agilent Infinity 1260 empregando um detector de índice de refração 

Shodex RI-101 e uma coluna de troca iônica Aminex HPX 87H (300 x 7,8 mm, BIORAD). 

A fase móvel utilizada é H2SO4 0,005 mol/L com fluxo de 0,6 mL/min a 35ºC. As 

concentrações dos compostos foram determinadas a partir de curvas de calibração traçadas 

para cada componente. 

 

5. Determinação de furfural e hidroximetilfurfural (HMF) 

Os produtos de decomposição dos açúcares (furfural e hidroximetilfurfural) 

presentes na fração líquida foram analisados por HPLC, em uma coluna C18 (3 µm) de 

150 x 4,6 mm, utilizando-se acetonitrila/água 1:8 (v/v) com 1% de ácido acético como fase 

móvel, a uma vazão de 0,8 mL/min, à temperatura de 25 °C.  
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O material foi previamente diluído com água na razão de 1:5, sendo filtrado em 

membrana de diâmetro de poro de 0,47 µm (Milipore), para total remoção de partículas 

sólidas das amostras ,e injetado com uma válvula Rheodyne equipada com alça de injeção 

de 10 µL. Os compostos foram detectados em 274 nm por um detector UV-visível. As 

concentrações de furfural e hidroximetilfurfural foram determinadas a partir das curvas de 

calibração obtidas com os compostos puros.  

 

6. Determinação do teor de cinzas da lignina 

Os materiais resultantes da etapa de determinação de lignina insolúvel foram 

colocados em cadinho de porcelana previamente calcinado e tarado. Posteriormente, estes 

materiais foram inicialmente pré-calcinados à temperatura de 400 °C, por 

aproximadamente 1 h, com os cadinhos tampados, e em seguida, removeu-se a tampa e 

calcinou-se o material por 2 h a 800 °C. Após a calcinação, o cadinho foi resfriado em 

dessecador e a massa de cinzas determinada. A massa obtida foi utilizada para subtrair do 

teor de lignina descrito no item 2 desta seção para então se obter a massa real de lignina 

insolúvel. 

 

7. Determinação do teor de cinzas totais 

Para determinação do teor de cinzas totais, foram pesados aproximadamente 2 g de 

material lignocelulósico (base seca) em cadinho de porcelana previamente calcinado e 

tarado. Posteriormente estes materiais foram inicialmente pré-calcinados à temperatura de 

400 °C, por aproximadamente 1 h, com os cadinhos tampados, e em seguida, removeu-se a 

tampa e calcinou-se o material por 2 h a 800 °C. Após a calcinação, o cadinho foi resfriado 

em dessecador e a massa de cinzas determinada. 

 

8. Determinação de extrativos 

Para a determinação do teor de extrativos, realizado somente para o material “in 

natura”, efetua-se uma extração em aparelho soxhlet, com uma mistura 

ciclohexano/etanol, seguido de extração com água. Os teores determinados são referentes à 

porcentagem mássica. 
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4.5 Infravermelho com transformada de Fourier 
 

As análises de FTIR foram obtidas na região de 4000-650 cm-1 em um 

espectrofotômetro Spectrum 400 series FT-IR/FT-NIR spectrometers da marca 

PerkinElmer, utilizando uma amostra em pó. Utilizou-se o modo com Refletância Total 

Atenuada (Attenuated total reflectance ATR) com cristal de selênio de zinco, varredura de 

32 ciclos e resolução: 4 cm-1 (NASCIMENTO et al., 2016). A técnica ATR permite que as 

amostras sólidas ou líquidas sejam analisadas diretamente, sem a necessidade de uma 

prévia preparação.  

 

 

4.6 Microscopia eletrônica de varredura 
 

As fotomicrografias das polpas foram obtidas em um equipamento FEI® (modelo 

Quanta 650FEG) com detector Everhart Thornley SED (secondary electron detector) a 

uma potência do feixe de elétrons de 5,0 kV (disponível no Laboratório Nacional de 

Nanotecnologia - LNNano). Para obtenção das imagens, as amostras foram previamente 

submetidas ao recobrimento metálico de 16 nm de ouro em um metalizador Coating 

System BAL-TEC SCD 050 e mantidas em dessecador até o momento da análise (ROCHA 

et al., 2015 b).  

 

 

4.7 Difratometria de Raios-X 
 

Com o propósito de se avaliar a mudança de cristalinidade da celulose presente no 

bagaço de cana após o pré-tratamento, amostras do material em estudo, secas e moídas, 

foram acondicionadas em tubos capilares e analisadas na geometria da fibra usando um 

gerador de ânodo rotativo Rigaku ultraX-18HF com radiação Cu Kα (λ = 1,5418 Å), 

monocromador óptico VariMAX HR e placa de imagem mar345 (posicionada 120 

milímetros atrás da amostras). Os padrões de difração bidimensionais foram analisados 

pelo modelo Cellulose Rietveld Analysis for Fine Structure (CRAFS), conforme literatura 

(OLIVEIRA; DRIEMEIER, 2013; DRIEMEIER ; BRAGATTO, 2013; DRIEMEIER; 

CALLIGARIS, 2011; DRIEMEIER et al., 2011). 
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4.8 Sorção de Vapor Dinâmica  
 

O teste de sorção de vapor é uma técnica de análise gravimétrica que testa, em uma 

dimensão complementar, a interação entre a água e a celulose, relacionando parâmetros 

determinados nas análises ao volume de poros na celulose.  O teste foi realizado segundo 

Driemeier, Mendes e Oliveira (2012) em um instrumento TA Q5000 SA, que mede a 

massa da amostra enquanto controla a umidade relativa (h). O controle foi feito por meio 

da modulação entre os fluxos de N2 seco (h = 0) e vapor de água saturado (h = 1). A 

calibração do instrumento foi feita seguindo as recomendações do fabricante. A análise foi 

feita a 50°C com o objetivo de acelerar os processos de sorção e dessorção. A umidade 

relativa do ar foi estabelecida primeiramente igual a 0,95, em seguida, 0,90, e, em seguida, 

diminuida de 0,10 a cada etapa até zero. Em seguida, a umidade relativa foi aumentada na 

ordem inversa. A umidade relativa foi mantida por 60 min em cada passo, exceto no h = 0, 

em que foi mantida durante 180 min para melhorar a definição da amostra de massa seca 

(~ 5 mg).  

 

 

4.9 Poder calorífico superior 
 

O poder calorífico foi determinado empregando-se uma bomba calorimétrica IKA 

C-200 da Labcontrol segundo a norma ABNT NBR 8633/84 e manual da bomba 

calorimétrica. Neste aparelho a combustão ocorre a volume constante (W = 0), de modo 

que a quantidade de calor, Q, recebida pelo conjunto que forma o calorímetro é igual em 

módulo à variação de energia interna do sistema reacional. Realizou-se a queima de um 

(1,0) grama do material, previamente pastilhado. Como a quantidade de calor gerada é 

medida incluindo o calor da condensação da água formada na queima, o poder calorífico 

medido é o Poder Calorífico Superior (PCS). 

 

 

4.10 Análise elementar 
 

A análise elementar das ligninas foi realizada utilizando um aparelho da 

PerkinElmer, modelo 2400 Series II CHNS/O. A técnica é baseada na combustão de uma 

amostra do material a ser analisado para a determinação das quantidades de carbono, 
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enxofre, hidrogênio e nitrogênio. A quantidade de oxigênio foi obtida pela diferença entra 

a massa inicial de amostra e o somatório da quantidade dos outros elementos previamente 

determinados (MARABEZI, 2009). 

 

 

4.11 Balanço de Massa do Processo de Pré-tratamento 
 

Para a determinação do balanço de massas dos processos de pré-tratamento 

alcalinos estudados, com e sem adição de antraquinona, considerando a celulose, a 

hemicelulose (xilose, arabinose e grupos acetil) e a lignina, foram feitos os seguintes 

cálculos e considerações. 

O rendimento da reação foi calculado como uma percentagem do total de sólidos 

recuperados após pré-tratamento com base na amostra inicial (peso seco). Polímeros, 

oligômeros, monômeros e produtos de degradação como HMF, furfural e ácido fórmico 

foram medidos e considerados, de acordo com as vias de degradação, com o intuito de 

chegar perto de 100% do balanço de massas. 

Para tal, todos os componentes de todos os fluxos foram compilados e reportados 

para cada etapa do processo de pré-tratamento. Os dados reais gerados para cada pré-

tratamento são referidos como a média de duas repetições. 

As concentrações de glicose, celobiose, ácido fórmico e HMF foram usadas para o 

cálculo do teor de celulose, enquanto que o teor de hemicelulose foi calculado com base 

nas concentrações de xilose, arabinose, ácido acético e furfural. As suas massas foram 

divididas pelo peso seco do material inicial e multiplicadas pelos fatores de hidrólise, que 

foram 0,9, 0,95 e 1,29, 3,52, respectivamente, para a glicose, celobiose, HMF e ácido 

fórmico, e 0,88 para ambos, xilose e arabinose, 0,72 para o ácido acético e 1,37 para 

furfural. Assumiu-se, para os cálculos, que todo furfural é proveniente de xilose. 

Para a quantificação da lignina contida em todas as correntes líquidas, as alíquotas 

foram diluídas com água destilada e o pH ajustado para cerca de 12 utilizando NaOH 6,5 

mol/L. As medições foram feitas pela medida de absorbância em espectrofotômetro a 280 

nm. 

O balanço de massa foi feito considerando as correntes de entrada e saída do reator, 

e dos procedimentos posteriores de lavagem da polpa e precipitação da lignina contida no 

licor negro, conforme fluxograma esquemático abaixo (Figura 16).  
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Figura 16. Fluxograma esquemático com as correntes de entrada e saída do processo. 

 
A) Bagaço in natura; B) Polpa não lavada; C) Licor negro; D) Polpa Lavada; E) 1ª e 2ª 

água de lavagem; F) Água de lavagem; G) Mistura para precipitação da lignina; H) Lignina 
precipitada e I) Filtrado. Fonte: Próprio autor. 

 

 

4.12 Hidrólise enzimática da polpa 
 

- Metodologia para hidrólise em shaker 

A hidrólise enzimática foi realizada empregando a celulase comercial Celluclast 

1.5L, suplementada pela β-glicosidase (Novozym 188). As condições para a reação de 

hidrólise foram: tampão citrato de sódio 0,05 mol/L pH 4,8, relação sólido:líquido 1:10, 

agitação orbital a 150 rpm, 50ºC por 72 h. As cargas enzimáticas foram 10 FPU/g de 

material seco de Celluclast 1.5 L e 20 UI/g de material seco de β-glicosidase,. Após o 

término, os hidrolisados foram fervidos por 5 min, filtrados em cadinhos de vidro 

sinterizado n.º 3 e o filtrado analisado por Cromatografia Líquida de Alta Eficiência. Os 

resíduos da hidrólise foram separados e secos em estufa a 105°C para posterior 

quantificação de massa residual. A conversão enzimática de celulose foi calculada pela 

equação a seguir:  

�� =
� !"#$%& x ()

�"*"#"+!  , -"

 , 100 

Sendo:  
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CC - Conversão enzimática da celulose; � !"#$%& - massa de glicose presente no 

hidrolisado (g); �"*"#"+!  - massa seca de material lignocelulósico (g); -" - teor centesimal 

de celulose no material lignocelulósico; () - fator de hidrólise da celulose (correspondente 

a 0,9). 

 

- Metodologia para hidrólise em reator horizontal de 15L 

A hidrólise enzimática foi realizada em reator horizontal modelo MRP de 15 litros, 

fabricado em aço inox AISI 316I nas partes em contato com o produto e o restante em aço 

inox AISI 304. O reator é equipado com jaqueta para circulação de água quente, como 

mostra a Figura 17. Foram utilizadas as mesmas condições de hidrólise e cargas de enzima 

empregadas no ensaio em shaker: tampão citrato de sódio 0,05 mol/L pH 4,8, relação 

sólido:líquido 1:10, agitação constante a 50ºC por 72 h. A massa de material utilizada nos 

ensaios em reator foi 700g (base seca). Após o término, o hidrolisado foi resfriado em 

banho de gelo e centrifugado a 10°C por 30 min a 8000rpm. O sobrenadante foi analisado 

por Cromatografia Líquida de Alta Eficiência e o resíduo da hidrólise foi seco em estufa a 

105°C para posterior quantificação de massa residual. 

 

Figura 17. Reator de Hidrólise 

 
Fonte: Próprio autor. 
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4.12.1 Atividade enzimática 

 

A atividade celulolítica total (FPase) foi determinada empregando-se a metodologia 

padrão de Mandels; Andreotti e Roche (1976). Em um tubo de ensaio foram adicionados 

0,3 mL de extrato enzimático, 1,2 mL de tampão citrato de sódio 0,05 mol/L, pH 4,8 e 50 

mg de papel de filtro Whatmann n°1 como substrato. O meio foi incubado em um banho-

maria à temperatura de 45 °C por 1 h, sendo que, a glicose liberada foi determinada pelo 

método do ácido 3,5-dinitrossalicílico (DNS) descrito por Miller (1956). A reação foi 

interrompida pela adição de 3 mL de DNS, sendo o meio fervido, em seguida, por 5 min. 

Após o resfriamento, a absorbância em 540 nm foi lida em um espectrofotômetro UV-

visível Perkin Elmer modelo Lambda 25. 

A atividade da enzima β-glicosidase foi determinada utilizando-se a metodologia 

descrita por Mongkolthanaruk e Dharmsthiti (2002). Em um tubo de ensaio foram 

adicionados 0,1 mL de extrato enzimático e 0.4 mL de solução 0,1% (m/v) de p-NPG 

(paranitrofenol β-1,4 glicosídeo). 

O meio foi incubado em banho-maria a 45 °C por 30 min e após este tempo, a 

reação foi interrompida pela adição de 1 mL de solução 10% (m/v) de bicarbonato de sódio 

(NaHCO3). A quantidade de glicose liberada foi mensurada pela equivalência molar do p-

NP (para-Nitrofenol) na clivagem do p-NPG (1 p-NPG �1 glicose + 1 p-NP) e utilizando 

a absortividade molar do p-NP (ε410nm = 15.000 L/mol.cm). 

A absorbância em 410 nm foi lida no espectrofotômetro UV-visível PerkinElmer 

modelo Lambda 25. 

 

 

4.13 Fermentação do Hidrolisado 
 

 

4.13.1 Fermentação com Saccharomyces cerevisiae CAT-1  

 

- Microrganismo e meio de cultura: A linhagem de Saccharomyces cerevisiae - 

CAT 1 utilizada foi mantida em estoque em meio agar YPD (extrato de levedura/ peptona/ 

D- glicose). Com o intuito de reativação celular do meio de conservação, uma alçada da 

cepa estoque S. cerevisiae foi transferida para meio líquido YPD contendo (em g/L):  
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extrato de levedura (10,0); peptona (20,0); e D- glicose (20,0) e mantida em incubador 

rotatório durante 24 h a 33°C e 200 rpm.  Após esse tempo, transferiu-se 0,01 L da 

suspensão de leveduras para o meio do inóculo. Preparou-se o inóculo em frascos 

erlenmeyer de 0,25 L contendo 0,1 L de meio na seguinte composição (em g/L): glicose 

(30,0); extrato de levedura (5,0); ureia (5,0); KH2PO4 (1,0); KCl (1,0); CaCl2 (1,0), 

oligoelementos (1,0 mL/L) e tiamina (0,003) e inóculo (SILVA et al, 2015). Os frascos de 

inóculo foram mantidos em incubador rotatório por 24h a 33°C e 200 rpm. Após 24 horas, 

o volume de inóculo foi centrifugado a 8000 rpm, 10°C por 20 min; lavado com água 

estéril, centrifugado novamente e ressuspenso em água estéril para a inoculação dos 

erlenmeyer (SILVA et al, 2015). 

 

- Fermentação: O teste de fermentabilidade foi realizado em incubador rotatório 

utilizando frascos erlenmeyer de 0,125 L, contendo 0,05 L de meio de cultura, a 33 °C, 200 

rpm e pH entre 4,5 - 5,0. Como fonte de carbono foram utilizados os hidrolisados 

provenientes da hidrolise enzimática das polpas obtidas nos quatro tipos de pré-tratamento 

estudados. A saber: HE-5Pil/SAQ; HE-7Pil/SAQ; HE-5Pil/AQ e HE-7Pil/AQ. O meio 

utilizado para a fermentação foi composto por (em g/L): extrato de levedura (3,2); KH2PO4 

(1,0); hidrolisado e inóculo (SILVA et al, 2015). O volume do inóculo representa 10% do 

volume final de fermentação (0,005 L) e foi transferido do inóculo para o inicio da 

fermentação aos erlenmeyers, conforme esquema ilustrado na Figura 18.  

 

Figura 18. Representação esquemática da inoculação dos frascos de fermentação. 

 
 

Foram preparados 5 frascos idênticos, para cada um dos hidrolisados, para a 

amostragem realizada nos tempos 0h, 2h, 8h, 12h e 24h de fermentação. 
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Foram coletados para cada ponto, em triplicatas, 2 mL de amostra que foram 

centrifugadas a 10°C por 3,5 min e 12000 rpm. O sobrenadante foi analisado por 

cromatografia líquida de alta eficiência, quanto à composição de glicose, xilose, furfural, 

hidróximetilfurfural, ácido acético, glicerol e etanol. A massa restante foi seca em estufa a 

80°C para determinação de massa seca de células. 

 

 

4.13.2 Fermentação em shaker com Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 

 

- Microrganismo e meio de cultura: A linhagem de Scheffersomyces stipitis NRRL 

Y-7124 utilizada foi mantida em estoque em meio liquido YPX (extrato de levedura/ 

peptona/ xilose) e glicerol (50%) a - 80°C.  

Com o intuito de reativação celular do meio de conservação, 2 mL da cepa estoque 

S. stipitis foi transferida para um erlenmeyer de 0,25 L contendo 0,1 L de meio YPX (em 

g/L): extrato de levedura (10,0); peptona (20,0) e xilose, (20,0) e cultivadas em shaker por 

24 horas a 30°C e 200rpm. As células a partir desse pré-inóculo foram recuperadas por 

centrifugação, ressuspendidas em 0,025 L de água esterilizada e transferidas para um 

Erlenmeyer de 1 L contendo 0,25 L de meio constituído por (em g/L): extrato de levedura 

(3,0); ureia (2,3); MgSO4 (1,0); xilose (12); glicose (1,32) e o inóculo (SANTOS et al, 

2015; SILVA et al, 2012). O inóculo foi cultivado em incubador rotatório a 30° C e 200 

rpm por 24h. As células foram colhidas por centrifugação a 8000 rpm, 10°C por 20 min e 

suspensas em água de torneira esterilizada no volume adequado para a próxima etapa. 

 

-Fermentação: A fermentação foi realizada em frascos erlenmeyer de 0,5 L, 

contendo 0,2 L de meio de cultura, a 30 °C, pH 5,00 e incubadas em incubador rotatório. 

Os meios utilizados para a fermentação de S. stipitis são apresentado na Tabela 2 

(SANTOS et al, 2015; SILVA et al, 2012). A agitação foi mantida em 200  rpm e a 

concentração inicial de leveduras foi de aproximadamente 5 g/L. Como fonte de carbono 

foram utilizados o hidrolisado provenientes da hidrólise enzimática da polpa do Ens. 

5Pil/AQ [HE-5Pil/AQ] concentrado e uma amostra denominada controle [C], com 

açúcares glicose e xilose comercial. 

  



61 

 

 

Tabela 2. Volumes (mL) das soluções para a composição do meio de fermentação 
utilizado para fermentação por S. stipitis. 

Fermentações 

 Controle Hidrolisado* 
Concentração 

final no meio de 
fermentação 

MgSO4 (30 g/L) 6,7 mL 6,7 mL 1 

Ureia (100 g/L) 4,6 mL 4,6 mL 2,3 

Extrato de 
levedura 

0,6 g 0,6 g 3 

Licor - 71 mL - 

Xilose (500g/L) 5,82 mL - 14,55 

Glicose (500g/L) 15,18 mL - 37,97 

Água 148 mL 98 mL - 

Inóculo 20 mL 20 mL 5 

*Hidrolisado concentrado contendo 106 g/L de glicose e 40,8 g/L de xilose. 
Nota: Amostragem realizada nos tempos 0, 2, 4, 6, 8, 10, 12, 14, 22 e 24h de fermentação. 

Foi utilizado um antibacteriano (KAMORAN®) na concentração final de 3 mg/L. 
 

 

4.13.3 Fermentação em Batelada alimentada com reciclo de células, utilizando 
Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 

 

- Microrganismo e meio de cultura: Foi utilizada a mesma linhagem de 

Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124. A reativação das células e o crescimento do 

inóculo foram realizados conforme descrito anteriormente e as células obtidas foram 

ressuspendidas em volume adequado de água estéril para seguir a etapa de propagação. 

A propagação foi realizada para obtenção de volume e massa celular suficiente para 

a fermentação em biorreator.  

 

- Propagação 

A propagação foi realizada em biorreator (Bioflo® 115, 7L, New Brunswick). O 

meio de crescimento continha (g/L): xarope de cana de açúcar (ART: 30,0), KH2PO4 (2,0) 

ureia (5,0), e o inóculo (SANTOS et al, 2015). Após o consumo total dos açúcares 

redutores (ART) (aproximadamente 11 h) foi adicionado um pulso (g/L) de KH2PO4 (2,0) 

e ureia (5,0) e foi estabelecida uma alimentação contínua de xarope de cana de açúcar com 

vazão de 3 gART/ L.h a fim de manter o crescimento linear (SANTOS et al., 2015). A 
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porcentagem de oxigênio dissolvido foi mantida entre 40 e 50% da saturação para evitar a 

limitação de oxigênio. 

Após o tempo de processo (28 h), cessou-se a alimentação e o meio foi 

centrifugado de maneira estéril a 8000 rpm por 20 min. Após a centrifugação, as células 

foram ressuspendidas em um volume mínimo de água esterilizada. O creme de levedura 

obtido foi armazenado a 4°C e serviu para as etapas posteriores. 

 

- Fermentação em batelada alimentada com reciclo de células 

Os ensaios foram realizados em biorreatores (Bioflo® 115, 1.4L, New Brunswick) 

com volume de trabalho final de 0,7 L a pH 5 utilizando reciclos de células consecutivos. 

O creme de leveduras obtido na etapa da propagação ocupou 1/3 do volume de trabalho 

(0,23 L). A alimentação foi realizada nas primeiras 15 h, sendo realizada nas horas 

seguintes (até 48 h) fermentação em batelada simples. O meio de fermentação contendo 

hidrolisado HE-5Pil/AQ como fonte de carbono foi adicionado, suplementado (SANTOS 

et al., 2015) com (g/L): extrato de levedura (3,0); Uréia (2,3) e MgSO4 (1,0) com a vazão 

de 0,03 L/h durante 15h para completar o volume de fermentação. A agitação foi mantida 

em 200 rpm e aeração de 0,1 Lpm. Após o tempo final de processo (48h), o vinho 

levedurado foi drenado do biorreator de forma asséptica via bomba peristáltica e 

centrifugado a 8000 rpm por 20 min. O creme de leveduras foi resuspendido em água 

esterilizada, bombeado de volta para o biorreator e submetido ao tratamento ácido.  

O tratamento ácido foi realizado pela adição de ácido sulfúrico (2 mol/L), até pH 

2,5, na temperatura de 30°C e agitação 200 rpm, com a injeção de 0,2 vvm de ar por 30 

min. As células após o tratamento ácido serviram de inóculo para a batelada alimentada 

subsequente. Esse procedimento foi repetido quatro vezes, com decréscimo sequencial de 

1°C na temperatura de trabalho, sendo cada batelada realizada nas temperaturas de 30°C, 

29°C, 28°C e 27°C. Amostras foram coletadas no ponto zero e a cada 4h durante todo o 

ciclo.  

 

4.13.4 Fermentação em shaker com Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 

 

- Microrganismo e meio de cultura: A linhagem de Spathaspora passalidarum 

NRRL Y-27907 utilizada foi mantida em estoque em meio liquido YPX (extrato de 

levedura/ peptona/ xilose) e glicerol (50%) a - 80°C.  
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Com o intuito de reativação celular do meio de conservação, 2 mL da cepa estoque 

S. passalidarum foi transferida para um erlenmeyer de 0,25 L contendo 0,1 L de meio YPX 

(em g/L): extrato de levedura (10,0); peptona (20,0) e xilose, (20,0) e cultivadas em shaker 

por 24 horas a 30°C e 200rpm. As células a partir desse pré-inóculo foram recuperadas por 

centrifugação, ressuspendidas em 0,025 L de água esterilizada e transferidas para um 

Erlenmeyer de 1 L contendo 0,25 L de meio constituído por (em g/L): extrato de levedura 

(3,0); ureia (2,3); MgSO4 (1,0); xilose (12); glicose (1,32) e o inóculo. O inóculo foi 

cultivado em incubador rotatório a 30° C e 200 rpm por 24h. As células foram colhidas por 

centrifugação a 8000 rpm, 10°C por 20 min e suspensas em água de torneira esterilizada no 

volume adequado para a próxima etapa. 

 

- Fermentação: A fermentação foi realizada em frascos erlenmeyer de 1 L, 

contendo 0,4 mL de meio de cultura, a 30 °C, 200 rpm e cultivadas em incubador rotatório 

por 48h. Os meios utilizados para a fermentação de S. passalidarum são apresentado na 

Tabela 3 (SANTOS et al, 2015; HOU, 2012 - modificado). Como fonte de carbono foram 

utilizados o hidrolisado proveniente da hidrolise enzimática da polpa do Ens. 5Pil/AQ 

[HE- 5Pil/AQ] concentrado e uma amostra denominada controle [C], com açúcares glicose 

e xilose comercial. 

 

Tabela 3. Volumes (mL) das soluções para a composição do meio de fermentação 
utilizado para fermentação por S. passalidarum. 

Fermentações 

 Controle Hidrolisado* 
Conc. final no meio 

de fermentação 

(g/L) 

MgSO4 (30 g/L) 13,3 mL 13,3 mL 1  

Ureia (100 g/L) 9,2 mL 9,2 mL 2,3  

Extrato de 
levedura 

1,2 g 1,2 g 3 

Licor - 167 mL - 

Xilose (500g/L) 14 mL - 17,4 

Glicose (500g/L) 35 mL - 44,2 

Água 285 mL 167 mL - 

NH4Cl (30g/L) 4 mL 4 mL 0,3 

Inóculo 40 mL 40 mL - 

*Hidrolisado concentrado contendo 106 g/L de glicose e 40,8 g/L de xilose. 
Nota: Amostragem realizada a cada 4h de fermentação. Foi utilizado um antibacteriano 

Ampicilina (100mg/mL) na proporção de 1µL por mL de meio. 
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4.13.5 Fermentação em Batelada alimentada com reciclo de células, utilizando 
Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 

 

- Microrganismo e meio de cultura: Foi utilizada a mesma linhagem de 

Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907. A reativação das células e o crescimento do 

inóculo foram realizados conforme descrito anteriormente e as células obtidas foram 

ressuspendidas em volume adequado de água estéril para seguir a etapa de propagação. A 

propagação foi realizada para obtenção de volume e massa celular suficiente para a 

fermentação em biorreator.  

 

- Propagação: A propagação foi realizada em biorreator (Bioflo® 115, 7L, New 

Brunswick). O meio de crescimento continha (g/L): xarope de cana de açúcar (ART: 30,0), 

KH2PO4 (2,0) ureia (5,0), NH4Cl (0,3) e o inóculo (SANTOS et al, 2015; HOU, 2012 - 

modificado). Após o consumo total dos açúcares redutores (ART) (aproximadamente 11 h) 

foi adicionado um pulso (g/L) de KH2PO4 (2,0) e ureia (5,0) e foi estabelecida uma 

alimentação contínua de xarope de cana de açúcar com vazão de 3 g ART/L.h a fim de 

manter o crescimento linear (SANTOS et al., 2015). A porcentagem de oxigênio 

dissolvido foi mantida entre 40 e 50% da saturação para evitar a limitação de oxigênio. 

Após o tempo de processo (28h), cessou-se a alimentação e o meio foi centrifugado 

de maneira estéril a 8000 rpm por 20 min. Após a centrifugação, as células foram 

ressuspendidas em um volume mínimo de água esterilizada. O creme de levedura obtido 

foi armazenado a 4°C e serviu para as etapas posteriores. 

 

- Fermentação em batelada alimentada com reciclo de células 

Os ensaios foram realizados em biorreatores (Bioflo® 115, 1.4L, New Brunswick) 

com volume de trabalho final de 0,7 L e pH 5 utilizando reciclos de células consecutivos. 

O creme de leveduras obtido na etapa da propagação ocupou 1/3 do volume de trabalho 

(0,23L). A alimentação foi realizada nas primeiras 15 h, sendo realizada nas horas 

seguintes (até 48 h) fermentação em batelada simples. O meio de fermentação contendo 

hidrolisado HE-5Pil/AQ como fonte de carbono foi adicionado, suplementado com (g/L): 

extrato de levedura (3,0); Uréia (2,3), MgSO4 (1,0) e NH4Cl (0,3)  com a vazão de 0,03 L/h 

durante 15h para completar o volume de fermentação (SANTOS et al, 2015; HOU, 2012 - 

modificado). A agitação foi mantida em 200 rpm sem aeração. Após o tempo final de 

processo (48h), o vinho levedurado foi drenado do biorreator de forma asséptica via bomba 
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peristáltica e centrifugado a 8000 rpm por 20 min. O creme de leveduras foi resuspendido 

em água esterilizada, bombeado de volta para o reator e submetido ao tratamento ácido.  

O tratamento ácido foi realizado pela adição de ácido sulfúrico (2 mol/L), até pH 

2,5, na temperatura de 30°C e agitação 200 rpm, com a injeção de 0,2 vvm de ar por 30 

min. As células após o tratamento ácido serviram de inóculo para a batelada alimentada 

subsequente. Esse procedimento foi repetido quatro vezes, com decréscimo sequencial de 

1°C na temperatura de trabalho, sendo cada batelada realizada nas temperaturas de 30°C, 

29°C, 28°C e 27°C. Amostras foram coletadas no ponto zero e a cada 4h durante todos os 

ciclos.  

 

- Determinação de massa seca de células 

As concentrações de levedura foram medidas por análise gravimétrica, em 

triplicata. O volume de 2 mL de cada amostra foi aliquotado em tubo Eppendorf® pré-

pesado e submetido a centrifugação (14000 rpm, 3 min). O sobrenadante foi reservado para 

análises de concentrações. As células precipitadas foram ressuspensas em água destilada e 

novamente centrifugadas nas mesmas condições. As células lavadas foram direcionadas 

para estufa de secagem da biomassa a 80°C por 24h e pesadas posteriormente.  

A viabilidade foi verificada por microscopia óptica utilizando lente objetiva com 

aumento de 40X, considerando células viáveis, não viáveis e brotamentos. Em diluições 

adequadas, a contagem foi realizada usando câmara de Neubauer e azul de metileno para 

diferenciar células vivas de células mortas.  

 

- Concentração de substratos e produtos 

Os sobrenadantes das amostras de fermentação foram submetidos a análises de 

Cromatografia Líquida de Alta Eficiência para determinar as concentrações de 

carboidratos, álcoois e ácidos orgânicos como descrito no item 4.3.  
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5 Resultados e Discussão 

 

 

5.1 Planejamento Experimental 2³ do pré-tratamento NaOH/AQ 
 

O planejamento fatorial 2³ com 3 replicatas no ponto central para o pré-tratamento 

com hidróxido de sódio/ antraquinona, foi realizado variando os parâmetros de tempo de 

reação, temperatura e concentração de NaOH, mantendo-se a proporção de antraquinona 

fixa em 0,15% (m/m).  

A Tabela 4 mostra as condições operacionais de pré-tratamento estudadas, e as 

variáveis de resposta obtidas para todos os experimentos previstos no planejamento 

experimental. Como variáveis de resposta foram avaliadas a solubilização dos principais 

componentes (celulose, lignina e hemicelulose) e, a conversão enzimática da polpa obtida.  

 

Tabela 4. Condições operacionais de pré-tratamento estudadas, porcentagem de 
solubilização de celulose, hemicelulose, lignina e conversão enzimática após pré-
tratamentos com NaOH/AQ nas condições previstas no planejamento experimental. 

Ensaios 
Tempo 
(min) 

Temp. 
 (°C) 

NaOH 
(%, m/v) 

Solubilização Conversão 
Enzimática 

(%) Celulose  
(%) 

Hemicelulose  
(%) 

Lignina  
(%) 

1 30 130 0,5 13,8 22,2 15,3 25,7 

2 90 130 0,5 11,9 12,3 10,7 26,0 

3 30 170 0,5 11,4 35,3 30,4 26,0 

4 90 170 0,5 18,3 44,3 38,1 26,9 

5 30 130 1,5 19,9 41,9 73,7 64,5 

6 90 130 1,5 22,5 41,8 68,3 58,1 

7 30 170 1,5 15,7 47,5 81,0 48,3 

8 90 170 1,5 23,3 51,2 76,0 56,1 

9 60 150 1,0 17,8 39,8 66,4 52,3 

10 60 150 1,0 20,7 42,8 67,5 52,6 

11 60 150 1,0 19,9 42,8 66,8 52,1 

Media 
PC 

   19,5 41,8 66,9 52,3 

 

As condições do Ensaio 5 (130°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 0,15% m/m AQ) e do 

Ensaio 7 (170°C, 30 min, 1,5 % NaOH (m/v), 0,15% m/m AQ) foram eleitas para os 
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ensaios de ampliação de escala por apresentarem, respectivamente, maior conversão 

enzimática da polpa obtida (64,5%) e maior solubilização de lignina (81,0 %).  

O apêndice A traz um artigo publicado com a análise estatística do planejamento 

experimental do pré-tratamento. 

 

 

5.2 Pré-tratamento em escala piloto 
 

Os experimentos em escala piloto foram realizados nas duas condições eleitas no 

planejamento, com e sem a adição de antraquinona, visando avaliar a ação desta no pré-

tratamento. Os experimentos em escala piloto foram denominados: Ens 5Pil/AQ (130°C, 

30 min, 1,5% m/v NaOH, 0,15% m/m AQ); Ens 5Pil/SAQ (130°C, 30 min, 1,5% m/v 

NaOH, sem uso de AQ); Ens 7Pil/AQ (170°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 0,15% m/m AQ) 

e Ens 7Pil/SAQ (170°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, sem uso de AQ). 

Os pré-tratamentos foram realizados em duplicatas para cada condição, todas as 

frações foram recolhidas e caracterizadas para a determinação do balanço de massa do 

processo: a fração sólida (polpa) rica em carboidratos, a fração líquida (licor negro) rico 

em lignina, incluindo as águas de lavagem da polpa e a água de lavagem da lignina após 

sua precipitação. As rampas de aquecimento e resfriamento e o fator de severidade dos pré-

tratamentos realizados encontram-se no apêndice B. 

  

 

5.2.1 Fração sólida  

 

 

5.2.1.1 Caracterização química 

 

Após cada ensaio de pré-tratamento, a polpa celulósica foi caracterizada 

quimicamente quanto a sua composição. A Tabela 5 apresenta os resultados de 

caracterização química para o bagaço de cana-de-açúcar in natura e para cada uma das 

polpas obtidas nos ensaios realizados em escala piloto. Os valores apresentados são a 

média da composição das polpas obtidas nos experimentos em duplicata. O rendimento 

mássico para cada condição de reação também é apresentado. 
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Tabela 5. Rendimento em massa, média e desvios da composição para bagaço in 

natura e polpas obtidas nos pré-tratamentos. 

Ensaio 
Bagaço de cana 

in natura 
(%) 

7Pil/ SAQ 7Pil/ AQ 5Pil/ SAQ 5Pil/ AQ 

Rendimento em 
massa (%) 

 
52,7+2,9 53,2+0,3 52,2+1,6 64,0+0,7 

Celulose (%) 42,6 ± 0,1 63,1 + 3,8 67,0 + 0,5 58,6 + 1,2 60,5 + 1,1 

Hemicelulose (%) 26,2 ± 0,5 21,1 + 1,5 22,8 + 1,5 22,1 + 1,4 24,1 + 0,5 

Lignina (%) 22,5± 0,3 7,1 + 2,0 5,3 + 1,8 8,8 + 0,9 9,4 + 0,1 

Cinzas (%) 4,3 ± 0,1 8,3 + 2,7 3,51 + 0,5 10,0 + 0,4 6,3 + 2,8 

Extrativos (%) 5,3 ± 0,5 NA NA NA NA 

Total 100,9 ± 1,5 99,6 ±2,5 98,6±1,0 99,5 ±1,0 100,3±1,1 
5Pil: (130°C, 30 min, 1,5% NaOH m/v); 7Pil: (170°C, 30 min, 1,5% NaOH m/v); 
/AQ: pré-tratamento com adição de antraquinona; /SAQ: pré-tratamento sem o uso de antraquinona.  
 

A composição química encontrada para o bagaço in natura corrobora com os 

apresentados na literatura (ROCHA et al., 2015a; ROCHA et al., 2012b; MARTÍN et al., 

2006). 

Para as reações realizadas na condição do Ens 7Pil, a 170°C, o rendimento em 

massa médio foi de 53%, independente do uso da antraquinona, obtendo-se cerca de 6,4 kg 

de polpa partindo de 12 kg de bagaço in natura. Para as reações realizadas na condição do 

Ens 5Pil, a 130°C, houve diferença no rendimento, sendo maior para aquela com utilização 

da antraquinona, tendo sido obtido aproximadamente 7,7 kg de polpa em cada uma das 

reações realizadas nessa condição. 

As reações da antraquinona durante o processo soda consistem basicamente na 

oxidação dos polissacarídeos e na hidrólise de ligações éteres da lignina. A antraquinona 

causa a oxidação do grupo redutor dos carboidratos, estabilizando-os em relação às reações 

de despolimerização terminal (reações de peeling). Essa estabilização resulta em proteção 

destes contra reações de degradação e solubilização, consequentemente, causando um 

aumento do rendimento (GOMIDE; OLIVEIRA, 1979; JERÔNIMO, 2000).   

Para a reação realizada a 170°C, não se observa esse aumento do rendimento com o 

uso da antraquinona, pois a conservação da cadeia de celulose é menor que a observada 

para a reação a 130°C e, a 170°C também se observa a ação da antraquinona sobre a 

lignina, aumentando a taxa de deslignificação. 

Provavelmente, a menor conservação da celulose nas reações com antraquinona a 

170°C é devido à intensificação das reações de peeling com o aumento da temperatura e 
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também à ocorrência das reações de peeling secundário, que se dão acima de 150°C. 

Enquanto a adição de AQ na reação a 130°C ajuda a prevenir 67% da solubilização de 

celulose, na reação a 170°C a adição da AQ previne a solubilização de apenas 28% de 

celulose. 

A ação da antraquinona sobre a lignina é explicada pela reação de hidrólise das 

ligações ß-éter, ocasionando a formação de fragmentos de lignina de menor massa 

molecular, o que resulta em uma intensificação da taxa de deslignificação e remoção desta. 

Observa-se um aumento de 5% na deslignificação com a adição de AQ na reação a 170°C. 

As polpas obtidas a 170°C apresentaram maior teor de celulose e menor teor de 

lignina que as obtidas a 130°C. Entretanto, para melhor comparação, faz-se o cálculo da 

porcentagem de solubilização dos componentes, levando em consideração o rendimento da 

reação e a comparação com os valores de composição do bagaço in natura. A Tabela 6 

abaixo mostra a porcentagem de solubilização dos principais componentes para cada uma 

das condições estudadas. 

 

Tabela 6. Solubilização dos principais constituintes. 
Solubilização de 
Componentes (%) 

7Pil/ SAQ 7Pil/AQ 5Pil/ SAQ 5Pil/AQ 

Celulose 22,8 16,3 28,2 9,2 
Hemicelulose 57,9 53,8 56,1 41,1 
Lignina 83,7 87,6 79,6 73,3 

/AQ: pré-tratamento com soda com adição de antraquinona 
/SAQ: pré-tratamento com soda sem adição de antraquinona 

 

Com base nos resultados experimentais apresentados nas Tabelas 5 e 6 é possível 

observar que no Ensaio 7Pil/SAQ obteve-se uma polpa com uma média de 63% de celulose, 

21 % de hemicelulose e 7% de lignina, indicando que em média 22,8 %, 57,9 % e 83,7 % 

da massa de celulose, hemicelulose e lignina inicial respectivamente, foram solubilizadas 

para a fração líquida durante o processo de pré-tratamento.  

A adição de antraquinona na reação a 170°C não contribuiu de maneira 

significativa na conservação da celulose, apresentando a polpa obtida no ensaio 7Pil/AQ 

uma média de 67% de celulose, 23 % de hemicelulose e 5% de lignina, indicando que 

ainda ocorre a solubilização de aproximadamente 16,3% da celulose, 53,8% da 

hemicelulose e 87,6% da lignina inicialmente presente no material in natura.  

Para o ensaio 5Pil/SAQ, obteve-se uma polpa com uma média de 57% de celulose, 

22 % de hemicelulose e 9% de lignina, tendo solubilizado em média 28,2 %, 56 % e 79,6% 



70 

da massa, respectivamente, de celulose, hemicelulose e lignina durante o processo. Essa 

reação, que é realizada a 130°C, solubiliza mais celulose e menos lignina que as reações 

feitas a 170°C, mantendo a mesma média de rendimento que estas. Com o ensaio 5Pil/AQ,  

é possível observar a contribuição da antraquinona na preservação da celulose e 

hemicelulose, tendo sido a menor solubilização desses componentes obtida nessa condição, 

9,2 % e 41% respectivamente. A adição da antraquinona ajudou a prevenir 67% da 

solubilização de celulose comparada a reação na mesma condição sem o uso da 

antraquinona. Sendo importante no pré-tratamento expor as fibras de celulose sem perdê-

las, visto que serão utilizadas para a produção de etanol, vê-se um ponto positivo para tal 

condição. 

Tendo gerado uma polpa com uma média de 60% de celulose, 24 % de 

hemicelulose e 9% de lignina, a condição de ensaio 5Pil/AQ solubilizou apenas 9,2% da 

celulose inicial e 41% da hemicelulose. Entretanto, é preciso ressaltar que essa também é a 

condição que solubilizou menor porcentagem de lignina, 73,3%, sendo necessário verificar 

a interferência desta lignina, ainda presente na polpa, na etapa de hidrólise enzimática 

subsequente.  

Para analisar o efeito da ampliação de escala na solubilização de componentes das 

polpas nas condições estudadas, a Figura 19 apresenta os dados comparativos de 

solubilização de celulose, hemicelulose e lignina para os ensaios realizados em escala 

laboratorial em reator de 2L e em escala piloto em reator de 350 L. 
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Figura 19. Comparação da solubilização de celulose, hemicelulose e lignina para os 
ensaios realizados em escala laboratorial (Lab) em um reator de 2 L  e em escala piloto 

(Pil) em um reator de 350 L. 

 

  

A. Comparação do Ensaio 7 (170°C, 1,5% NaOH, 30 min com adição de AQ); B. 
Comparação do Ensaio 7 (170°C, 1,5% NaOH, 30 min Sem uso de AQ); C. Comparação 
do Ensaio 5 (130°C, 1,5% NaOH, 30 min com adição de AQ); D. Comparação do Ensaio 5 
(130°C, 1,5% NaOH, 30 min Sem adição de AQ). 
Fonte: Próprio autor. 
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Analisando a Figura 19 (A e B), quanto aos Ensaios 7/AQ e 7/SAQ, é possível 

observar que a solubilização de lignina durante os processos em escala piloto e laboratório, 

apresentou-se praticamente inalterada, com uma média de 85% deste componente 

solubilizado. Quanto à hemicelulose foram observadas maiores solubilizações desses 

constituintes nos ensaios realizados em escala piloto, sendo praticamente 1,2 vezes maior 

que a solubilização dessa fração na reação em escala laboratorial. Já para a celulose, na 

reação 7/SAQ, a solubilização de celulose foi 1,2 vezes maior para a escala piloto que em 

laboratório, porém, na reação 7/AQ feita em escala piloto foi possível observar melhor o 

efeito da AQ na preservação desta, mantendo a mesma perda da reação em laboratório.  

Na análise do Ensaio 5/AQ, Figura 19(C), pode-se observar uma melhor 

reprodutibilidade dos dados, tendo as mesmas solubilizações de lignina e hemicelulose em 

laboratório e na escala piloto. Nessa reação também se observa melhor o efeito da 

antraquinona na preservação da celulose em escala piloto que em laboratório, sendo a 

perda em laboratório 2,1 vezes maior que na escala piloto.  

Essas diferenças nas solubilizações podem ser atribuídas ao sistema de agitação do 

reator em escala piloto, que promove uma mistura mais eficiente, e assim, uma maior 

interação da antraquinona com a celulose. 

Provavelmente, as maiores perdas nas reações piloto do Ensaio 7 se dão pelo maior 

tempo gasto para o resfriamento do reator, após a reação. Sendo o ensaio 7 realizado a 

170°C, o tempo aproximado é de 25 min até que o reator atinja a temperatura de 100°C, 

quando é descarregado. Para as reações do ensaio 5, a 130°C, esse tempo é em torno de 15 

minutos (Vide rampas de aquecimento e resfriamento do reator, severidade do processo no 

Apêndice B). Já para as reações em laboratório, esse resfriamento é feito de forma rápida 

em banho de gelo. 

Mesa et al. (2011) realizaram ensaios de pré-tratamento com ácido sulfúrico em um 

reator semi-piloto de 10L com injeção direta de vapor e obteveram rendimentos de glicose 

similares aos obtidos em escala laboratorial em autoclave. Tendo realizado pré-tratamento 

com ácido sulfúrico seguido por tratamento organosolv, obteveram rendimento em glicose 

após a hidrólise enzimática de 29,7g de glicose /100g de bagaço para o experimento em 

escala piloto e; muito similar obteveram 29,1g de glicose/100g de bagaço para o 

experimento em autoclave, demonstrando um scale-up bem sucedido do processo para a 

recuperação de glicose a partir de bagaço de cana. 

Rocha e colaboradores (2012a) realizaram reação de deslignificação com solução 

de hidróxido de sódio em bagaço de cana pré-tratado por explosão, em um reator de 350L, 
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a 100°C e 60 min. A partir dos dados de balanço relataram que os dois processos 

resultaram em 17% de solubilização de celulose.  

Considera-se bastante satisfatória a reprodutibilidade dos resultados encontrados 

nesse projeto, para os resultados de pré-tratamento realizados em escala piloto e em escala 

de laboratório. 

 

 

5.2.1.2 Espectroscopia de Infravermelho 

 

O material in natura e as polpas obtidas após cada pré-tratamento foram analisadas 

por espectroscopia de infravermelho, e os espectros obtidos na região de 4000-650 cm-1 

estão apresentados na Figura 20.  

 

Figura 20. Espectro na região do infravermelho do material in natura e das polpas obtidas 
nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

A análise FTIR evidencia a capacidade de diferentes bandas caracterizarem o grau 

de ordenação da celulose (Figura 20). Uma alteração na organização cristalina faz com que 

o perfil espectral das amostras seja alterado através da redução ou aumento da intensidade 

ou mesmo o desaparecimento e surgimento de picos característicos das amostras. 
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O pico na região de 3337 cm-1 é atribuído a um estiramento vibracional OH e pode 

ser correlacionada com a cisão das ligações de hidrogênio da celulose (He et al., 2008).  

(Figura 21) 

 

Figura 21. Espectro na região do infravermelho com ampliação na banda 3337 cm-1 do 
material in natura e das polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. 

 
Fonte: Próprio autor. 

 

Na região de 1604 cm-1 tem-se a banda relacionada com as vibrações do anel 

aromático da lignina e a sua alteração ou redução pode ser atribuída a reações de 

condensação e/ou quebra das cadeias alifáticas laterais da lignina (SILVERSTEIN et al., 

2007), estando assim correlacionada com a porcentagem de deslignificação do material 

lignocelulósico durante o processo de deslignificação. De acordo com o espectro ampliado, 

Figura 22, a banda de 1604 cm-1 apresenta-se significativamente definida para o material in 

natura e quase ausente para as polpas obtidas após os pré-tratamentos. Confirmando assim 

o decréscimo dessa banda com a taxa de deslignificação do material (XU et al., 2008). 

Olhando apenas para os espectros das polpas, vê-se que os ensaios realizados a 130°C 

(Ensaios 5), com menor taxa de deslignificação que os ensaios a 170°C (Ensaios 7), ainda 

apresentam um ombro na região de 1604 cm-1. 
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Figura 22. Espectro na região do infravermelho com ampliação na banda 1604 cm-1 do 
material in natura e das polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. 

 

Fonte: Próprio autor. 

A banda atribuída à quebra ou alteração dos grupos acetilas, localizada na região de 

1246 cm-1, também sofre reduções de intensidade após o pré-tratamento (SILVERSTEIN e 

BASSLER, 1994). (Figura 23) 

Figura 23. Espectro na região do infravermelho com ampliação na banda 1246 cm-1 do 
material in natura e das polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. 

 

Fonte: Próprio autor. 
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 A absorção da banda 897 cm-1 é atribuída ao alongamento C-O-C da ligação 

glicosídica β-(1→4), sendo observado um aumento na intensidade de absorção dessa banda 

em amostras menos cristalinas (SHI et al., 2012, CIOLACU et al., 2011). Para comparação 

uma celulose comercial Avicel também foi analisada (Figura 24). 

 

Figura 24. Espectro na região do infravermelho com ampliação na banda 897 cm-1 das 
polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ, o bagaço in natura e uma 

celulose comercial Avicel. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

A banda em 1510 cm-1 é uma banda de anel aromático de lignina com pouca 

sobreposição de carboidratos, sendo assim uma região favorável para uma correlação com 

o teor de lignina, conforme pode ser observado pela Figura 25 (A e B). Na Figura 25-A, 

vê-se a diferença na absorbância deste pico para o material in natura, com teor de lignina 

de 22% e as polpas, com menos de 10% de teor de lignina. Na Figura 25-B, vê-se a 

diferença na absorbância deste pico para as polpas obtidas nas diferentes condições. Nas 

polpas obtidas em maior temperatura (Ensaios 7), a intensidade do pico é menor. 
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Figura 25. Espectro na região do infravermelho com ampliação na banda 1510 cm-1. 

 

 

(A) Material in natura e polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. (B) 
Polpas obtidas nos pré-tratamentos com NaOH e NaOH/AQ. Fonte: Próprio autor.  

 

Nota-se que os resultados obtidos no espectro de infravermelho, referente a banda 

caracteristica localizada na região de 1510 cm-1, corroboram com a dimuição do teor de 

lignina presente na biomassa.  

Apesar da tendência do comportamento, observa-se que a banda caracteristica da 

lignina quase desaparece (absorbância < 0,008) com teores desse componente por volta de 

7%. Como o método utilizado para a determinação quantitativa de lignina no material 
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lignocelulosico se baseia em gravimetria, certamente esse teor remanescente quantificado 

como lignina e não correspondente a banda do FTIR, reporta o conteúdo de taninos, 

terpenos ou outros grupos aromáticos, que não são extraidos durante o processo de 

pretratatmento  e que são condensados e quantificados como lignina no processo de 

caracterização do material. Visto que o espectro de UV-vis de uma solução contendo estes 

compostos apresenta bandas caracteristicas proximas a 280 nm, banda essa  utilizada para a 

quantificação de lignina solúvel.   

Uma tabela com a variação na intensidade de absorção para cada uma das amostras 

analisadas por FTIR, para cada uma das principais bandas discutidas, é apresentada no 

Apêndice C. 

 

 

5.2.1.3 Cristalinidade 

 

A cristalinidade é uma propriedade importante na diferenciação e classificação de 

materiais celulósicos. French, 2013 e Driemeier, 2013 reportam a complexidade da 

determinação do chamado índice de cristalinidade de um material devido à dificuldade de 

definição entre uma estrutura cristalina e amorfa e a linha tênue para uma separação entre 

elas.  Uma quantificação cabível de ser realizada é referente à largura dos cristais de 

celulose presente em uma determinada amostra. Com base nesse conceito buscou-se 

identificar o grau de alteração da celulose presente no material após o pré-tratamento 

através de medidas de infravermelho e medidas de largura de cristal por difratometria de 

raios-X. 

Para a determinação da largura de cristal utilizando raios-X, representando a 

dimensão lateral do cristal, foi utilizado o pico 200 e aplicada a equação de Scherrer. Este 

pico é utilizado por ser mais intenso e as sobreposições serem menos críticas que em 

relação aos picos 110 e 110, geralmente utilizados na determinação do Índice de 

Cristalinidade pelo Método Seagal.  

A Tabela 7 mostra os valores calculados, em nanômetros, para a largura do cristal 

de celulose, no bagaço in natura e nas polpas obtidas após cada reação. Esse parâmetro 

para amostras padrão (Avicel PH-101, α-celulose, Sigmacel tipo 101) e uma polpa de 

eucalipto, descritos na literatura também são colocados para comparação. 

Driemeier e Bragatto (2013) investigam amostras de uma gama de largura de cristal 

observados em celulose, isolada a partir de plantas, com larguras de cristal (L200) medidas 
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entre 3,2 e 6,1 nm. Em um extremo, materiais como Sigmacel tipo 101 e polpas de bagaço 

de cana, apresentam valores de L200 < 4,0 nm, apenas ligeiramente maior do que os cristais 

no material in natura. No outro extremo, materiais como papel de filtro, Avicel e Fluka, 

que são mais puros, apresentam valores de L200 > 6,0 nm. Assim, observa-se uma clara 

tendência de aumento de largura de cristal de acordo com o aumento da pureza do material. 

 

Tabela 7. Inferências no Indice de Cristalinidade: Relação entre absorção de bandas do 
infravermelho e Largura de cristal determinadas por difração de raios-X. 

 FTIR DRX Composição 

Amostras A1108/ 
A1091 

L200  
(nm) 

Celulose 
(g/g) 

Hemicelulose 
(g/g) 

Lignina 
g/g 

Avicel PH-101* 1,23 6,1 0,985 0,024 0 

Polpa eucalipto* 1,03 5,6 0,830 0,148 0,022 

α-celulose* 0,96 4,5 0,810 0,199 0 

Sigmacel tipo 101* 0,92 3,2 0,679 0,285 0,036 

Bagaço in natura 0,93 2,8 0,426 0,262 0,225 

Ens. 5 Pil/AQ 0,94 3,5 0,605 0,241 0,094 

Ens. 5 Pil/SAQ 0,94 3,4 0,587 0,221 0,088 

Ens. 7 Pil/AQ 0,97 3,9 0,670 0,228 0,053 

Ens. 7 Pil/SAQ 0,96 3,7 0,631 0,212 0,071 

* valores de Driemeier e Bragatto (2013). 

 

Observa-se pela Tabela 7 uma tendência de aumento de largura, quanto maior a 

porcentagem de celulose na polpa, porém, essa variação é mínima. O material de partida 

usado, bagaço in natura, com 42,6% de celulose, 26,2% de hemicelulose e 22,5% de 

lignina,  apresentou um valor de 2,8 nm para a largura do cristal de celulose.  As polpas 

obtidas por pré-tratamento alcalino em escala piloto não apresentaram um grande ganho de 

largura de cristal em relação ao material in natura nem grande variabilidade entre os 

ensaios.  

Esses valores estão de acordo com o observado para polpas de bagaço por 

Driemeier, com L200 < 4,0 nm. As condições empregadas nos ensaios de pré-tratamento 

não resultaram em alterações significativas de largura de cristal, com uma média de 3,6 + 
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0,2 nm para a largura de cristal de celulose para todas as polpas, independente do uso ou 

não de antraquinona no processo de pré-tratamento. 

Visando uma comparação na inferência da cristalinidade das polpas obtidas, as 

polpas foram caracterizadas também por espectroscopia de infravermelho (FTIR), de 

acordo com procedimentos descritos previamente na literatura (GARSIDE; WYETH, 

2003; AKERHOLM et al., 2004; LAUREANO-PEREZ et al., 2005).  

A literatura reporta a determinação da cristalinidade por FTIR através da razão de 

diferentes picos como A1430/A896; A1430/A1403, A1459/A1403, A1108/A1091, 

A1595/1105, A 1595/2900, A1370/A670, A1098/A900 (GARSIDE; WYETH, 2003; 

MARSON et al., 1999; AKERHOLM et al., 2004; KUMAR et al., 2009; LAUREANO-

PEREZ et al., 2005). 

As polpas obtidas no presente trabalho, apesar de serem provenientes de um 

processo de deslignificação, apresentam teores significativos de lignina, que acabam por 

interferir em bandas provenientes da fração de carboidratos da biomassa. O espectro de 

infravermelho fornece evidências da presença de vários grupos funcionais da lignina, 

principalmente vibrações do anel aromático na região de 1600 a 1200 cm-1, como as 

bandas: 1422-1430 cm-1 referente à vibração do anel aromático com deformação C-H no 

plano; 1593-1605 cm-1 referente à vibração do anel aromático e estiramento C=O; 1370-

1365 cm-1 referente ao estiramento C-H alifático em CH3 e estiramento OH fenólico (LIN; 

DENCE, 1992). 

  Com base nisso elegeu-se bandas as quais os picos estão localizados em regiões 

preferencialmente de carboidratos com pouca sobreposição/interferência de picos de 

lignina, como o A1098/900 e o A1106/A1091. 

Para a seleção e elucidação do pico de maior confiabilidade utilizou-se o espectro 

de FTIR de uma amostra de celulose Avicel como padrão. A Figura 26 apresenta as 

absorbâncias em FTIR na região de 850 a 1150 cm-1 das polpas obtidas do pré-tratamento 

em escala piloto e de uma amostra de celulose Avicel. 
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Figura 26. Espectro de infravermelho na região de 850 cm-1 a 1150 cm-1 para as polpas 
obtidas pelo pré-tratamento em escala piloto e uma celulose Avicel. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

No espectro da Figura 26 é notória a presença de um pico e um vale na região de 

1110 – 1090 cm-1 e visto que a Avicel é considerada uma celulose de alta pureza, baseou-

se na relação A1106/A1091 para a análise. 

A Tabela 7 apresenta também a cristalinidade por essa relação da absorção das 

bandas A1106/A1091 do infravermelho para o bagaço in natura e para as polpas obtidas 

após cada reação.  

Os valores obtidos por essa técnica apresentaram o mesmo comportamento 

observado para os resultados de largura de cristal determinado por difração de raios-X, não 

apresentando grande variabilidade, independente dos ensaios nem em relação ao material 

in natura. O material in natura apresentou um valor de 0,93 para a relação A1106/A1091, 

enquanto as polpas apresentaram um valor médio de 0,95 para a relação, com um desvio de 

0,02. 

Os parâmetros obtidos pelas duas técnicas (FTIR e DRX) referentes à cristalinidade 

do material, apresentaram uma boa correlção (apesar de termos apenas 4 pontos para 

comparação) mostrando que a determinação da cristalinidade por meio da espectroscopia 

de infravermelho, apesar de ser um método indireto, pode ser uma alternativa, visto que é 

um método mais simples e, na maioria das vezes, mais acessível que a difratometria de 

raios-X.   
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A literatura reporta inúmeros trabalhos correlacionando a influência da 

cristalinidade do material celulósico na conversão enzimática, entretanto de acordo com 

Santos et al., (2012), a eficiência da conversão enzimática esta correlacionada com 

diversos fatores que atuam sinergicamente como: a composição química do material, 

características da lignina e conteúdo de lignina, adsorção da enzima no substrato e a 

relação grupos siringil/guaiacil como principais fatores.  

Embora celulose com elevado teor de material amorfo seja normalmente mais 

facilmente digerida por enzimas, a acessibilidade da enzima à celulose é afetada não 

apenas pela cristalinidade, mas também por vários outros parâmetros, como o teor de 

lignina e hemicelulose, a distribuição destes componentes no material, a porosidade e o 

tamanho de partícula. Dada a dependência metodológica dos valores de indice de 

cristalinidade da celulose e a natureza complexa das interações da celulase com a celulose, 

Park e colaboradores (2010) advertem contra a tentativa de correlacionar mudanças 

relativamente pequenas no índice de cristalinidade com mudanças na digestibilidade de 

celulose.  

Os resultados apresentados de largura de cristal corroboram com a proposição de 

Santos (2012) e Park (2010), visto que mesmo uma variabilidade insignificante da largura 

de cristal (3,4 a 3,9 nm), resultou em distintas conversões de celulose em glicose (de 55 a 

72%). 

 

 

 

5.2.1.4 Microscopia Eletrônica de Varredura 

 

O bagaço in natura e as polpas obtidas após os pré-tratamentos em escala piloto 

foram analisadas quanto a sua ultraestrutura em microscópio eletrônico de varredura. As 

imagens obtidas são apresentadas a seguir (Figura 27).  

A microscopia eletrônica de varredura tem sido usada como uma técnica analítica 

de grande importância e versatilidade no estudo da ultraestrutura da biomassa 

(CORRALES et al., 2012). O bagaço in natura (Figura 27 - A, B, C) apresenta uma 

morfologia rígida e compacta, apresentando elementos típicos, como feixes de fibras e 

ceras e extrativos depositados na superfície.  

As amostras submetidas ao pré-tratamento com NaOH (Figura 27 - D, E para 

tratamento a 130°C e F, G para tratamento a 170°C) e NaOH/AQ (Figura 27 - H, I para 
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tratamento a 130°C e, J, K para tratamento a 170°C) exibiram uma morfologia mais 

desorganizada, com maior exposição das fibras, com pequenos poros e rupturas na 

superfície, que revelam a eficácia do processo de pré-tratamento.  

Observa-se uma maior desorganização nas fibras obtidas com uso da antraquinona 

no processo (Figura 27 - H e J) em comparação ás fibras obtidas em processo sem uso da 

antraquinona (Figura 27 - D e F). Entratanto, não foram observadas diferenças 

significativas entre as polpas obtidas nas diferentes temperaturas de processo utilizadas 

(130°C e 170°C). 

Segundo Rezende et al. (2011) os pré-tratamentos alcalinos tem um efeito notável 

sobre a morfologia do bagaço, especialmente sobre os feixes de fibras. Mesmo em 

condições alcalinas mais brandas (concentrações de NaOH inferior a 0,5%) os feixes 

começam a desmontar exibindo fibras livres. Após o pré-tratamento, a estrutura da parede 

celular mais exposta permite uma maior acessibilidade para as enzimas hidrolíticas, o que 

facilita a hidrólise da biomassa lignocelulosica. 
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5.2.1.5 Sorção de Vapor Dinâmica 

 

A análise de sorção de vapor dinâmica foi feita segundo Driemeier, Mendes e 

Oliveira (2012). O teste de sorção de vapor é uma técnica de análise gravimétrica que testa, 

em uma dimensão complementar, a interação entre a água e a celulose. Em contraste com a 

maioria dos materiais de engenharia, a estrutura da biomassa vegetal muda de acordo com 

a disponibilidade de água (BEECHER; HUNT; ZHU, 2008). Água causa inchamento da 

biomassa, criando poros em que enzimas e reagentes podem ser transportados durante seu 

processamento. Por isso, a compreensão das interações celulose-água tem importância 

fundamental e tecnológica. Além disso, a hidratação da celulose varia conforme sua 

ultraestrutura, pois a massa de água na monocamada varia, dependendo do índice de 

cristalinidade da celulose; e a hidratação afeta a ultraestrutura da celulose, pois durante o 

processo de secagem do material, os poros cheios de água podem colapsar (MIHRANYAN 

et al., 2004; KOCHERBITOV et al., 2008). 

Na análise de sorção de vapor dinâmica, a celulose apresenta um tempo 

característico geral de dessorção e apresenta tempos característicos altamente variáveis de 

sorção, o que indica que propriedades específicas dos materiais podem ser inferidas a partir 

da cinética de sorção (DRIEMEIER; MENDES; OLIVEIRA, 2012). 

A Figura 28 apresenta os dados brutos da cinética de sorção e dessorção para as 

polpas obtidas nos ensaios 7Pil/AQ e 7Pil/SAQ.  

Observam-se para cada passo (espaço de tempo em que a amostra é mantida a uma 

determinada umidade relativa), duas fases. A fase inicial, em que ocorre uma rápida 

mudança na massa da amostra, e uma segunda, lenta que se estende até o final do passo. O 

parâmetro (t1/16 – t 1/8), que é o tempo característico da fase lenta da cinética, é calculado 

para cada umidade relativa a que é submetido, até 80%, tanto para sorção quanto para 

dessorção. 
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Figura 28. Dados brutos para cinética de sorção de vapor.  
A. Polpa do Ens. 7Pil/SAQ; B. Polpa do Ens. 7Pil/AQ. 

 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Uma vez que o parâmetro (t1/16 – t 1/8) na dessorção não depende da umidade 

relativa (h), calculou-se a média e o desvio-padrão desse parâmetro na dessorção nas 

diferentes umidades relativas (0,1≤ h ≥0,8) para as duas polpas analisadas, obtendo-se o 

valor de 13,5 ± 1,3 min. Esse valor está de acordo com o apresentado por Driemeier (2012) 

para diferentes celuloses, corroborando seus resultados de que a cinética de dessorção é 

regida por um fenômeno independente da estrutura de celulose. 
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O parâmetro (t1/16 – t 1/8) para sorção também está de acordo com os valores 

reportados por Driemeier, sendo sistematicamente inferior aos de dessorção, o que implica 

que a sorção é comparativamente mais rápida que a dessorção. Esse parâmetro na sorção 

varia em função de h, o comportamento observado para as amostras desse trabalho seguem 

a tendência observada para a amostra de polpa Kraft branqueada de Eucalipto, reportada 

por Driemeier, apresentando (t1/16 – t 1/8) a h=0,1 próximo a 2 min, (t1/16 – t 1/8) a h=0,4 

próximo a 8,3 min e (t1/16 – t 1/8) a h =0,8 próximo a 6 min. Sendo as polpas analisadas 

neste trabalho provenientes de tratamento com NaOH para deslignificação direta, existe 

coerência na semelhança de comportamento com a polpa Kraft (tratamento também 

alcalino, com objetivo de remoção de lignina) de eucalipto, visto que as outras amostras 

analisadas por Driemeier eram de celuloses comerciais. 

Assim, os parâmetros da cinética de sorção indicam que a estrutura da polpa de 

bagaço obtida por deslignificação com NaOH se assemelha à polpa Kraft de eucalipto 

quanto à sorção de água pela monocamada. 

A partir dos dados calculados foi construída a isoterma de sorção para as duas 

amostras analisadas. Isotermas de sorção de água mostram a relação entre a atividade de 

água e a umidade de equilíbrio de uma amostra a uma determinada temperatura. Cada 

material tem sua isoterma de sorção própria e única. Devido as diferentes interações 

(coligativa, capilaridade, e efeito de superfície) entre a água e os componentes sólidos com 

diferentes teores de umidade. As diferenças na composição química e estrutura física do 

material influenciam no formato da isoterma.  

As isotermas de sorção e dessorção apresentadas na Figura 29 para as polpas 

analisadas (A - 7Pil/SAQ e B - 7Pil/AQ) são do tipo II - Sigmoide, com duas regiões de 

inflexão devido às mudanças na magnitude dos efeitos químicos e físicos. Observa-se uma 

defasagem entre as curvas de sorção e dessorção. Essa defasagem é denominada histerese e 

pode ocorrer devido a diversos fatores, tais como condensação capilar, mudanças na 

estrutura física do material, impurezas na superfície e mudança de fase (RAHMAN, 1995). 
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Figura 29. Isotermas de sorção e dessorção das duas polpas analisadas.  
A. 7 Pil/SAQ; B. 7 Pil/AQ 

 
Fonte: Próprio autor. 

 

Quando se compara a curva de sorção das duas polpas analisadas, é possível 

observar que a fibra obtida com o uso de antraquinona no processo (Ens.7Pil/AQ) tem uma 

capacidade de intumescimento 10% maior que a fibra obtida por pré-tratamento sem AQ 

(Figura 30). 
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Figura 30. Comparação do perfil de sorção das polpas 7Pil/SAQ e 7Pil/AQ 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Isotermas de sorção podem ser descritas por diversos modelos de equilíbrio 

termodinâmico. O modelo utilizado foi o de Hailwood-Horrobin. Os parametros obtidos a 

partir desse modelo são apresentados na Tabela 8. O parâmetro m0 se refere à massa de 

água por unidade de massa seca de amostra que satura os espaços de sorção na 

monocamada da superfície sólida, e tem sido relacionada com a cristalinidade da celulose. 

Entretanto, Kreže et al. (2001) relatam, após estudo sobre o comportamento das fibras de 

celulose na sorção, que as propriedades de adsorção são determinadas pelas regiões 

amorfas, tamanho e organização dos poros e as propriedades da superfície de interação e, 

que as regiões cristalinas, o seu tamanho e orientação tem menor influência sobre o 

carácter de sorção. 

∆Gh e ∆Gd são as variações de energia livre padrão (referenciadas em água 

líquida). Os índices h e d se referem, respectivamente, à hidratação da monocamada (h) e à 

água dissolvida no sólido (d). São calculadas em unidades de J / g. ∆Gh é negativa 

refletindo superfícies de celulose hidrofílica, enquanto ∆Gd é positiva, refletindo a 

oposição da matriz à expansão volumétrica necessária para dissolver a água. 
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Tabela 8. Parâmetros de sorção e dessorção obtidos pelo ajuste ao modelo de Hailwood-
Horrobin. 

  Ensaio 7Pil/SAQ Ensaio 7Pil/AQ 

  m0 ∆ Gd (J/g) ∆ Gh (J/g) R² m0 ∆ Gd (J/g) ∆ Gh (J/g) R² 

Dessorção 0,046 45,0424 -250,123 0,9979 0,050 45,3505 -253,389 0,9977 

Sorção 0,039 41,732 -232,579 0,9991 0,043 42,189 -233,544 0,9991 

 
  

Vê-se uma diferença entre o parâmetro m0 para a sorção e a dessorção, essa 

diferença é explicada pelo fenômeno da histerese, já discutido anteriormente. A polpa 

proveniente do Ens. 7Pil/AQ apresenta um valor de m0 ligeiramente maior que a polpa 

proveniente do  Ens 7Pil/SAQ, indicando que esta possui maior fração amorfa ou maior 

volume de poros.  

Tal fato deveria contribuir para a susceptibilidade à hidrólise enzimática. 

Entretanto, conforme resultados que serão apresentados na discussão da hidrólise 

enzimática das polpas, essa polpa atinge menor conversão. A limitação na conversão 

enzimática dessa polpa provavelmente se deve à deposição da AQ na fibra, causando um 

impedimento físico ao acesso das enzimas às fibras e não pelas caracteristicas da polpa. 

 

5.2.1.6 Poder Calorífico Superior 

 

O poder calorífico é um excelente parâmetro de avaliação da potencialidade 

energética dos combustíveis de biomassa (BRAND, 2010). O poder calorífico de um 

material é expresso pelo conteúdo de energia que é liberada quando o material é queimado. 

Sendo assim, o calor gerado durante a combustão de diferentes espécies pode variar 

dependendo de suas propriedades físicas, químicas e anatômicas. Divide-se em Poder 

Calorífico Superior (PCS) e Poder Calorífico Inferior (PCI).  

O Poder Calorífico Superior – PCS, refere-se à quantidade de calorias liberadas por 

um material em sua combustão completa (QUIRINO et al., 2005). Quanto maior for este 

parâmetro, maior será a energia contida no combustível. No PCS a água formada durante o 

processo de combustão é condensada, recuperando o calor derivado da condensação 

(QUIRINO et al., 2005). A quantidade de calor liberado durante a condensação do vapor 

de água e arrefecimento dos produtos da combustão é considerado até 25 ºC.  
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O Poder Calorífico Inferior - PCI é a quantidade de calor necessária para produzir 

um quilo de combustível, através da combustão deste com o excesso de ar e gases de 

descarga, resfriados até o ponto de ebulição da água, evitando sua condensação 

(VLASSOV, 2001).  

O PCS do bagaço in natura e das polpas obtidas após cada condição de pré-

tratamento foram determinados e são apresentados na Tabela 9.  

 

Tabela 9. Poder calorífico superior (PCS) para os materiais analisados neste trabalho. 

 PCS (MJ/kg) 

 Bagaço in natura 17,3 ±0,1 

P
ol

p
a 

Ensaio 5Pil/SAQ 15,2 ±0,5 

Ensaio 5Pil/AQ 14,7 ±0,4 

Ensaio 7Pil/SAQ 15,2 ±0,3 

Ensaio 7Pil/AQ 15,0 ±0,5 

 

Muitos estudos sobre o poder calorífico de diferentes biomassas e ligninas isoladas 

tem sido publicados (DEMIRBAS, 2001; VARGAS-MORENO et al., 2012; MINU et al., 

2012). A celulose e hemicelulose tem o poder calorífico descrito entre 14,7 e 19 MJ/kg, já 

a lignina tem o poder calorífico descrito entre 23 e 27MJ/kg (SURINA et al., 2015). 

Segundo Santos et al. (2011) o poder calorífico do bagaço de cana esta em torno de 

18,5 MJ/kg e, para cada uma de suas frações reporta como 17,0 MJ/kg o poder calorífico 

para a celulose, 17,5 MJ/kg para a hemicelulose e 20,1 MJ/kg para a lignina. 

O PCS obtido para o bagaço in natura está em acordo com o valor apresentado na 

literatura. Para as polpas, esse valor é menor, visto que o teor de lignina (fração do bagaço 

com maior poder calorífico) é reduzido nas polpas. Segundo Vale et al. (2011) um teor de 

cinzas elevado diminui o poder calorífico do material. 
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5.2.2 Fração Líquida 

 

A fração líquida resultante do pré-tratamento alcalino é o licor negro. A lignina foi 

precipitada desta fração pela adição de ácido sulfúrico concentrado ao licor. Foi adicionado 

ácido até que o pH da mistura estivesse próximo a 2. Após essa etapa, a solução foi 

deixada por 12 horas para posterior filtração, usando filtro tipo prensa. A Tabela 10 

apresenta as massas de lignina (estimadas por espectrofotometria UV-vis) nos licores e nas 

respectivas frações provenientes das lavagens das polpas celulósicas, e a massa de lignina 

realmente recuperada.  Para completar o balanço de massas do processo de pré-tratamento, 

além da lignina recuperada, o filtrado dessa precipitação também foi analisado quanto aos 

teores de açúcares e fenólicos. 
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Para a precipitação da lignina, em todos os ensaios, utilizaram-se as quatro 

primeiras frações: Licor negro, 1°, 2° e 3° lavagem, devido ao fato de que a partir da 4° 

lavagem a massa de lignina presente no licor é substancialmente reduzida, não justificando 

o gasto de reagente (ácido sulfúrico) para essa recuperação.  

É possível observar a partir da Tabela 10 que foi possível recuperar uma menor 

massa de lignina nos ensaios 5 e 7 Pil SAQ em relação as suas duplicatas. Na primeira 

reação a lignina foi filtrada logo após o processo de precipitação, sem o período de 

descanso por volta de 12 horas conforme realizado para as posteriores reações (duplicatas), 

resultando na formação de uma emulsão, conforme a Figura 31. Supõe-se que o tempo de 

descanso da lignina altera na filtrabilidade desta, resultando em significativas perdas de 

massa durante o processo de filtragem.  

 

Figura 31. Imagens do licor negro precipitado do ensaio 5 (PilSAQ) e do licor negro 

emulsionado da duplicata 5 (PilSAQ). 

 
Fonte: Próprio autor. 

 

Estudos de estabilidade de uma solução de lignina oxidada em meio alcalino 

efetuado com raios-X de baixo ângulo (SAXS) por Maziero e colaboradores (2012) 

mostrou que a lignina sofre alterações com o tempo, levando em torno de 5 dias para 

estabilizar a sua estrutura. 

Como a lignina sofre modificações substanciais de acordo com o pré-tratamento 

que foi utilizado para sua extração, certamente a lignina proveniente do processo soda 

também sofre alterações de conformação com o tempo, resultando assim em diferentes 
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rendimentos de recuperação de acordo com o tempo de descanso do material prévio a 

precipitação.   

Para uma melhor análise do efeito do tempo em relação à conformação da lignina e 

rendimento de precipitação seriam necessários ensaios para a lignina obtida nessas 

condições.   

Além desse ponto, nota-se que as massas teóricas de lignina obtidas de acordo com 

a medição de UV-vis em 280nm para a quantificação do teor de lignina das frações 

recolhidas, apresentaram-se para alguns ensaios com um valor superior ao valor teórico de 

lignina obtida pelo teor da caracterização do material inicial. A técnica analítica de 

espectrofotometria do UV-vis quantifica no comprimento de onda selecionado qualquer 

substância que possua uma absorção de radiação nessa região. Além da lignina, outras 

substâncias aromáticas formadas e ou liberadas (extrativos) durante o processo de pré-

tratamento podem absorver na mesma região (280nm), superestimando assim a real 

concentração de lignina solúvel na fração liquida recolhida. 

  

 

5.2.2.1 Análise Química  

 

As ligninas foram caracterizadas por análise gravimétrica, quanto à porcentagem 

solúvel e insolúvel em acido sulfúrico 72%, e quanto ao teor de carboidratos, para compor 

o balanço de massas do processo e os resultados são apresentados na Tabela 11. 

 

Tabela 11. Caracterização das ligninas obtidas nos ensaios estudados. 

(%) 5Pil/SAQ 5Pil/AQ 7Pil/SAQ 7Pil/AQ 

Carboidratos 16,6 10,6 17,8 13,2 

Lignina Solúvel 6,4 5,2 6,9 5,1 

Lignina Insolúvel 73,6 81,5 72,8 79,4 

Lignina Total 80,0 86,7 79,8 84,5 

Cinzas 1,8 1,2 0,9 0,7 
 

Devido à natureza das técnicas de pré-tratamento e precipitação, uma quantidade 

significativa de açúcares e cinzas podem estar presentes se a amostra não for copiosamente 
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lavada. Estas ligninas apresentam um elevado teor açúcares provenientes da hemicelulose, 

variando entre 10 e 18%. A lignina e a hemicelulose são ligadas através de uma ponte 

fenólica. Os ácidos ferúlico e p-cumárico estão esterificados à hemicelulose e lignina, 

respectivamente, explicando a remoção de fragmentos de hemicelulose durante o pré-

tratamento e subsequente precipitação destes fragmentos junto à lignina (CRESTINI; 

ARGYROPOULOS, 1997). 

 

 

5.2.2.2 Espectroscopia de Infravermelho (FTIR) 

 

Analisou-se uma amostra de lignina precipitada a partir de cada reação feita em 

escala ampliada. A Figura 32 mostra o espectro de infravermelho para as ligninas, com 

ampliações nas regiões dicutidas, comparando as ligninas resultantes das diferentes 

condições de pré-tratamento. 

Todas as amostras apresentam picos nas regiões correspondentes às vibrações de 

alongamento do anel aromático, em 1600, 1515 e 1425 cm-1 (Figura 32-A). Possuem um 

pico largo em 3400 cm-1 que está associado a vibrações de grupos OH aromáticos e 

alifáticos. Em 2960, 2925, 2850 e 1460 cm-1 vibram as ligações C-H de grupos CH2 e CH3 

(Figura 32 e Figura 32-A). 

Os métodos de deslignificação usados na obtenção da lignina assim como o 

material de partida de onde é extraída a lignina afetam sua estrutura final. Tejado et al. 

(2007) mostraram um espectro de lignina de pinus obtida por polpação Kraft em que a 

clivagem das ligações β-O-4 e α-O-4 gera grande quantidade de grupos OH fenólicos não 

esterificados, visíveis no espectro em 1365 cm-1. Já uma lignina de linho (dicotiledônea), 

obtida por polpação soda, com a quebra dessas ligações aril-eter, formam apenas poucas 

unidades de OH fenólicos (menor pico em 1365 cm-1), pois possuem maior quantidade de 

grupos S na sua lignina, não possuindo tantas ligações do tipo β-O-4 e α-O-4 (como as 

ligninas de pinus) a serem clivadas. Dentre as ligninas aqui analisadas, é possível observar 

o pico em 1365 cm-1 com maior intensidade para as ligninas obtidas em maior temperatura 

(170°C), mostrando que na temperatura mais elevada, ocorre maior quebra dessas ligações 

aril-eter (Figura 32-C). 

A lignina de bagaço apresenta em sua estrutura unidades do tipo G, S e H, sendo 

vistos picos tanto em 825, 1115 e 1326 cm-1, que correspondem a vibrações de estrutura 

tipo S, quanto em 1270 e 1125 cm-1 (Figura 32-C), que correspondem a vibrações de 
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estrutura do tipo G. Apresenta banda em 1030 cm-1, correspondendo a grupos OH 

alifáticos e em 1680 cm-1, para carbonilas conjugadas.  

Figura 32. Espectro FTIR das ligninas obtidas em escala piloto nas diferentes condições. 

 

 

 

Fonte: Próprio autor. 
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A lignina é a única matéria-prima renovável disponível em grande volume, 

composta por aromáticos (TUCK et al., 2012) e pode ser usada tanto como mistura em 

compósitos poliméricos verdes ou convertida a combustíveis líquidos, hidrogênio e outros 

(THAKUR et al., 2014; AZADI et al., 2013). 

Para a conversão em produtos químicos (tais como p-xileno, resinas, fibras de 

carbono, solventes e adesivos) é necessário uma lignina com quantidade reduzida de 

impurezas como carboidratos e cinzas (SINGH et al., 2005). A utilização da lignina para 

obtenção de produtos de alto valor será altamente dependente de suas propriedades, tais 

como o índice de polidispersidade, pureza, viscoelasticidade e a disponibilidade de 

diferentes grupos funcionais (GELLERSTEDT et al., 2010; GLASSER et al., 1983). 

Diversas são as propostas na literatura para aplicações de lignina. Por isso, o 

conhecimento das características da lignina gerada no processo é importante para ajudar a 

definir qual a melhor aplicação para estas ou, qual modificação pode ser feita para 

aumentar seu potencial para determinada aplicação. 

 

 

5.2.2.3 Análise elementar e Fórmula mínima 

 

A lignina é uma macromolécula de constituição difícil de ser estabelecida, por 

causa não somente da complexidade de sua formação, baseada em unidades 

fenilpropanóides interligadas por diferentes tipos de ligações, como também porque sofre 

modificações estruturais durante seu isolamento da parede celular (MORAIS, 1987, 1992). 

Com base nos resultados da análise elementar das amostras de lignina listados na 

Tabela 12, foi proposta uma possível composição empírica (fórmula mínima C9) para as 

ligninas estudadas, calculadas de acordo com Saliba et al. (2001) usando dados da análise 

de RMN de 1H.  

 

Tabela 12. Análise elementar, teor de metoxila e fórmula mínima (C9). 

 
%C %H %O OCH3 Fórmula mínima 

Ens 5Pil/SAQ 55,7 6,85 36,6 1,6 C9,0 H10,7 O3,6 (OCH3)1,60 

Ens 5Pil/AQ 57,2 6,51 35,3 1,55 C9,0 H9,6 O3,3 (OCH3)1,55 

Ens 7Pil/SAQ 59,4 6,92 33 1,42 C9,0 H10,2 O2,9 (OCH3)1,42 

Ens 7Pil/AQ 63,2 6,66 29,34 1,25 C9,0 H9,1 O2,3 (OCH3)1,25 
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As análises de RMN de 1H das ligninas foram realizadas pela equipe do laboratório 

de RMN do Laboratório Nacional de Biociências – LNBio e os espectros com a definição e 

integração dos picos são apresentados no Apêndice D. 

Devido ao fato da lignina apresentar três precursores e não se conhecer a proporção 

de cada um na macromolécula de lignina do bagaço, o teor de carbono pode variar entre 

57,9, 60,9 e 63,2%, que correspondem aos teores de carbono do álcool sinapílico (unidade 

siringila), álcool coniferílico (unidade guaiacila) e álcool cumarílico (unidade p-

hidroxifenila), respectivamente, acrescidos de uma molécula de água (MARABEZI, 2009). 

O teor de carbono abaixo do valor reportado na literatura para a lignina proveniente do Ens 

5Pil/SAQ, se justifica pelo alto teor de impurezas nessa lignina, como o teor de cinzas (o 

maior teor entre as ligninas analisadas) e o teor de carboidratos, maior que 10%. 

Pelos resultados da análise de RMN de 1H, as ligninas apresentaram um teor 

elevado de metoxilas, incluindo valores acima de 1,5, sendo que, para lignina de 

gramíneas, que são do tipo HGS, a literatura reporta que esse valor esteja perto de 1 (o 

valor máximo possível na formula C9 para metoxilas seria igual a 2, correspondendo a 

unidade siringila, com 2 metoxilas).  

A metodologia de RMN não é a ideal para determinação de metoxilas. Outros 

métodos devem ser utilizados para sua determinação e com eles, ser feita a correção dos 

resultados de RMN para a estimativa da fórmula mínima. A pirólise analítica seguida por 

cromatografia gososa e espectrometria de massas é uma análise bem mais sensível que o 

RMN e, não dependente da acetilação e dissolução da lignina para sua realização, sendo 

mais indicada para o cálculo do teor de metoxilas. 

As ligninas obtidas neste trabalho também foram analisadas por duas outras 

técnicas, o RMN bidimensional e a Pirólise seguida por cromatografia gososa e 

espectrometria de massas, pelo Instituto de Recursos Naturais e Agrobiologia de Seville, 

na Espanha. Os resultados dessas análises ainda serão publicados e apontam que as 

ligninas obtidas após cada pré-tratamento apresentam características diferentes, sendo 

reduzidas em unidades S quanto maior a severidade do pré-tratamento para sua obtenção, 

além de sofrem pouca oxidação estrutural.  

A Tabela 13 apresenta os teores de metoxila calculados com base nos resultados 

obtidos por essas outras técnicas.  
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Tabela 13. Teor de metoxilas determinado por RMN-2D e Pirólise analítica. 
 Por RMN-2D  Por Pyr-CG/MS 

 (OCH3) por C9  (OCH3) por C9 

5/SAQ 1,64  1,38 

5/AQ 1,57  1,35 

7/SAQ 1,17  1,07 

7/AQ 1,12  1,01 

 

Os resultados de teor de metoxila calculados pelos resultados de RMN-2D são bem 

próximos aos obtidos pela análise de RMN de 1H, principalmente para as ligninas 5/SAQ e 

5/AQ, que tem maior teor de metoxilas (Tabela 12 e Tabela 13). Utilizando os dados de 

pirólise, encontram-se valores menores para o teor de metoxilas, mais coerentes para 

ligninas do tipo HGS (Tabela 13). Estes teores corroboram com os resultados anteriores, de 

que ocorre uma remoção preferencial de unidades S durante a deslignificação alcalina 

quanto maior a severidade do processo. Fazendo a correção do teor de metoxila, pôde-se 

recalcular a fórmula mínima para cada lignina obtida. As novas fórrmulas, com valores 

mais coerentes para o teor de metoxilas, são apresentadas na Tabela 14. 

 

Tabela 14. Teor de metoxilas por unidade C9 determinada pelos resultados de Pyr-CG/MS 
e fórmula mínima corrigida. 

 
(OCH3) por C9 Fórmula mínima 

Ens 5Pil/SAQ 1,38 C9,0 H11,0 O3,7 (OCH3)1,38 

Ens 5Pil/AQ 1,35 C9,0 H10,0 O3,5 (OCH3)1,35 

Ens 7Pil/SAQ 1,07 C9,0 H10,8 O3,1 (OCH3)1,07 

Ens 7Pil/AQ 1,01 C9,0 H9,5 O2,5 (OCH3)1,01 

 

 

5.2.2.4 Poder calorífico superior 

 

O poder calorífico superior também foi determinado para cada uma das ligninas 
obtidas e os valores são apresentados na Tabela 15. 
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Tabela 15. Poder calorífico superior (PCS) para as ligninas obtidas. 

 PCS (MJ/kg) 

 Bagaço in natura 17,3 ±0,1 

L
ig

n
in

a 

Ensaio 5Pil/SAQ 22,8 ± 0,1 

Ensaio 5Pil/AQ 23,3 ± 0,6 

Ensaio 7Pil/SAQ 24,2 ± 0,5 

Ensaio 7Pil/AQ 25,3 ± 1,1 

 

As ligninas obtidas apresentam poder calorífico entre 22,8 e 25,3 MJ/kg, sendo 

crescente o poder calorífico quanto maior a severidade do processo de obtenção de cada 

lignina. Na literatura a lignina tem o poder calorífico descrito entre 23 e 27MJ/kg 

(SURINA et al., 2015). 

O poder calorífico para o resíduo da hidrólise enzimatica também foi determinado, 

com valor de 16 MJ/kg. O poder calorífico do resíduo da hidrólise é proximo ao valor do 

bagaço in natura, devido a sua composição (50% celulose, 18% hemicelulose e 22% 

lignina).  

 

 

5.2.3 Balanço de Massa  
 

A aplicação da lei da conservação para analisar um processo contabilizando a 

massa de cada reagente/produto entrando ou saindo de uma unidade do processo é 

extremamente importante para o projeto e a otimização de processos de bioconversão e 

biorrefinaria (BURKHART, 2010; GARLOCK et al., 2011). Além disso, a comparação 

efetiva de diferentes pré-tratamentos, rastreando o destino da celulose e da hemicelulose 

em todo o processo gera informações mais precisas (GARLOCK et al., 2011). 

Análogo a uma refinaria de petróleo, as futuras biorrefinarias, sem dúvida, exigirão 

que todas as frações do material de partida sejam usadas e quantificadas com precisão. No 

entanto, para garantir um balanço de massas confiável, é extremamente importante aplicar 

métodos analíticos robustos para quantificar cada componente da biomassa na entrada e 

saída do sistema. (BURKHART, 2010; BURKHART et al.2013). 
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De acordo com a Tabela 16, 5,13 kg de celulose entram no sistema de pré-

tratamento e saem em percentagens diferentes nas correntes de processo de acordo com as 

condições de reação. A maior parte do teor de celulose foi recuperada na polpa, com uma 

média de 81%. É possível observar na Figura 33, que as reações realizadas com adição de 

AQ resultaram em maior preservação de celulose durante o pré-tratamento alcalino em 

relação às realizadas sem a antraquinona. A segunda corrente com mais carboidratos 

quantificados provenientes da celulose foi a corrente de lavagem, com uma média de 20%. 

A lignina sólida, recuperada pela precipitação ácida do licor negro, apresentou uma baixa 

contribuição no teor de celulose de 0,1-1,6%. 

A hemicelulose, assim como a celulose, foi recuperada principalmente na polpa, 

com maior preservação desta fração para as condições realizadas com adição de AQ. 

Na fração de lignina sólida recuperada foi quantificado um teor variável de 3,3- 

8,0% de carboidratos provenientes da hemicelulose em relação ao total presente no bagaço. 

A hemicelulose apresentou o menor balanço de massas dos componentes, com 9-19% de 

perda de massa durante o processo. Considerando-se os carboidratos da fração 

hemicelulósica, ou seja, a arabinose e a xilose, a fração xilose foi a responsável pela 

percentagem de perda de hemicelulose, de acordo com a Figura 34. Esta fração pode ser 

degradada a ácidos carboxílicos que não são detectados pela metodologia de quantificação 

utilizada. De acordo com CRC Handbook of Chemistry and Physics (2005) a xilose e 

arabinose tem ponto de fusão de 90,5°C e 164,5°C, respectivamente. Sendo a arabinose 

mais estável que a xilose, este pode ser um dos fatores que contribuem para maior 

recuperação em massa da arabinose em relação à xilose. Acima de 90,5°C a xilose pode 

degradar e condensar com fragmentos fenólicos enquanto a arabinose, a essa temperatura, 

apenas começa a fundir. A literatura indica que essas perdas no teor de xilose são 

principalmente causadas pela formação de substâncias poliméricas húmicas, que resultam 

da degradação de furfural (HATZIS et al., 1996).  

Gleason & Barker (1970), em estudos de oxidação de pentoses em solução alcalina 

descreve a redução da reatividade das pentoses na sequência: D-xilose (2,0), D-ribose (1,4) 

e L-arabinose (1,2). Rocha et al. (2012a)  relata 13,1% e 12,6% de perda de pentoses 

durante o pré-tratamento e deslignificação, respectivamente, que foram atribuídas a 

degradação por razões físicas durante a filtração e lavagem.  

Para as reações 5Pil e 7Pil, respectivamente, o teor de ácido acético na fração 

líquida foi quase 20% e 42% maior que o teor deste na biomassa inicial. De acordo com 

Palmqvist e Hahn-Hagerdal (2000) o ácido acético pode ser produzido durante a 
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degradação da hemicelulose e da lignina e o seu conteúdo em hidrolisados aumenta com o 

aumento da temperatura e concentração de produtos químicos, de modo que o excesso de 

grupo acetil quantificado na corrente de lavagem pode ser também proveniente da 

degradação da lignina.  

O ácido acético é um dos principais inibidores da etapa subsequente de 

fermentação. Em pré-tratamentos ácidos ou de auto-hidrólise, a fração solubilizada é a 

fração hemicelulósica. Nesses pré-tratamentos, a xilose é solubilizada junto ao ácido 

acético, sendo necessária uma etapa de detoxificação para fermentação desses açúcares. 

Diferentemente destes, os pré-tratamentos alcalinos, solubilizam em maior proporção a 

fração lignina e, como mostrado pelo balanço de massas, os acetatos da fração 

hemicelulósica também são solubilizados, evitando a necessidade de detoxificação do licor 

de hidrólise da polpa obtida por pré-tratamento alcalino. 

Os fragmentos de lignina que não foram precipitados e seguiram na corrente de 

lavagem representam de 14- 19,8% do teor de lignina inicial no bagaço (Figura 34). As 

polpas resultantes dos pré-tratamentos possuem entre 12,5 - 26% do teor de lignina inicial 

do bagaço, que não foram removidos durante o pré-tratamento alcalino. 

A lignina apresentou um balanço de massas com 9,7- 25,7% de perda durante o 

processo. Entretanto, para obter a fração de lignina sólida, o licor negro concentrado foi 

precipitado com ácido sulfúrico e filtrado e, para remover o sulfato residual da lignina e 

ajustar o pH, o sólido precipitado foi lavado exaustivamente com água. Apenas uma fração 

do volume da água de lavagem foi utilizado para a quantificação de lignina solúvel e 

carboidratos e, ao longo do processo de lavagem, o pH foi aumentado progressivamente 

(pH∼ 2- pH ∼6). Sabe-se que a solubilidade de uma macromolécula diminui com o 

aumento do peso molecular (FLORY, 1953), de modo a lignina com um peso molecular 

elevado tem um valor de pKa aparente mais elevado que a lignina de baixo peso molecular. 

Assim, as moléculas menores de lignina, que têm uma maior solubilidade, solubilizam com 

mais facilidade conforme o pH se torna mais neutro durante o passo de lavagem 

(NORGREN et al., 2001). 

Rocha et al. (2012) relataram que 13,8% da lignina contida no bagaço inicial foi 

perdido, e a maior parte das perdas (10,6%) ocorreu nas fases de deslignificação e 

precipitação. 
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Tabela 16. Balanço de massas considerenado os principais carboidratos e lignina 

dos pré-tratamentos realizados em escala piloto. 

 

 Entarada Saída 

Componentes 
(kg) 

Bagaço in 

natura 
5Pil 

SAQ 

5Pil 

AQ 

7Pil 

SAQ 

7Pil 

AQ 

      

Celulose 5,13 5,12 5,12 5,10 5,13 

Hemicelulose 3,16 2,58 2,88 2,56 2,79 

Xilose 3,09 2,30 2,51 2,25 2,53 

Arabinose 0,27 0,27 0,26 0,27 0,27 

Grupo Acetil 0,25 0,32 0,30 0,37 0,36 

Lignina 2,71 2,45 2,01 2,22 2,29 

Cinzas 0,52 0,52 0,50 0,52 0,52 

Extrativos  0,6 NA NA NA NA 

Total 12,1 10,67 10,64 10,40 10,92 

Balanço de 
Massas (%) 

 87,7 86,5 85,6 88,2 
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Figura 33. Porcentagem em massa da distribuição de cellulose, hemicellulose, arabinose e 
xilose nas correntes de saída (Polpa, Lignina sólida e Lavagem) de acordo com cada 

condição de reação. 
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(Conclusão) 
Figura 33. Porcentagem em massa da distribuição de cellulose, hemicellulose, arabinose e 

xilose nas correntes de saída (Polpa, Lignina sólida e Lavagem) de acordo com cada 
condição de reação. 

 

 
Fonte: Próprio autor. 
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Figura 34. Balanço de Massa da lignina (porcentagem) na polpa, lignina sólida, corrente 
de lavagem e perdas durante o pré-tratamento alcalino em escala piloto do bagaço de cana.  

 

Fonte: Próprio autor. 

 

O balanço de massa para as reações em escala piloto, a 130°C e 170°C, com e sem 

adição de antraquinona fecha com média de 87%. Considerando que foi relatado o balanço 

para um processo de múltiplos passos, que envolve o pré-tratamento, a separação 

sólido/líquido, a precipitação de lignina, e a recuperação e filtração da lignina, com as 

perdas de massa e volume associados, o fechamento do balanço obtido pode ser 

considerado satisfatório. 

O balanço de massas para os materiais lignocelulósicos é ainda um desafio, devido 

ao fato de que apresenta uma complexidade adicional para os métodos de análise, com 

diferentes graus de reação dos componentes da biomassa, incluindo; a despolimerização da 

lignina, formação de pseudo-lignina e a formação de açúcares monoméricos que são mais 

susceptíveis a degradação em relação aos polissacarídeos (BURKHARDT et al., 2013). 
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Outro fator importante, que deve ser considerado no balanço de massas é o 

conteúdo de extrativos, uma categoria vasta de compostos, que varia desde gorduras e 

ceras hidrofóbicas a polifenóis moderadamente solúveis em água e compostos altamente 

polares, tais como os açúcares. Os extrativos são quantificados na matéria-prima, 

utilizando uma combinação de solventes, no entanto, a quantificação seletiva destes grupo 

de componentes após o pré-tratamento do material não é convencional, conduzindo a 

imprecisões no balanço de material (HAMES, 2010; FENGEL; WEGNER, 1989; 

BURKHARDT et al., 2013). Assim, os métodos de análise utilizados devem ser refinados 

para serem capazes de quantificar os produtos de degradação de carboidratos e de lignina, 

e extrativos, presentes nos materiais in natura e nas correntes sólidas e líquidas geradas 

após os processamentos. 

 

 

5.2. Hidrólise Enzimática 
 

Após a obtenção das polpas foram realizados ensaios em shaker para determinação 

da conversão enzimática. As reações de hidrólise enzimática foram realizadas em 

duplicatas, para cada uma das oito polpas obtidas, e o valor médio da média das duplicatas 

para duas polpas obtidas na mesma condição foi considerado como a porcentagem de 

conversão.  

A Tabela 17 a seguir mostra as porcentagens de conversão, de celulose à glicose e 

de xilana à xilose, e os respectivos teores de cada fração no material. A conversão da 

xilana foi calculada considerando apenas a xilose liberada em comparação ao teor de 

xilana presente na polpa, não considerando o teor de hemicelulose total, que inclui 

arabinose e ácido acético. 

O complexo enzimático utilizado para a hidrólise, a Celluclast 1.5 L contém 

predominantemente celulases do tipo endo glucanases, não sendo específico para a quebra 

da hemicelulose. Apesar de não ser específica, a Celluclast 1.5 L também possui atividade 

xilulolítica, reportada por Khan (2010) em sua dissertação. No presente trabalho foi 

possível observar a conversão de parte da xilana utilizando a enzima Celluclast. Porém, 

uma otimização também da hidrólise da fração hemicelulósica é importante, visto que pode 

ser feito um melhor aproveitamento do material se mais frações forem utilizadas na 

produção de etanol. 
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Tabela 17. Teor de celulose e xilana e porcentagem de conversão ao respectivo monômero 
para cada uma das polpas estudadas. 

 
Celulose 

(%) 

Conversão à 
Glicose (%) 

Xilana 
(%) 

Conversão à 
Xilose (%) 

Ens.5Pil/ SAQ 58,6 71,0 + 1,4 21,0 60,0 + 2,8 

Ens.5Pil/AQ 60,5 68,2 + 0,3 22,3 62,4 + 3,0 

Ens.7Pil/ SAQ 63,1 70,7 + 1,0 20,3 62,8 + 0,5 

Ens.7Pil/ AQ 67,0 55,1 + 1,4 22,4 54,8 + 1,1 

 

Como é possível observar na Tabela 17, as polpas obtidas nos ensaios 5 e 7, sem a 

adição de antraquinona, atingiram uma conversão de aproximadamente 70% em glicose e 

60% em xilose, independente da temperatura em que foram obtidas. Quando se compara o 

ensaio 7 feito com e sem a adição de antraquinona, nota-se o efeito negativo na conversão 

enzimática quando a antraquinona é adicionada ao processo. Esse efeito negativo também 

foi observado para essa condição quando testada em escala laboratorial, reduzindo em mais 

de 20% a conversão final da polpa em açúcares fermentescíveis.  

Para as polpas obtidas pelo Ensaio 5, esse efeito negativo na conversão enzimática 

causado pela adição de antraquinona no processo é menos marcante. Supõe-se então que a 

difusão e deposição da antraquinona sob as fibras celulósicas esta relacionada com a 

temperatura de cozimento. A polpa obtida pelo ensaio 5/AQ alcançou 68% de conversão 

em glicose e 62% de conversão em xilose, sendo similar à conversão alcançada para a 

polpa obtida em laboratório nessas condições.  

Supõe-se que a deposição de antraquinona na fibra seja um impedimento a mais na 

acessibilidade da enzima, ocasionando a diminuição na taxa de conversão. A ação da 

antraquinona se dá por um sistema redox. A antraquinona é insolúvel em meio aquoso, mas 

sua forma reduzida, a antrahidroquinona, é solúvel no licor, o que permite sua difusão. 

Quando esta é reoxidada, sua forma oxidada insolúvel pode ficar depositada na fibra, 

tornando-se uma barreira à enzima.  

A lignina remanescente na polpa 7Pil/AQ, mesmo em menor quantidade, 

possivelmente tem características diferentes da lignina remanescente na polpa 5Pil/AQ 

causando maior bloqueio e interferência na hidrólise enzimática. A lignina na sua forma 

sólida bloqueia o acesso à celulose, enquanto que na forma solúvel pode causar a adsorção 
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da enzima. Em qualquer forma, é um agente que impede as enzimas de alcançarem sua 

meta. (CHANG; HOLTZAPPLE, 2000; ZHU, 2005).  

A Figura 35 apresenta a conversão em glicose da celulose presente em cada 

material pelo tempo de hidrólise. 

 

Figura 35. Conversão enzimática de celulose a glicose por tempo de reação para as 
diferentes polpas estudadas. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

O gráfico da conversão pelo tempo de reação mostra que a velocidade de conversão 

é maior no inicio da reação e diminui com o tempo. Aproximadamente 40% da conversão 

ocorrem nas primeiras seis horas de reação. Inicialmente, ocorre principalmente a 

degradação da região amorfa pelas endoglucanases expondo maior quantidade de 

extremidades de cadeia de celulose, permitindo maior acesso das celobiohidrolases 

(EIBINGER et al., 2014). Com o passar do tempo, o material remanescente tem caráter 

mais cristalino, além disso, as enzimas podem sofrer inibição pelo produto, tornando a 

conversão mais lenta.  

Assumindo que a relação entre a conversão de celulose e o tempo de hidrólise pode 

ser descrita similar à isoterma de Langmuir, como descreveu Kun et al. (2013) têm-se a 

equação a seguir para a cinética de conversão da celulose: 
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Que também pode ser expressa como: 

 

1

�.
=  

1

/0
+  

1

/
 

 

Em que, CE é a conversão enzimática, “a” é capacidade da celulose em hidrolisar, 

“b” é uma constante, e “t” é o tempo de hidrólise. A relação entre t /CE e t é mostrada na 

Figura 36 e os resultados de regressão são apresentados na Tabela 18. 

 

Figura 36. Correlação linear expressa pela isoterma de Langmuir [t/EC=1/ab+t/a]. 

 
Fonte: Próprio autor. 

 
 

Tabela 18. Parâmetros cinéticos da correlação linear para a hidrólise enzimática. 

Amostra Ajuste Linear r² a b (x10²) 

Ens. 5Pil/SAQ y = 0,0134 X + 0,1214 0,9519 74,6 11,04 

Ens. 5Pil/AQ y = 0,0139 X + 0,1389 0,9435 71,9 10,01 

Ens. 7Pil/SAQ y = 0,0131 X + 0,1403 0,949 76,3 9,34 

Ens. 7Pil/AQ y = 0,0171 X + 0,1292 0,9751 58,5 13,24 

 
  

O parâmetro “a”, que é descrito como a capacidade da celulose em hidrolisar 

corrobora com os resultados já discutidos de que a deslignificação aumenta a 

susceptibilidade da celulose à hidrólise enzimática e que, quando a deslignificação ocorre a 

uma maior temperatura (sob condições mais severas), esse efeito é aumentado, como pode 
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ser observado comparando-se o parâmetro “a” para a polpa do Ens. 5Pil/SAQ com a do 

Ens. 7Pil/SAQ (74,6 e 76,3, respectivamente).  

Entretanto, a antraquinona influencia negativamente na conversão enzimática da 

celulose, o que sugere que sua deposição dentro das fibras pode ser um dos fatores que 

diminuem a acessibilidade da celulose às enzimas, como já discutido anteriormente. Esse 

efeito negativo pode ser visto comparando-se o parâmetro “a” para a polpa do Ens. 5Pil 

sem (/SAQ) e com (/AQ) adição de antraquinona (74,6 e 71,9, respectivamente), sendo 

ainda mais evidenciado quando o processo de deslignificação é realizado a temperaturas 

mais elevadas. Compare o parâmetro “a” para a polpa do Ens. 7Pil sem (/SAQ) e com 

(/AQ) adição de antraquinona (76,3 e 58,5, respectivamente) 

 Essa correlação, analisando a cinética de hidrólise com a isoterma de Langmuir já 

foi discutida em artigo publicado pelo grupo (ROCHA et al., 2015 b) para polpas de 

bagaço provenientes de outros tipos de pré-tratamento. Comparando os resultados, os pré-

tratamentos alcalinos, independente da temperatura, permitem uma susceptibilidade de 

hidrólise da celulose, representada pelo parâmetro “a”, similar ao alcançado após um pré-

tratamento de explosão a vapor do bagaço de cana (“a” = 76,4). 

Após a análise da conversão enzimática, tem-se que a polpa obtida pelo ensaio 

7/AQ não é vantajosa para a obtenção de açúcares para fermentação. Considerando 

rendimento mássico de pré-tratamento e a conversão enzimática, elege-se a condição do 

ensaio 5Pil/AQ como a mais vantajosa, sendo a condição que apresenta o maior 

rendimento em açúcares. 

A Figura 37 a seguir mostra um fluxograma para o rendimento em glicose partindo 

de 1000 kg de bagaço “in natura”, extrapolando os resultados obtidos para cada condição 

de pré-tratamento realizado.  
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Figura 37. Rendimento em glicose partindo de 1000 kg de bagaço, para cada condição 
experimentada em escala piloto. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

O rendimento em glicose considerando o rendimento da reação, o teor de celulose 

na polpa obtida e a conversão enzimática para cada uma das condições experimentadas em 

escala piloto, é maior para a condição do ensaio 5Pil/AQ em 12% em relação ao 7Pil/SAQ, 

em 19% em relação ao 5Pil/SAQ e em 25% em relação ao 7Pil/AQ. Podendo-se obter 

293kg de glicose e 98 kg de xilose por 1000kg de bagaço in natura, quando se extrapola os 

resultados da hidrólise da polpa obtida na condição do Ens 5Pil/AQ. 

Eleita a condição com maior rendimento em açúcares, realizou-se a hidrólise em 

escala ampliada. As reações de hidrólise foram realizadas partindo de 0,7kg (base seca) de 

polpa, sob as mesmas condições utilizadas nas análises em shaker. A relação sólido: 

líquido utilizada foi de 1:10 em tampão citrato de sódio 0,05 mol.L-1 pH 4,8, 50ºC por 72 

h. As cargas enzimáticas foram de 10 FPU/g de material seco da enzima Celluclast 1.5 L e 

20 UI/g de material seco da enzima β-glicosidase (Novozym 188). 

Obteve-se uma boa a reprodutibilidade dos dados em escala ampliada, como mostra 

a Tabela 19 que compara os resultados da hidrólise em shaker e no reator de 15L, com os 

respectivos desvios, tendo sido realizadas sete repetições da hidrólise em reator. 
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Tabela 19. Comparação dos resultados em shaker e reator para a hidrólise enzimática da 
polpa do Ens.5Pil/AQ. 

 
Shaker Reator 

Conversão à Glicose 

(%) 
68,2 + 0,3 67,1 + 3,1 

Conversão à Xilose 

(%) 
62,4 + 3,0 60,1 + 2,5 

 

A reprodutibilidade dos dados mostra a eficiência do sistema de agitação adotado 

no reator, igualando à agitação orbital, mesmo para essa amostra e tipo de reação, com 

grande variação da viscosidade do meio reacional com o tempo. A Figura 38 ilustra o 

aspecto do material no inicio (0h) e ao final da reação de hidrólise (após 72h), ocorrida no 

reator e em shaker. 

 
Figura 38. Aspecto do material no inicio (0h) e ao final da reação de hidrólise (72h). 

 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

 

 

0h 72h 
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5.3 Fermentação 
 

 

5.3.1 Fermentação com Saccharomyces cerevisiae CAT-1 

 

Fermentações dos hidrolisados obtidos nas diferentes condições de pré-tratamento 

em escala piloto (170°C, 30 min, 1,5% NaOH com e sem AQ – HE-7Pil/AQ e HE-

7Pil/SAQ, respectivamente e 130°C, 30 min, 1,5% NaOH com e sem AQ – HE-5Pil/AQ e 

HE-5Pil/SAQ, respectivamente) foram realizadas para averiguar o efeito da antraquinona 

no desempenho da levedura S. cerevisiae CAT-1 na fermentação desses hidrolisados, já que 

a condição de pré-tratamento eleita com melhor rendimento em glicose inclui o uso da 

antraquinona. 

A Figura 39 a seguir ilustra o hidrolisado obtido das polpas após a hidrólise 

enzimática, o meio de fermentação com o hidrolisado já suplementado e inoculado e a 

fermentação em shaker.  

 

Figura 39. Apresentação dos hidrolisados e meio de fermentação para fermentação 
utilizando S. cerevisiae CAT-1. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

O perfil de consumo de açúcar, massa seca de células (MSC) e produção de etanol 

para as fermentações com S. cerevisiae dos hidrolisados provenientes das polpas obtidas 

nas quatro diferentes condições de pré-tratamento estudadas são apresentados na Figura 40. 
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Figura 40. Concentração de substratos e produtos por tempo na fermentação com S. 

cerevisiae CAT-1 para os diferentes hidrolisados testados. A. HE 5Pil/AQ; B. HE 
5Pil/SAQ; C. HE 7Pil/AQ e D. HE 7Pil/SAQ 

  

  

Fonte: Próprio autor. 

 

Na fermentação com S. cerevisiae CAT-1, o hidrolisado enzimático das polpas de 

todas as condições de pré-tratamento estudadas (HE-5Pil/AQ; HE-5Pil/SAQ; HE-7Pil/AQ 

e HE-7Pil/SAQ) foram testados, sendo igualmente fermentados. Não se observou 

interferência do uso ou não da antraquinona na fermentação (Figura 40). Na Figura 40 

pode-se observar ainda que, para todas as fermentações, ocorreu o consumo total da 

glicose em até 8h de fermentação. A produção de etanol foi em média 14,35 ± 0,45 g/L, 

com produtividade média de 1,71 ± 0,05 g.L-1.h-1. Nota-se ainda pela Figura 40 que a 
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concentração de xilose se manteve constante, em torno de 9g/L durante toda fermentação, 

uma vez que a levedura S. cerevisiae não possui capacidade de utilizar este substrato. 

S. cerevisiae é o microrganismo tradicionalmente aplicado para a produção de 

etanol de mostos de primeira geração (melaço, xarope ou a mistura de ambos) devido à sua 

alta tolerância a etanol, resistência a pH baixo, altos rendimentos (acima de 90 %) e 

produtividade volumétrica (acima de 6 g/L.h) além de resistência a infecção por 

bacteriófagos, o que é particularmente relevante em processos industriais. Entretanto, a sua 

incapacidade de fermentar xilose, o segundo açúcar mais abundante na biomassa 

lignocelulósica, limita a sua utilização na produção de etanol de segunda geração 

(MOYSES et al., 2016). 

Testes mais aprofundados, foram realizados apenas para o hidrolisado da polpa 

proveniente do pré-tratamento HE-5Pil/AQ (130°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 0,15% m/m 

AQ), o qual havia sido eleito anteriormente devido ao melhor rendimento de conversão 

enzimática.  A fim de se obter volume de hidrolisado suficiente, foram realizadas sete 

hidrólises em reator de 15L da polpa proveniente do Ens. 5Pil/AQ, obtendo-se 

aproximadamente 6,2 L de hidrolisado após cada reação. A Tabela 20 apresenta a média 

para a caracterização deste hidrolisado. 

 

Tabela 20. Caracterização do hidrolisado proveniente da sacarificação enzimática da polpa 

5Pil/AQ (130°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 0,15% m/m AQ). 

 
Glicose       

g/L 
Xilose 

g/L 
Ác. Fórmico 

g/L 
Ác. Acético 

g/L 
HMF      
g/L 

Furfural 
g/L 

Aromáticos 
totais*  g/L 

HE-5Pil/AQ 42,9±2,6 14,9±0,8 nd nd nd nd 0,71±0,05 

*Determinado por UV; nd= não detectado. 

 

Devido à presença de um elevado teor de xilose nesse licor (proveniente da 

hidrólise enzimática da hemicelulose remanescente, que não é fracionada durante o 

processo de pré-tratamento), verificou-se a necessidade de uso de uma levedura capaz de 

utilizar este substrato, assim como a glicose presente no meio. Por este motivo, a levedura 

selvagem Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 foi selecionada. 
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5.3.2 Fermentação com Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124 

 

O gráfico na Figura 41 mostra o perfil de células (base seca-MSC), consumo de 

açúcares e produção de etanol para a fermentação em shaker do hidrolisado e de uma 

amostra controle, que continha a mesma concentração de glicose e xilose do hidrolisado, 

mas com reagentes em grau analítico.  

 

Figura 41. Concentração de células, produto e substrato por tempo de fermentação para o 
hidrolisado e amostra controle. 

 

Fonte: Próprio autor. 
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É possível observar na Figura 41 que para o consumo de total de glicose foram 

necessárias 22 h de fermentação e que, apenas após a exaustão da glicose é que a xilose 

passou a ser consumida, ainda assim, houve consumo de apenas 20% da xilose disponível. 

Na fermentação controle, utilizando glicose e xilose grau analítico, houve um consumo 

mais rápido de glicose e maior de xilose, entretanto, há um decréscimo na produção de 

etanol em favor do crescimento celular. Na fermentação controle 45% da xilose disponível 

foram consumidas. 

O experimento em shaker foi realizado sem controle de aeração. Segundo Klinner 

et al. (2005) S. stipitis inicia a atividade fermentativa em resposta a uma limitação de 

oxigênio, sendo a atividade ótima alcançada em condições microaerofílicas (1-15% de O2).  

Hou (2012) relatou que em fermentação com S. stipitis, em condições de 

anaerobiose, apenas 9% da xilose foi consumida em 124 h de fermentação em um meio 

contendo 30 g/L de xilose e 30 g/L de glicose. Para o mesmo meio de fermentação, em 

condições de aerobiose, S. stipitis consumiu sequencialmente os açúcares, tendo 

consumido primeiramente a glicose (24h) e depois a xilose (76h). Com o fim da 

disponibilidade de glicose (48h), Hou também relatou um decréscimo na produção de 

etanol em favor do crescimento celular.  

As leveduras nativas capazes de utilizar pentoses descritas na literatura até o 

momento sofrem repressão na presença de hexoses, ou seja, o consumo de pentoses é 

negativamente afetado pela presença de hexoses, especialmente glicose e manose, mas essa 

desvantagem pode ser superada por estratégias de adaptação (WEBB; LEE, 1990; 

WATANABE et al., 2011). Para o consumo efetivo dos açúcares presentes no hidrolisado, 

foi necessário usar de estratégias fermentativas, como a batelada alimentada e o reciclo de 

células, visto a preferência de S. stipitis por glicose. 

Nos processos realizados em batelada alimentada, a produtividade é alta devido ao 

grande número de células viáveis no meio. A batelada alimentada permite o controle da 

concentração de açúcar, minimizando os efeitos de inibição pelo substrato e permitindo a 

adição dos mesmos nos momentos mais propícios durante a fermentação (McNEIL; 

HARVEY, 1990). Além disso, é possível trabalhar com altas concentrações de substrato, o 

que leva ao acréscimo da produtividade em etanol e à diminuição da quantidade de vinhaça 

produzida e do volume necessário de reatores quando pensado em escala industrial.  

Assim, uma nova etapa de fermentação por S. stipitis em batelada alimentada 

aplicando reciclo de células foi realizada, visando o consumo integral dos açúcares 

disponíveis no hidrolisado.  
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5.3.3 Fermentação com Scheffersomyces stipitis em batelada alimentada com 
reciclo de células 

 

A fermentação em batelada alimentada foi realizada em bioreator Bioflo® 115 

(New Brunswick Scientific Co., Inc., Edison, NJ) , com volume final de trabalho de 0,7 L, 

pH 5,00, com agitação de 200 rpm e aeração de 0,1 Lpm. O volume de inóculo adicionado 

correspondeu a 1/3 do volume de trabalho, sendo a concentração final de células, com o 

reator alimentado, de 20 g/L.  A alimentação do hidrolisado foi realizada com vazão de 30 

mL/h durante 15 h, visando a alimentação de 40 g/L de açúcares, baseado em trabalho 

anterior realizado pelo grupo (SANTOS et al., 2016). 

Após cada batelada alimentada, todo volume do reator foi drenado, centrifugado e 

as células ressuspensas no volume de inóculo (233 mL) para nova batelada. Antes de cada 

nova batelada realizou-se o tratamento ácido das células. O tratamento com ácido 

proporciona a ruptura dos flocos e possibilita a remoção de compostos inibidores do meio 

intracelular para fermentações com S. stipitis (SANTOS et al., 2015). 

Esperava-se iniciar com 60 g/L de células (massa seca) e, após a alimentação do 

sistema, a concentração final seria de 20 g/L de células (massa seca). Entretanto, 

acompanhando a concentração de células determinada por massa seca (Figura 42), a 

concentração de células diminui da primeira para a segunda batelada. Isso pode ter 

ocorrido em função da pouca estabilidade de S. stipitis frente a elevadas concentrações de 

etanol. 

 

Figura 42. Concentração de células (g/L) por tempo de fermentação para cada batelada. A 
concentração diminui nas primeiras 15 horas devido à alimentação do sistema. 

 

Fonte: Próprio autor. 
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Cada batelada alimentada subsequente foi realizada diminuindo 1 grau da 

temperatura de trabalho. Temperaturas menores que 30°C, podem aumentar a tolerância da 

S. stipitis ao etanol (SANTOS et al., 2015). Assim, tendo iniciado a primeira batelada a 

30°C, a segunda foi realizada a 29°C até a quarta, a 27°C. Segundo Santos et al. (2016) a 

melhora no consumo de xilose está mais associada à diminuição da temperatura a cada 

ciclo e menos marcadamente associada ao reciclo das células. Já o aumento na produção de 

etanol parece ser mais influenciado pela condição de reciclo das células, que permite a 

adaptação e condicionamento do microrganismo a eventuais estados deletérios intrínsecos 

ao sistema de fermentação (SANTOS et al., 2016). 

Os gráficos da Figura 43 mostram o perfil de consumo de açúcares (glicose e 

xilose), massa de células base seca (MSC) e produção de etanol (em g) para cada batelada 

alimentada na fermentação com S. stipitis. Como o sistema é em batelada alimentada os 

resultados são apresentados em massa (g) de açúcar consumido. 

Observa-se pela Figura 43 que o consumo da xilose é lento na primeira batelada, 

seguindo o perfil da fermentação feita em shaker. Com o reciclo das células, diminui-se 

gradualmente o tempo para assimilação dos açúcares, aumentando ligeiramente o etanol 

produzido. 

A glicose, na primeira batelada, é consumida em 24 h de fermentação. Nesse 

período apenas 10% da xilose fornecida é consumida. Após a exaustão da glicose a xilose é 

majoritariamente consumida, chegando a 70% de consumo da xilose fornecida. Apesar de 

haver consumo de xilose, não há aumento na produção de etanol após a exaustão da 

glicose. Uma possível explicação para o consumo da xilose e o não aumento da produção 

de etanol na primeira batelada seria a conversão deste carboidrato em outros produtos não 

analisados.  
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Figura 43. Perfil de fermentação mostrando consumo de açúcares, massa de células (base 
seca, DCW) e produção de etanol (em g) para cada reciclo da fermentação em batelada 

alimentada com S. stipitis. 

  

  

Fonte: Próprio autor. 

 

Os gráficos da Figura 44 mostram a formação de alguns subprodutos (glicerol, 

xilitol e ácido acético) no decorrer de cada batelada. Na primeira batelada, observa-se 

produção de xilitol, glicerol e ácido acético. A concentração dos subprodutos medidos a 

cada batelada é baixa, sendo o xilitol o mais produzido, atingindo apenas 0,6 g/L ao final 

da primeira batelada. Nas bateladas seguintes a formação de subprodutos é menor, quase 

zerando sua formação. 
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Nas primeiras 24 h da primeira batelada, há um consumo muito pequeno de xilose, 

que é convertida em xilitol e glicerol (Fig. 44). Nas horas seguintes, ainda para a primeira 

batelada, há um consumo de aproximadamente 6 g/L de xilose. Somando os subprodutos 

formados, é possível identificar apenas 15% da xilose consumida. Outros subprodutos que 

não foram medidos neste trabalho podem ser acumulados, Su et al. (2015) propuseram uma 

via metabólica para fermentação das pentoses por leveduras (incluindo a glicólise, via das 

pentoses fosfato e um ciclo tricarboxílico simplificado) e nessa via, mostraram que outros 

polióis podem ser acumulados, como o ribitol, a acetoína e o 2,3 butanodiol.  

 

Figura 44. Subprodutos (glicerol, xilitol e ácido acético) formados em cada batelada para a 
fermentação com S. stipitis.   

  

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Outra explicação mais provável para o destino da xilose seria a formação de massa 

celular. S. stipitis é uma levedura Crabtree negativa e em condições de aerobiose apresenta 

crescimento exponencial (AGBOGBO; COWARD-KELLY, 2008). Pode-se afirmar que há 

crescimento de células pelo carboidrato consumido, mesmo não tendo sido observado 
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aumento na massa de célula (e havendo diminuição na concentração de células para cada 

batelada como já mostrado na Figura 42), pois a condiçao de microaerofilia foi mantida 

durante a fermentação. Essa contradição pode ser explicada pela observação do que 

acontece no reator. Pela caracteristica floculante e pela baixa resistência ao etanol 

apresentada pela S. stipitis, com o aumento da concentração de etanol no meio de 

fermentação, as células de S. stipitis floculam e ficam aderidas à parede do reator, não 

sendo possível quantificar de forma exata o aumento de massa de célula.   A Figura 45 

mostra o reator ao final da batelada de fermentação. 

 

Figura 45. Leveduras floculadas ao fim da batelada de fermentação por S. stipitis. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Para as bateladas seguintes, após a exaustão da glicose no meio, observa-se um 

aumento no etanol produzido pelo consumo da xilose.  Também se observa a partir da 

segunda batelada, que nas primeiras 20 horas de fermentação, há um consumo lento da 

xilose (devido à presença de glicose) e um aumento na massa de células. Quando a 

concentração de etanol atinge 15 g/L, não mais se observa esse aumento de massa celular.  

A Tabela 21 mostra os parâmetros de rendimento (g de P/g de S), rendimento em 

relação ao teórico (%), máxima produção de etanol (g/L), produtividade volumétrica 

(g/L.h), porcentagem de consumo de glicose e xilose e o tempo de fermentação, para cada 

batelada alimentada. 
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Tabela 21. Parâmetros de fermentação com S. stipitis para cada batelada alimentada. 

S. stipitis 
 Y p/s            

(g de P/g de S) 

Produtiv. Vol.    

(g/L.h) 

Etanol 

(g/L) 

Rendimento 

(%) 

Consumo de 

glicose (%) 

Consumo de 

xilose (%) 

Tempo de 

Ferm. (h) 

B1 0,352 0,311 15,2 69 100 72 48 

B2 0,368 0,361 17,8 72 100 89 48 

B3 0,371 0,359 17,9 73 100 99 48 

B4 0,309 0,318 17,2 61 100 99 48 

 

As fermentações com S. stipitis apresentaram resultados entre 15,2 e 17,9 g/l de 

produção de etanol, provando que as técnicas de reciclo de células e fermentação em 

batelada alimentada são passíveis de serem aplicadas para esta levedura, aumentando a 

produtividade em etanol. Estas estratégias também foram efetivas para o consumo dos 

açúcares, sendo possível consumir tanto a pentose quanto a hexose disponibilizadas em 

48h de fermentação; diferente do resultado observado na fermentação em shaker, em que o 

açúcar total disponível não foi consumido. A fermentação em batelada alimentada com 

reciclo de células obteve eficiência máxima de 73% do teórico.  

A Tabela 22 sumariza alguns resultados que vem sendo apresentados na literatura 

para obtenção de etanol por S. stipitis. Não se devem comparar apenas valores, é preciso 

considerar o substrato que esta sendo fermentado (xilose, glicose e xilose, hidrolisado de 

biomassa, fração celulósica, hemicelulósica ou ambas) e o tempo de fermentação. 

Okonkwo et al. (2016) e Unrean et al. (2013) relataram produtividade próximas ao 

valor obtido neste trabalho (perto de 0,36 g/L.h), mas utilizaram glicose e xilose ao invés 

de hidrolisado e realizaram fermentação de 100 h. Yadav et al. (2011) utilizou hidrolisado 

hemicelulósico de palha de arroz e obteve bons resultados para fermentação de S. stipitis 

em co-cultura com S. cerevisiae. Fu et al., 2009 alcançaram produtividade de 1,27 g/L.h 

em 19h de fermentação fazendo co-cultura com Zymomonas mobilis.  

Canilha et al. (2010), Ferreira et al. (2011) e Melissi et al. (2015) apresentam 

resultados para fermentação de hidrolisado hemicelulósico de bagaço, relatando menor 

produtividade em relação ao obtido neste trabalho, com máxima de 0,19 g/L.h. Vale 

ressaltar que, diferentemente destes três trabalhos, o presente trabalho não utilizou 

hidrolisado hemicelulósico, e sim um hidrolisado misto, com maior proporção de hexose 

que pentose.  

A maior produtividade relatada na literatura é apresentada por Santos et al. (2015) 

alcançando 2,16 g/L.h em 15 horas de fermentação após 5 reciclos. Santos fermentou 
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xilose e glicose com maior proporção em xilose (70%), mas nesse período de 15 h a S. 

stipitis só conseguiu consumir 49% da xilose disponível. 

Apesar dos ótimos resultados obtidos neste trabalho para a fermentação com S. 

stipitis, como se trata de um hidrolisado contendo 70% de hexose, que poderia ser 

consumida por S. cerevisiae em menor tempo e com maior eficiência, optou-se por testar 

outra levedura, Spathaspora passalidarum, que também é capaz de consumir pentoses e 

hexoses, e tem resultados promissores apresentados na literatura. 
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5.3.4 Fermentação com Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 
 

Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 é uma levedura capaz de fermentar 

pentoses em sua forma nativa. Estudos mostram que ela é capaz de fermentar xilose mais 

rapidamente do que a glicose e pode co-utilizar a glicose, xilose e celobiose como fontes 

de carbono (HOU, 2012; LONG et al., 2012; NGUYEN et al., 2006).  

S. passalidarum e S. stipitis estão intimamente relacionadas tanto taxonômica 

quanto ambientalmente. Ambas são encontradas no intestino de larvas e de besouros 

adultos, e pertencem ao subtipo "CUG" de leveduras em que a serina substitui a leucina 

quando encontra um CUG no seu RNA mensageiro (WOHLBACH et al., 2011). A 

evolução dessas leveduras em associação com besouros que vivem no interior de madeiras 

em decomposição é, provavelmente, o fator responsável por suas capacidades de 

metabolizar uma grande variedade de açúcares lignocelulósicos e suas capacidades para 

crescer a baixas tensões de oxigênio (SU et al., 2015). 

Neste sentido, utilizou-se S. passalidarum para fermentação em shaker com a 

finalidade de avaliar o perfil de consumo dos açúcares durante a fermentação. Os meios 

utilizados para o teste foram: o hidrolisado, proveniente do Ens 5Pil/AQ e; uma amostra 

controle, contendo a mesma concentração de glicose e xilose do hidrolisado. A Figura 46 

ilustra o hidrolisado e o controle, suplementados e inoculados para a fermentação em 

shaker utilizando S. passalidarum. O gráfico na Figura 47 mostra o perfil de consumo dos 

açúcares e produção de etanol para essa fermentação. 

 

Figura 46. Hidrolisado e o controle, suplementados e inoculados para a fermentação em 

shaker utilizando S. passalidarum. 

 

Fonte: Próprio autor. 
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Figura 47. Perfil de consumo de açúcares, massa seca de células e produção de etanol e 
xilitol para fermentação em shaker por S. passalidarum. 

 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Os resultados obtidos nas fermentações em shaker (Figura 47) mostram que essa 

levedura é capaz de consumir tanto glicose como xilose, produzindo 28,85 g/L de etanol 

(94% do teórico) com uma eficiência em etanol YP/S de 0,48 g/g e Qp de 0,9 g/L.h quando 

o hidrolisado foi utilizado. S. passalidarum foi capaz de consumir todo açúcar presente no 

hidrolisado em 32 h, enquanto no ensaio controle, com as mesmas proporções de glicose e 

xilose do hidrolisado, isso não foi possível em 48h. Alguns elementos presentes no 

hidrolisado podem ter contribuido para essa assimilação mais rápida que no controle. 
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du Preez (1994) relatou que a composição e condições de meio de cultura exercem 

um efeito significativo sobre a fermentação de xilose. Neste trabalho Preez relatou que 

para S. stipitis o uso de biotina e tiamina aumentou dramaticamente tanto rendimento como 

produtividade em etanol. Outros trabalhos não observaram esse aumento de rendimento 

pela suplementação com biotina e tiamina. du Preez (1994) ainda relatou a diferença no 

uso de fontes de nitrogênio orgânica e inorgânica. Fontes de nitrogênio orgânicas, tal como 

ureia, melhoraram o rendimento do etanol obtido com C. shehatae em comparação com as 

fontes de nitrogênio inorgânicas.  

A adição de microelementos em células de levedura é de particular interesse 

durante a fermentação alcoólica. Alguns microelementos como o zinco, cobre, cromo e 

ferro podem influenciar a estabilidade das membranas celulares, bem como a síntese de 

ácidos nucleicos e a estabilidade da dupla hélice do DNA (ZETIC et al., 2001). 

Slinninger et al. (2006) em um trabalho sobre otimização de fonte de nitrogênio e 

mineral para aumentar a conversão de xilose a etanol pela levedura S. stipitis NRRL Y-

7124 relatou a importância da relação carbono/ nitrogênio e da combinação de fontes de 

nitrogênio com outros grupos de nutrientes, que interagem afetando a eficiência da 

produção de etanol a partir de xilose. Slinninger et al. (2006) mostrou nos seus resultados 

que, em culturas estacionárias fornecendo aminoácidos como fonte de nitrogênio, a 

concentração de etanol aumentou de 24 para 54 g/ L, com a adição optimizada de um 

suplemento mineral (contendo Fe, Mn, Mg, Ca, Zn, e outros). 

 O ensaio em shaker mostra o potencial do hidrolisado obtido neste trabalho, 

juntamente com a levedura S. passalidarum, para a aplicação na produção de etanol 2G, 

levando aos ensaios em biorreator, aplicando o reciclo de células e o sistema em batelada 

alimentada, do mesmo modo como foi testado para a S. stipitis. 

 

 

5.3.5 Fermentação com Spathaspora passalidarum em batelada alimentada 
com reciclo de células 

 

A fermentação em batelada alimentada foi realizada do mesmo modo que para a S. 

stipitis, em bioreator Bioflo® 115 (New Brunswick Scientific Co., Inc., Edison, NJ), com 

volume final de trabalho de 0,7 L, pH 5,00, com agitação de 200 rpm. Diferentemente da 

fermentação com S. stipitis, a fermentação com S. passalidarum foi realizada sem 
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microaeração. Hou (2012) demonstrou que a S. passalidarum em condições anaeróbias 

desempenha alto rendimento em produção de etanol. 

O volume de inóculo adicionado correspondeu a 1/3 do volume de trabalho, sendo a 

concentração final de células, com o reator alimentado, de 20 g/L.  A alimentação do 

hidrolisado foi realizada com vazão de 30 mL/h durante 15 h. Após cada batelada 

alimentada, todo volume do reator foi drenado, centrifugado e as células ressuspensas no 

volume de inóculo (233 mL) para nova batelada alimentada. Antes de cada nova 

fermentação realizou-se o tratamento ácido das células, assim como feito para a S. stipitis.  

Não foram encontrados na literatura trabalhos relatando os efeitos do tratamento 

ácido para S. passalidarum. As análises de viabilidade celular realizadas durante este 

trabalho mostraram que a S. passalidarum é resistente ao tratamento ácido, mantendo 

acima de 93% a taxa de células viáveis mesmo após o terceiro reciclo (quatro bateladas 

alimentadas sucessivas). Cada batelada alimentada subsequente foi realizada diminuindo 1 

grau da temperatura de trabalho. 

O consumo dos açúcares, a massa de células (base seca) e a produção de etanol, em 

gramas, para cada batelada são apresentados nos gráficos da Figura 48. 

Observando o perfil de consumo dos açúcares durante os reciclos para a 

fermentação com S. passalidarum (Figura 48), vê-se que o consumo total de glicose se deu 

em 20h já na primeira batelada, da mesma forma que para a fermentação em shaker. Com 

os reciclos, o tempo de consumo da glicose diminui para 16h.  

O consumo total da xilose se deu após 48h de fermentação na primeira batelada, 

diferente do que ocorreu na fermentação em shaker, em que a xilose foi consumida em 

32h. Provavelmente, esse fato é devido à adaptação necessária da célula, pois no teste em 

biorreator, as células foram propagadas em xarope (sacarose), enquanto que para o teste 

em shaker, o crescimento foi feito em meio YPX (10g/L - extrato de levedura; 20 g/L - 

peptona; e 20 g/L - xilose). Contudo, o tempo de assimilação da xilose é diminuído a cada 

reciclo, sendo possível consumir praticamente toda xilose em 24h na última batelada 

alimentada. A cada reciclo, a produção de etanol aumenta ligeiramente, alcançando 23,3 

g/L de etanol (97% do teórico) em 24h de fermentação na última batelada. Ressalta-se que 

a concentração de etanol não foi superior a 23 g/L devido à disponibilidade de açúcares 

durante a fermentação. Na literatura, Su et al., (2015) apresenta resultados de 60 g/L de 

etanol para a fermentação da mistura de xilose e glicose por S. passalidarum. 

 

 



132 

 

 

Figura 48. Perfil de fermentação mostrando consumo de açúcares, massa de células (base 
seca, MSC) e produção de etanol, em g, para cada reciclo da fermentação com 

S.passalidarum. 

 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

Tabela 23. Parâmetros de fermentação por S. passalidarum para cada batelada alimentada. 

S. passalidarum 
 Y p/s           

(g de P/g de S) 

Etanol     

(g/L) 

Produtiv. Vol.     

(g/L.h) 

Rendimento 

(%) 

Consumo de 

glicose (%) 

Consumo de 

xilose (%) 

Tempo de 

Ferm. (h) 

B1 0,42 21,6 0,420 83 100 100 48 

B2 0,43 20,5 0,468 85 100 97 40 

B3 0,50 22,8 0,656 98 100 100 32 

B4 0,49 23,3 0,903 97 100 94 24 
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A Tabela 23 mostra o rendimento em relação ao teórico, a máxima produção de 

etanol (g/L), a produtividade (g/L.h), porcentagem de consumo de glicose e xilose e o 

tempo de fermentação (h), para cada batelada da fermentação com S. passalidarum. 

A produtividade volumétrica de etanol aumenta ao longo das bateladas alimentadas 

e, consequentemente, o tempo necessário para o consumo total dos açúcares diminui, 

variando de 0,42 g/L.h na primeira batelada para 0,90 g/L.h na quarta batelada, alcançando 

23,3 g/L de etanol (97% do teórico). 

Vários estudos vêm sendo realizados utilizando S. passalidarum para a produção de 

etanol. A Tabela 24 sumariza alguns resultados. 

Souza (2014), em sua dissertação de mestrado propõe produzir etanol a partir de 

hidrolisado enzimático do bagaço da cana-de-açúcar por leveduras isoladas do bioma 

amazônico. Neste trabalho o autor utilizou pré-tratamento com peróxido de hidrogênio 

alcalino para o bagaço. Dentre as leveduras utilizadas na fermentação de xilose em meio 

sintético, a levedura S. passalidarum HM 14.2 foi a linhagem que apresentou a maior 

produção de etanol 16,01 g/L e maior produtividade 0,22 g/L.h. O rendimento da S. 

passalidarum HM 14.2 após 72 h de fermentação do hidrolisado enzimático foi de 0,32 g/g 

e a produtividade 0,34 g/L.h.  

Melo (2013) determina algumas características como temperaturas máximas de 

crescimento e de fermentação, e tolerância ao etanol, que interferem na fisiologia das 

linhagens da levedura. As linhagens de S. passalidarum foram capazes de crescer entre as 

temperaturas de 38°C a 41°C, com capacidade de fermentar D-xilose a etanol nas 

temperaturas de 34°C a 39°C e com tolerância máxima de 4% (v/v) de etanol. Nas 

fermentações em condições moderada de oxigenação (agitação a 180 rpm com vedação 

rolha gaze), a eficiência de conversão dos açúcares a etanol (Yp/s) e a produtividade (Qp) 

variaram de 0,33 a 0,47 g/g e 0,21 a 0,43 g/L.h, enquanto para as fermentações em 

condições limitantes de oxigenação (agitação a 120 rpm com vedação anel de silicone e 

tampa de rosca) os valores variam entre 0,30 a 0,61 g/g para a eficiência de conversão dos 

açúcares a etanol e entre 0,10 a 0,22 g/L.h para a produtividade. As quantidades 

observadas de subprodutos da fermentação como xilitol e glicerol, em ambas as condições 

de oxigenação avaliadas foram baixas. Na fermentação em biorreator sob condição 

limitante de oxigenação, utilizando hidrolisado de casca de soja sem suplementação ou 

processo de destoxificação, foram encontrados valores de Yps = 0,25 g/g e Qp = 0,02 

g/L.h, com a produção máxima de 3,8 g/L de etanol.  
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Hou (2012) fez um estudo comparativo da fermentação de duas leveduras que 

fermentam xilose, S. stipitis e S. passalidarum. Nesse estudo, ele demonstrou que a S. 

passalidarum em condições de anaerobiose alcança altos rendimentos em etanol além de 

rápido crescimento celular, sendo capaz de consumir xilose após o consumo de glicose 

enquanto que, em condições de aerobiose, S. passalidarum consume xilose e glicose 

simultaneamente. Em comparação, a outra levedura S. stipitis, em condição de 

anaerobiose, foi quase incapaz de utilizar a xilose. Em condições aeróbicas, S. stipitis 

apresentada consumo sequencial de açúcar, utilizando primeiro a glicose e, em seguida, 

xilose. Hou destaca que a necessidade de condições de microaeração torna o processo 

difícil e caro, o que torna a S. passalidarum promissora para aplicações em maior escala. 

Nos seus resultados, relata para fermentação de 30/30 g/L de xilose e glicose por S. 

passalidarum a produção de 30 g/L de etanol em 96 horas de fermentação em condições de 

anaerobiose e 25 g/L de etanol em 24h de fermentação em condiçoes de aerobiose 

(consumo simultaneo de glicose e xilose). Para essa mesma fermentação pela S. stipitis, 

Hou relatou ainda o consumo de apenas 9% da xilose disponível em 96 h de fermentação 

em condições de anaerobiose e, em condições de aerobiose a S. stipitis requer 72h para 

consumo total da xilose e produz apenas 13 g/L de etanol. Vale ressaltar que no presente 

trabalho o sistema de batelada alimentada com reciclo de células não apresenta as mesmas 

caracteristicas do trabalho realizado por Hou (2012) e estudos mais detalhados da 

importancia da manutenção de baixas concentrações de oxigenio dissolvido no meio de 

cultura devem ser realizados para se entender o real benenficio desse nutriente para a 

fermentação de pentoses por S. passalidarum. 

Su et al. (2015) estudou os efeitos da aeração sobre o crescimento, a produção de 

etanol e o acúmulo de polióis por Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 e 

Scheffersomyces stipitis NRRL Y-7124, afirmando que a otimização da aeração 

desempenha um papel crucial na maximização da produção de bioetanol a partir de 

hidrolisados lignocelulósicos. Comparando a cinética de fermentação de S. passalidarum e 

S. stipitis, durante a fermentação de glicose, xilose, ou uma mistura de xilose e glicose 

(80/20) sob quatro diferentes condições de aeração, Su et al. (2015) observaram que as 

máximas concentrações de etanol ocorreram entre 72 e 120 horas de fermentação, 

dependendo das condições de aeração. A concentração mais elevada de etanol foi de 58,3 

g/L a partir da fermentação da mistura de glicose e xilose no nível mais baixo de aeração 

(2,47 mmol O2/ L.h). A menor aeração também produziu o rendimento mais elevado de 

etanol, 0,45 g/ g a partir de 150 g/ L de xilose e, a mais alta produtividade específica de 
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etanol, 0,153 g de etanol/ gCDW.h. Aumentando a aeração para 4,27 mmol O2 /L.h, Su et 

al. (2015) observa que  o rendimento em etanol diminui enquanto a produtividade 

volumétrica aumenta. Ambas as leveduras apresentaram menores rendimentos em células e 

maiores rendimentos em etanol quando crescendo em xilose que em glicose. S. 

passalidarum secretou quantidades menores de polióis em comparação com S. stipitis na 

maioria das circunstâncias.  
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5.3.6 Comparativo da fermentação em batelada alimentada com reciclo de 
células por Spathaspora passalidarum e Scheffersomyces stipitis 

 

Ambas as leveduras testadas são eficientes na fermentação de pentoses e 

promissoras para o desenvolvimento de tecnologias para a produção do etanol 2G. 

Contudo, comparando os resultados de fermentação com S. stipitis e S. passalidarum para 

o hidrolisado obtido neste trabalho, com maior proporção de glicose que xilose, a levedura 

S. passalidarum apresentou melhores rendimentos e produtividade, por consumir 

simultaneamente pentose e hexose em menor tempo. A fermentação simultânea de glicose, 

xilose e celobiose é um desafio para a maioria dos microrganismos, pois a presença de 

glicose reprime a utilização de outros sacarídeos, contudo, Long et al. (2012) já 

demonstraram a capacidade da S. passalidarum em consumir simultaneamente glicose e 

xilose. 

Outro grande desafio para a produção de etanol a partir de xilose por leveduras que 

fermentam pentoses está no controle do fornecimento de oxigênio para maximizar a 

produção de etanol. O excesso de oxigênio conduz a um crescimento celular aeróbio e um 

baixo rendimento em etanol; o fornecimento insuficiente de oxigênio diminui a taxa de 

fermentação, aumenta o acúmulo de xilitol e faz com que a produtividade em etanol seja 

pequena (SU et al., 2015).  

Esse controle é dificil de ser alcançado. Para fermentação com S. stipitis, feita com 

microaeração conforme metodologia descrita por Santos et al. (2015), ainda se observa 

crescimento celular e, para a fermentação por S. passalidarum, realizada sem 

microaeração, observa-se um acúmulo de xilitol, ainda que pequeno, maior que para a 

fermentação com S. stipitis. 

A Figura 49 mostra a comparação da formação de xilitol nas 4 bateladas 

alimentadas para S. stipitis e S. passalidarum. S. stipitis acumulou 0,6 g/L de xilitol 

(correspondendo a um YXilitol/S de 0,01 g de xilitol/ g de substrato) na primeira batelada 

alimentada e quase zerou sua procução nas bateladas seguintes. S. passalidarum produziu 

2,7 g/L de xilitol na primeira batelada alimentada (correspondendo a um YXilitol/S de 0,05 g 

de xilitol/ g de substrato ou 0,13 g de xilitol/ g de Etanol) e diminui a produção para 0,8 

g/L na última batelada alimentada (YXilitol/S de 0,02 g de xilitol/ g de substrato ou 0,03 g de 

xilitol/g de Etanol).  
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Figura 49. Formação de xilitol por batelada para a fermentação com cada uma das 

leveduras. 

 

Fonte: Próprio autor. 

 

A microaeração é necessária durante a fermentação de xilose, com precisão 

controlada, para regenerar o cofator NAD+ requerido pela enzima xilitol desidrogenase 

(XDH) no metabolismo da xilose. Na maioria das leveduras capazes de fermentar xilose, a 

xilose é metabolizada por: (1) redução de xilose a xilitol pela xilose redutase (XR) e (2) 

oxidação de xilitol em xilulose pela xilitol desidrogenase (XDH) (Figura 50). Na 

sequencia, a xilulose entra na via das pentoses para ser convertida em gliceraldeído-3-P, 

sendo reduzido a etanol. A maioria das xilose redutases (XR)  tem dupla especificidade, 

usando tanto NADPH quanto NADH como cofator, normalmente com preferência pelo 

NADPH. A maioria das xilitol desidrogenases (XDH) utilizam NAD+ como cofactor. Se 

quantidades insuficientes de NAD+ forem regeneradas, ocorre acúmulo de xilitol e 

bloqueio do metabolismo de xilose (HAHN-HAGERDAL et al., 2007; SKOOG; HAHN- 

HAGERDAL, 1990).  

Hou (2012) demostrou uma relação mais equilibrada de cofatores entre xilose 

redutase (XR) e xilitol desidrogenase (XDH) para S. passalidarum que para S. stipitis. No 

seu trabalho, Hou demontrou que a xilose redutase (XR) em S. passalidarum tem 

preferência pelo cofator NADH. Portanto, o NAD+ exigido pela xilitol desidrogenase 

(XDH) pode ser satisfeito pela reoxidação do NADH pela xilose redutase (XR) em S. 

passalidarum, sem necessidade de oxigênio extra. Hou (2012) apesar de demonstrar que a 

Spathaspora passalidarum desempenha alto rendimento em produção de etanol a partir de 

xilose, sob condições anaeróbias, relata que na presença de glicose misturada à xilose, o 

metabolismo da glicose interfere no metabolismo da xilose, sendo necessária a 

microaeração. 

0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

0 8 16 24 32 40 48

X
il

it
o

l 
(g

)

Tempo (h)

Xilitol em S. stipitis

B1

B2

B3

B4

0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

0 8 16 24 32 40 48

X
il

it
o

l 
(g

)
Tempo (h)

Xilitol em S. passalidarum

B1

B2

B3

B4



139 

 

 

Figura 50. Metabolismo da xilose a xilulose mostrando cofatores envolvidos. 

 

Fonte: Agbogbo e Coward-Kelly (2008) adaptado. 

 

Os gráficos de consumo de carboidratos (glicose e xilose) e as velocidades de 

consumo de cada um por batelada para fermentação pelas duas leveduras são apresentados 

nas Figuras 51 a 54. É possivel observar a interferência da presença da glicose no consumo 

da xilose, para as duas leveduras e também se observa a diferença no perfil de consumo 

dos carboidratos por S. passalidarum e por S. stipitis.  

Observa-se pelas Figuras 51 e 52 um consumo linear de glicose pela S. 

passalidarum, sendo possível determinar a velocidade de consumo deste açúcar pela 

integração do consumo da glicose. A velocidade de consumo da glicose aumenta a cada 

batelada alimentada para S. passalidarum. No entanto, para as fermentações com S. stipitis 

o consumo da glicose não é linear (Figura 53). Essa levedura requer um tempo maior de 

adaptação da célula ao meio. Contudo, a cada batelada alimentada o tempo de consumo 

diminui, mostrando um consumo quase linear na quarta batelada. 
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Figura 51. Consumo de glicose (A) e xilose (B) em cada batelada alimentada para 

fermentação com S. passalidarum. 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Próprio autor. 
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Figura 52. Velocidade de consumo de carboidratos por batelada para fermentação por S. 

passalidarum. 

 

 

 

 

R gli - Velocidade de consumo de glicose (g/h); R xil 1 - Velocidade de consumo de xilose 
na presença de glicose; R xil 2 - Velocidade de consumo de xilose após exaustão de glicose.  

Fonte: Próprio autor. 
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Figura 53. Consumo de glicose (A) e xilose (B) em cada batelada alimentada para 

fermentação com S. stipitis. 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Próprio autor. 
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Figura 54. Velocidade de consumo de carboidratos por batelada para fermentação por S. 

stipitis. 

 

R xil 1 - Velocidade de consumo de xilose na presença de glicose; R xil 2 - Velocidade de 
consumo de xilose após exaustão de glicose. 

Fonte: Próprio autor. 
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Para o consumo da xilose duas fases de consumo são observadas para as duas 

leveduras (Figura 51 e Figura 53). A primeira, com menor velocidade, que coincide com a 

presença de glicose no meio. E a segunda, com maior velocidade, após o fim da 

disponibilidade de glicose no meio.  

Para S. passalidarum, observa-se o consumo simultâneo da glicose e xilose desde a 

primeira batelada. A velocidade de consumo da xilose é mais baixa nas primeiras horas 

quando há glicose no meio, mas aumenta a cada batelada, com valores de 0,04 g/h na 

primeira batelada até 0,19 g/h na quarta batelada. No segundo estágio de consumo, com a 

exaustão da glicose no meio, a velocidade de consumo da xilose aumenta de 0,24 g/h na 

primeira batelada para 0,47 g/h no final da última batelada. Para S. stipitis, a velocidade 

inicial de consumo de xilose na apresença de glicose varia de 0,02 g/h na primeira batelada 

para o máximo de 0,09 g/h na quarta batelada. Já no segundo estágio de consumo, com a 

exaustão da glicose no meio, a velocidade de consumo de xilose varia de 0,19 g/h na 

primeira batelada para 0,24 g/h na quarta batelada, o que representa a metade da 

velocidade de consumo de xilose pela S. passalidarum.  

Hou (2012) relata que a glicose reprime a atividade enzimática da xilose redutase 

(XR) e da xilitol desidrogenase (XDH) para as duas leveduras, mas a repressão da glicose 

na atividade destas enzimas se mostra menos pronunciada em S. passalidarum do que em 

S. stipitis. Os gráficos das Figuras 51 a 54 confirmam essa repressão da atividade dessas 

enzimas, afetando o consumo da xilose, sendo menos pronunciada em S. passalidarum do 

que em S. stipitis. 

Pelo gráfico da Figura 54 também é possível verificar o que afirmou Santos et al. 

(2016), que o reciclo das células e a diminuição de 1°C na temperatura de fermentação 

contribuem para a assimilação de xilose pela S. stipitis, que na primeira batelada só 

consumiu a xilose após consumir a glicose, e nas bateladas seguintes, ainda que com uma 

velocidade baixa, consumiu a xilose juntamente com a glicose disponível. Esta estratégia 

também é efetiva para S. Passalidarum (Figura 52).  

Observa-se melhor desempenho para as duas leveduras a 27°C (quarta batelada 

alimentada). Um review de fermentação de xilose a etanol do NREL (McMILLAN, 1993) 

também relata a forte relação entre a temperatura de processo e a taxa de crescimento e a 

toxidade do etanol para microrganismos fermentadores de xilose (C. shehatae e P. stipitis). 

Experimentos com reciclo fixando a temperatura a 27°C devem ser realizados para 

verificar se o efeito na melhora do desempenho ocorre pela temperatura, pelo reciclo ou 

pela combinação dos fatores. Análises de transcriptomica podem ajudar a explicar o que 
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ocorre. Acredita-se que os dois efeitos influenciem na eficiência fermentativa, mas o efeito 

da temperatura parece ser mais marcado.  

A velocidade específica de consumo dos açúcares (qs) e a velocidade específica de 

produção de etanol (qp) também foram calculadas considerando a massa (base seca) de 

células na fermentação. As velocidades específicas reportadas na Figura 55 são as 

velocidades nos tempo em que há máximo consumo ou produção. 

 

Figura 55. Velocidade específica de consumo de glicose [qs (gli)], velocidade específica 
de consumo de xilose [qs (xil)] e velocidade específica de produção de etanol [qp (EtOH)] 

(em g/gMSC.h) para S. stipitis (A) e S. passalidarum (B). 

 

  

 

Fonte: Próprio autor. 
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Nesta estratégia utilizada de elevada concentração de glicose em relação à xilose a 

S. passalidarum teve melhor desempenho do que S. stipitis, apresentando uma velocidade 

específica de consumo de xilose de 0,05g/gMSC.h e velocidade específica de produção de 

etanol de 0,13g/gMSC.h, ambas 2,5 vezes maior que as velocidades para S. stipitis.  

Finalmente, em uma comparação simples, considerando apenas rendimento de 

reações, e comparando a um valor teórico de etanol produzido se todo açúcar presente na 

celulose e hemicelulose do bagaço fosse transformada em etanol com 100% de rendimento 

(Figura 56), com o processo proposto neste trabalho (utilizando um pré-tratamento alcalino 

com antraquinona nas condições do Ens 5 Pil/AQ, e a S. passalidarum para fermentação 

simultânea de pentose e hexose) seria possível obter 241 L de etanol por tonelada de 

bagaço (base seca) que corresponde a 52% do etanol teórico. Se fosse utilizado o mesmo 

pré-tratamento e as mesmas condições de hidrólise, porém a fermentação com S. 

cerevisiae, fermentando apenas a fração C6, seria possível obter apenas 40% do etanol 

teórico. Considerando ainda, o mesmo pré-tratamento e condições de hidrólise, porém com 

a fermentação utilizando S. stipitis, que tem menor rendimento, para fermentação de C5 e 

C6, também seria possível obter apenas 40% do etanol teórico (183 L de etanol por 

tonelada de bagaço). Considerando dados da literatura (SILVA et al., 2011) de um pré-

tratamento hidrotérmico (rendimento mássico - 52%; teor de celulose na celulignina - 61%; 

deslignificação e hidrólise da fração celulósica com 82% de eficiência; 

xilooligossacarídeos no licor - 82%); considerando a fermentação da fração celulósica por 

S. cerevisiae com 99% de eficiência e, baseado na fermentação de C5 usando S. stipitis 

com eficiência de 81% (SANTOS et al., 2015) seria possível obter 222 L de etanol/ 

tonelada de cana, que corresponde a 48 % do teórico. 
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Lau e Dale em 2009 relataram um balanço de massa completo da produção de 

etanol a partir da palha de milho, pré-tratada por AFEX e fermentada por uma levedura 

modificada, Saccharomyces cerevisiae 424A (LNH-ST) capaz de fermentar a xilose. Nesse 

estudo, Lau e Dale alcançaram um rendimento de etanol de 191,5 g de etanol/ kg de palha 

de milho, equivalentes a 242,7 L/ tonelada de palha de milho. 

Também em 2009, num livro publicado pelo Centro de Gestão e Estudos 

Estratégicos da Unicamp (NIPE/ Unicamp) intitulado “Bioetanol combustível, uma 

oportunidade para o Brasil”, os autores relataram que no estágio tecnológico da época, com 

pré-tratamento e hidrólise ácida diluída, com aproveitamento das hexoses, seria possível 

produzir 69,1 litros de bioetanol por tonelada de bagaço in natura; num cenário mais 

otimista de desenvolvimento tecnológico, com pré-tratamento e hidrólise enzimática, e 

aproveitamento das hexoses e pentoses, com a tecnologia otimizada, estimava-se produzir 

149,3 litros de bioetanol por tonelada de bagaço de cana in natura. 

No relatório do BNDES de 2015 (MILANEZ et al., 2015) baseado em premissas 

discutidas com diversas empresas e especialistas, foram apresentas estimativas sobre o 

potencial de melhoria de eficiência e redução de custos de produção do E2G em diferentes 

cenários tecnológicos. Neste relatório foram propostos três patamares de produção de E2G 

coincidentes com os horizontes temporais, sendo definidos (em L/ tonelada de material 

lignocelulósico seco), para o curto prazo, em torno de 240; para o médio, cerca de 300; e, 

para o longo prazo, próximo a 350. Esses valores foram determinados considerando os 

avanços tecnológicos para o processo 2G, tais como aumento de rendimentos nas etapas de 

conversão e maior recuperação de produto nas etapas de separação sólido-líquido. Além 

disso, estes cenários consideraram o uso de organismos geneticamente modificados.  

O processo proposto neste trabalho, com um único pré-tratamento e a 

cofermentação de xilose e glicose sem o uso de organismos geneticamente modificados, 

pode ser considerado eficiente e dentro do esperado para o curto prazo, estimando-se 

alcançar 247 L/ ton de bagaço seco, mostrando-se como uma potencial estratégia na 

produção de etanol de segunda geração. 
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5.4 Avaliação da viabilidade técnica industrial preliminar do processo de 
obtenção de etanol 2G. 

 

Uma avaliação da viabilidade técnica industrial do processo proposto neste trabalho 

para obtenção de etanol 2G foi realizada mostrando uma comparação técnica entre o 

cenário deste projeto e o cenário 1G2G Curto-prazo do relatório do BNDES apresentado 

por Milanez et al. (2015), além de sinalizar os principais gargalos tecnológicos para a 

implantação do processo em escala industrial para uma posterior análise econômica. 

A presente avaliação é baseada nos dados experimentais do processo desenvolvido 

ao longo deste projeto, e refere-se a uma primeira análise destes dados considerando sua 

aplicação em escala industrial. Os dados para a análise de viabilidade técnica do processo 

englobam os dados experimentais do pré-tratamento do bagaço de cana-de-açúcar 

realizado na condição otimizada (130°C, 30min, 1,5% NaOH m/v, 0,15% m/m 

antraquinona), da hidrólise enzimática do material pré-tratado com razão sólido:líquido 

1:10, empregando a enzima comercial  Celluclast 1.5 L com carga enzimática de 15FPU, 

suplementada pela β-glicosidase (Novozym 188) com carga enzimática de 20UI; e os  

dados da etapa de fermentação do hidrolisado dos ensaios  realizados com a levedura 

Spathaspora passalidarum NRRL Y-27907 para produção de etanol de segunda geração 

(2G). 

Considerou-se também uma etapa subsequente ao pré-tratamento na qual é feita a 

precipitação da lignina, por intermédio da acidificação do meio, para posterior obtenção de 

produtos de alto valor agregado.  

Com auxílio de uma ferramenta de simulação computacional, foram calculados os 

balanços de massa e energia deste processo 2G integrado a uma unidade de produção de 

etanol de primeira geração (1G).  

Vale ressaltar que, assim como as usinas 1G existentes, considera-se que as 

unidades 1G2G avaliadas devem ser autossuficientes em energia, utilizando parte do 

material lignocelulósico (bagaço e palha) e os sólidos residuais, como combustível para 

geração de vapor e eletricidade.  Portanto, a disponibilidade de material lignocelulósico 

para o processo 2G é resultante do balanço de massa e energia da planta e dependente do 

consumo energético do processo. 

As Figuras 57 e 58 mostram os fluxogramas dos processos 2G Curto-prazo BNDES 

(MILANEZ et al., 2015) e 2G deste trabalho, respectivamente. Os principais parâmetros 

utilizados para a construção dos dois cenários são mostrados na Tabela 25.  
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Figura 57. Fluxograma resumido do setor 2G para o processo 2G Curto-prazo. 

 

 

Fonte: (MILANEZ et al., 2015). 

 

Figura 58. Fluxograma resumido do setor 2G para o processo proposto neste trabalho. 

 

Fonte: Próprio autor. 
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Tabela 25. Parâmetros utilizados para a construção das simulações - cenários 1G2G Curto-

Prazo BNDES (MILANEZ et al., 2015) e 2G deste trabalho. 

Parâmetro 
1G2G Curto-

prazo BNDES 
Processo 2G para  

este trabalho 

Pré-tratamento   

Tipo Explosão a vapor Alcalino 

Temperatura (°C) 190 130 

Tempo de residência (min) 15 30 

Aditivos  -------- Antraquinona 0,15% m/m 

Teor de sólidos (%) * Razão sólido: líquido 1:15 

Conversão de celulose a oligômeros de 
glicose (%) 

0,5% 9,16% 

Conversão de xilana a xilose (%) 30% - 

Conversão da xilana a oligômeros de 
xilose (%) 

30% 35,1% 

Degradação de xilana a furfural (%) 10% - 

Solubilização da lignina (%) 10% 73,7% 

Conversão arabinana a arabinose (%) - 48% 

Hidrólise Enzimática    

Temperatura (°C) 50 50 

Tempo de residência (h) 48 72 

Teor de sólidos (%) 15 Razão sólido: líquido 1:10 

Conversão de celulose a glicose (%) 60% 67,1% 

Conversão de xilana a xilose (%) 60% 58,8% 

Quebra de oligômeros e fermentação 
de C5 (para Vale, C5 + C6) 

  

Tempo de residência (h) 48 24 

Conversão de oligômeros a açúcares 
monoméricos (%) 

80% - 

Conversão de C6 a etanol (%) 90% 97,2% 

Conversão de C5 a etanol (%) 80% 88,2% 

Fermentação de C6/C12   

Condições operacionais Iguais a 1G - 

Conversão de C6/C12 a etanol (%) 88 - 

* Definida pela demanda de vapor para atingir a temperatura do reator 

 

A Tabela 26 mostra os principais resultados para ambos cenários. Alguns desses 

resultados foram selecionados por serem geradores de receita da planta (produção de etanol 

e excedente de eletricidade) e outros por serem de grande relevância para a análise da 

viabilidade técnica do projeto (consumo energético em diferentes operações como 

destilação e concentração do caldo).  
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Tabela 26. Comparação de resultados de simulação do processo 2G deste trabalho e 
cenário 1G2G Curto-prazo.  

Resultados 
1G2G  

Curto-prazo 
BNDES 

Este 
trabalho 

Desvio 

Material processado 2G (BU) (kg/h) 164,148 109,293 -33,42% 
Material processado 2G (BS) (kg/h) 90,147 60,004 -33,44% 
Produção de etanol 1G (L/h) 69,118 69,820 1,02% 
Produção de etanol 2G (L/h) 21,269 13,511 -36,48% 
Produção de etanol total (L/h) 90,388 83,331 -7,81% 
Rendimento 2G (L etanol anidro/ ton LCM BS 
processado) 

236 225 -4,57% 

Consumo de eletricidade (kW) 30,224 29,044 -3,91% 
Excedente de eletricidade (kW) 57,154 59,584 4,25% 
Consumo de vapor no pré-tratamento (2G) (kg/h) 39,903 134,150 236,19% 
Consumo de vapor na concentração do licor (2G) 
(kg/h) 

24,040 87,196 262,71% 

Consumo de vapor na concentração do caldo (1G) 
(kg/h) 

378,737 276,525 -26,99% 

Consumo de vapor evaporação total (1G + 2G) 
(kg/h) 402,777 363,721 -9,70% 
Consumo de vapor na destilação (1G + 2G) (kg/h) 281,312 308,260 9,58% 
Consumo de hidróxido de sódio (kg/h) - 13,540 - 
Consumo de ácido sulfúrico (kg/h) - 10,248 - 
* BS = Base seca; BU = Base úmida; LCM = material lignocelulósico 

 

A produção de etanol total do cenário 2G deste trabalho foi inferior à do cenário 2G 

Curto-prazo BNDES, apesar de os rendimentos 2G de ambos os cenários serem próximos. 

É possível observar pela comparação dos resultados obtidos que a quantidade de material 

lignocelulósico processado pela planta 2G do Cenário 2G deste trabalho é bastante inferior 

à processada pela planta 2G do cenário 1G2G Curto-prazo. Este fator está intimamente 

relacionado à quantidade de bagaço disponível para a produção de etanol 2G, visto que é 

dependente do balanço energético da planta toda, e, portanto, processos que apresentem 

um maior consumo de energia térmica (vapor), terão menor quantidade de material para a 

produção de etanol de segunda geração. 

Salienta-se que ao contrário do 2G Curto-prazo, o cenário 2G deste trabalho não 

levou em consideração a queima da lignina para a geração de vapor em complementação a 

geração disponível pela queima da palha e do resíduo da hidrolise enzimática, o que resulta 

em uma diferença significativa de poder calorifico para cogeração de energia.  
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Considerando-se que é possível recuperar em torno de 1,7kg de lignina a cada 10kg 

de bagaço processado e que o poder calorífico inferior da lignina é de 16.219 kJ/kg (50% 

umidade), em cálculos estimativos tem-se que a queima resultaria em 27.572 kJ.  

No entanto, a queima desse material não foi considerada nesta análise uma vez que, 

dado o processo custoso de precipitação e recuperação da mesma, há planos para um 

melhor aproveitamento da lignina, incluindo estudos futuros sobre possíveis usos para a 

obtenção de outros derivados químicos com maior valor agregado. 

A diversificação dos produtos que podem ser advindos do processamento da 

biomassa lignocelulosica para a obtenção do etanol de segunda geração apresenta-se como 

fator de extrema importância para prover a viabilidade econômica do processo. E isso pode 

ser obtido por meio da venda de coprodutos e resíduos para outros processos (STEPHEN et 

al, 2012).  

Através da comparação dos resultados apresentados na Tabela 26 observa-se que o 

consumo de vapor do processo 2G dete trabalho para as etapas de concentração do caldo 

para etanol 2G, destilação e pré-tratamento é maior do que os valores encontrados para o 

processo 1G2G Curto-prazo. É importante comentar que o processo 1G2G Curto-prazo 

difere do processo 2G deste trabalho quanto à concentração do licor (2G), pois no primeiro 

caso apenas o licor contendo açúcares C5 é concentrado na planta 2G, sendo o licor de 

açúcares C6 misturado ao caldo de cana-de-açúcar e concentrado no setor 1G da planta. No 

processo 2G deste trabalho, o hidrolisado enviado para a fermentação 2G possui açúcares 

C5 e C6, e não há separação prévia. Sendo assim, a comparação de consumo de vapor para 

a concentração deve ser realizada sobre o consumo total de vapor (1G + 2G); desta forma, 

para essa operação o consumo de vapor para o cenário 2G deste trabalho é mais baixo, pois 

a fermentação 2G ocorre em meio mais diluído (com concentração de açúcares mais 

baixa).  

A análise dos resultados obtidos permite afirmar que o processo para produção de 

etanol de segunda geração proposto neste projeto apresenta-se promissor visto que atinge 

resultados satisfatórios de produção de etanol sem a utilização de microrganismos 

geneticamente modificados.   

Assim como toda tecnologia emergente este apresenta gargalos tecnológicos que 

devem ser aprimorados. Um dos pontos passíveis de otimização é o teor alcoólico do vinho 

produzido na fermentação de C5/C6 do processo, tendo 2,4% em massa de teor alcóolico, 

sendo muito diluído visto que em processos de fermentação 1G o teor de etanol mássico no 

vinho costuma estar entre 6% e 8%. Esta diluição impacta em termos de consumo 
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energético na destilação e também no custo de equipamentos, requerendo maiores volumes 

de fermentação. Entretanto por se tratar de um processo fermentativo com um 

microrganismo ainda pouco reportado na literatura, tem-se que um maior teor alcoólico do 

vinho é passível de ser obtido, e o tempo de fermentação mais curto apresenta-se como 

uma vantagem de alto interesse industrial. 

O processo de pré-tratamento do material lignocelulósico foi realizado em uma 

razão sólido liquido de 1:15, o resultou em uma maior demanda de vapor quando 

comparada a do cenário 1G2G Curto-prazo. O pré-tratamento mais diluído foi realizado no 

projeto devido a gargalos técnicos de agitação do reator, fator esse que foi sanado após 

alteração da disposição e altura das pás do agitador de 350L. 

 Um ponto positivo a ser destacado pelo processo 2G proposto neste trabalho é a 

alta eficiência de conversão de açúcares C5 e C6 a etanol apresentada pela levedura 

Spathaspora passalidarum. Como apresentado no item 5.3.5, a produção de etanol 

considerando açúcares C5 + C6 foi de 0,489 g etanol/g açúcares, enquanto o rendimento 

teórico é de 0,511 g etanol/ g açúcares. O tempo de fermentação para a quarta batelada foi 

de 24 horas, o que também é vantajoso comparado a outros processos de fermentação de 

açúcares C5, uma vez que grande parte destes apresenta tempos de fermentação mais 

longos.  Por exemplo, no cenário 1G2G Curto-prazo, considerou-se um tempo de 

fermentação de 48 horas. 

Outra vantagem do processo proposto é que, devido ao fato do pré-tratamento 2G 

proposto remover os grupos acetis da biomassa, resulta em um hidrolisado que pode ser 

direcionando diretamente para o processo fermentativo, sem a necessidade prévia de 

desoligomerização e destoxificação.  
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6 Conclusões 

 

Sendo o principal objetivo deste trabalho contribuir para desenvolvimento da 

tecnologia para o etanol de segunda geração através do estudo da ampliação de escala do 

processo de pré-tratamento alcalino do bagaço de cana-de-açúcar, pôde-se inferir:  

� A ampliação de escala mostrou uma boa reprodutibilidade dos dados, 

considerando o sistema de aquecimento e agitação mais eficientes na escala 

piloto em relação à escala de laboratório.  

� A antraquinona pode ser aplicada no pré-tratamento alcalino do bagaço de 

cana visando à produção de etanol de segunda geração, em condições 

amenas de temperatura visto que, em reações de elevadas temperaturas, a 

antraquinona influencia negativamente na posterior conversão enzimática da 

celulose.  

� A melhor condição de pré-tratamento (130°C, 30 min, 1,5% m/v NaOH, 

0,15% m/m antraquinona), dentre as avaliadas, pode gerar 293 kg de glicose 

e 94 kg de xilose a partir de uma tonelada de bagaço de cana (extrapolando 

os resultados piloto), que podem ser usados na geração de etanol por meio 

de fermentação.  

� As estratégias de fermentação empregadas neste estudo favoreceram o 

consumo de xilose aumentando a produção de etanol. As estratégias de 

processo aumentaram a produtividade volumétrica de 0,39 para 0,43 g/L.h 

(da primeira para a quarta batelada) com S. stipitis e de 0,47 para 0,90 g/L.h, 

reduzindo o tempo necessário para o consumo total de xilose de 40 para 24 

h com S. passalidarum. 

� O processo proposto neste trabalho, com um único pré-tratamento, hidrólise 

enzimática e cofermentação de xilose e glicose utilizando S. passalidarum, 

apresenta-se como uma estratégia promissora na produção de etanol de 

segunda geração, estimando-se alcançar 241 L/ ton de bagaço seco. 

� A lignina obtida do processamento alcalino pode ser aproveitada para a 

obtenção de derivados químicos com maior valor agregado, provendo a 

viabilidade econômica do processo. As ligninas obtidas pelo pré-tratamento 

alcalino sofrem pouca oxidação estrutural e possuem poder calorífico entre 

22,8 e 25,3 MJ/kg. 
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Sugestões para trabalhos futuros 

 

Para melhor aproveitamento das frações, tanto celulósica quanto hemicelulósica da 

biomassa, visando maior rendimento em açúcares monoméricos para a fermentação é 

importante o estudo e a otimização da etapa de sacarificação. 

A otimização de processos fermentativos encontra-se com um dos principais 

objetos de estudos da área de biotecnologia. Como visto na análise de viabilidade técnica 

do processo, a baixa concentração de etanol no vinho gerado é um limitante do processo. 

Assim, o estudo da fermentação de concentrações mais elevadas de açúcares para a 

obtenção de vinhos com concentrações viáveis de etanol também é uma sugestão.  

Ferramentas computacionais de análise e o acompanhamento das vias de fluxo 

metabólico dos microrganismos fermentadores também são de extrema valia para a 

otimização dos processos fermentativos. Desse modo, outra sugestão de trabalho seria o 

estudo das mudanças no perfil de metabolitos e expressão de enzimas causadas por 

estratégias fermentativas para, através dessas respostas, propor modificações no processo 

para aumentar a taxa de consumo de açúcares e a produtividade em etanol. 

A lignina é um subproduto formado em grande quantidade no processo alcalino e 

sua utilização para obtenção de produtos de maior valor agregado ajudaria a tornar o 

processo economicamente viável. Assim, propõem-se estudos para melhor aproveitamento 

da lignina, com possíveis usos para a obtenção de derivados químicos com maior valor 

agregado, dentro da química fina e química verde. 
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Apêndice A.  
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Apêndice B. Rampas de aquecimento e resfriamento e severidade da reação. 

 

Reação 5 Pil/SAQ (130°C, 30 min, 1,5%(m/v) NaOH) 

 

t aquecimento = 15 min 

t resfriamento = 12 min 

T média durante a reação = (129,8 + 1,5)°C 

Severidade = 2,52 

 

Reação 5 Pil/AQ (130°C, 30 min, 1,5%(m/v) NaOH + 0,15%(m/m) AQ) 

 

t aquecimento = 15 min 

t resfriamento = 16 min 

T média durante a reação = (130,8 + 0,6)°C 

Severidade = 2,59 
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Reação 7 Pil/SAQ (170°C, 30 min, 1,5%(m/v) NaOH) 

 

t aquecimento = 14 min 

t resfriamento = 24 min 

T média durante a reação = (170,5 + 1,9)°C 

Severidade = 3,74 

 

Reação 7 Pil/AQ (170°C, 30 min, 1,5%(m/v) NaOH + 0,15%(m/m) AQ) 

 

t aquecimento = 14 min 

t resfriamento = 26 min 

T média durante a reação = (170,0 + 0,8)°C 

Severidade = 3,72 
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Apêndice C. Valores de absorbância para as principais bandas identificadas no espectro de 
infravermelho. 

Posição 
da banda 

In 
natura 

Avicel 
Ens 5 Pil/SAQ Ens 7 Pil/SAQ Ens 5 Pil/AQ Ens 7 Pil/AQ 

A B A B A B A B 

3337 0,278 0,354 0,281 0,270 0,285 0,270 0,259 0,303 0,283 0,282 

2900 0,141 0,151 0,138 0,130 0,129 0,131 0,124 0,130 0,130 0,131 

1604 0,135 0,027 0,041 0,034 0,029 0,032 0,037 0,039 0,029 0,031 

1510 0,063 0,000 0,006 0,008 0,001 0,001 0,003 0,005 0,000 0,000 

1261 0,183 0,058 0,058 0,059 0,053 0,050 0,056 0,057 0,051 0,056 

1246 0,222 0,048 0,050 0,051 0,046 0,043 0,048 0,048 0,044 0,048 

1106 0,454 0,484 0,445 0,443 0,425 0,457 0,437 0,427 0,432 0,434 

1091 0,487 0,393 0,466 0,481 0,446 0,471 0,477 0,439 0,450 0,445 

897 0,106 0,139 0,169 0,170 0,158 0,174 0,159 0,149 0,163 0,162 
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