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RESUMO

Estudo do processo de cristalizagao de xilitol obtido por via fermentativa.
Ernesto Acosta Martinez. Tese de Doutorado. Programa de Po6s-Graduagédo em
Biotecnologia Industrial. Departamento de Biotecnologia. Faculdade de
Engenharia Quimica de Lorena. Orientador: Dr. Jodo Batista de Almeida e Silva,
Co-orientador: Dr. Marco Giulietti (FAENQUIL, C.P. 116, 12.600-970, Lorena, S.P,
Brasil). Banca Examinadora: Dr. Silas Derenzo, Dr? Inés Conceigdo Roberto, Dr.
Ismael Maciel de Mancilha. Mar¢o de 2005.

O objetivo do presente trabalho € o desenvolvimento de uma tecnologia para
a produgao biotecnolégica de xilitol utilizando o hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-agcucar com énfase no estudo do processo de cristalizacao.

O hidrolisado hemicelulésico obtido por hidrélise &cida do bagaco, foi
concentrado a vacuo e tratado com resinas de troca idnica, resultando num licor
com 177,8 g/L de xilose.

As fermentagdes (88 g/L de xilose) de meio sintético (MS) e de hidrolisado
(HB) foram realizadas nas condi¢dées de pH 5,0, kia 30 h™', 300 rpm e 30 °C em
fermentador de 15L. Foram obtidos valores de produtividades volumétricas
(0,665 e 0,478 g/L.h) e fatores de rendimentos em xilitol (0,7024 e 0,7502 g/qg),
respectivamente.

Apos a centrifugagao, tratamento e concentragao dos licores fermentados a
partir de MS e HB foram obtidos xaropes com 745,3 g/L de xilitol e com 935,4 g/L
de xilitol e 13,1 g/L de arabinose, respectivamente.

O estudo cinético da cristalizagao do xilitol comercial utilizando experimentos-
modelo permitiu obter os parémetros cinéticos da cristalizagdo do agucar: By
(4,76 107'%), m (3,438), n (2,438) e g (2,438).

A cristalizacdo dos xaropes de xilitol obtidos por via fermentativa nas
condigées T = 50 °C e VR = 0,5 °C/min proporcionaram cristais com 95 e 85 % de
pureza, a partir de MS e HB, respectivamente. Os produtos foram filtrados a
vacuo, lavados, secados e posteriormente peneirados. Na segunda etapa de
cristalizagao do xilitol, foram obtidos cristais com 98-99 % e 92-94 % de pureza, a
partir de MS e HB, respectivamente.



ABSTRACT

Study of the crystallization process of xylitol obtained by biotechnological
routes. Ernesto Acosta Martinez. Doctorate Thesis. Post-Graduation Program in
Industrial Biotechnology. Department of Biotechnology. Chemical Engineering
Faculty of Lorena. Supervisor: Dr. Jodo Batista de Almeida e Silva Co-Supervisor:
Dr. Marco Giulietti (FAENQUIL, C.P. 116, 12.600-970, Lorena, S.P., Brazil).
Examining Board: Dr. Silas Derenzo, Dr. Inés Conceicdo Roberto, Dr. Ismael
Maciel de Mancilha. March, 2005.

This work deals with the development of a technology for xylitol production
from sugarcane hemicellulosic hydrolysate by biotechnological routes with
emphasis in the study of the crystallization process.

The hemicellulosic hydrolysate obtained by acid hydrolysis of sugarcane
bagasse, concentrated and treated with ion-exchange resins resulted in a liquor
with 177.8 g/L of xylose.

The fermentations (88 g/L of xylose, pH 5.0, kea 30 h™', 30 °C and 300 rpm) of
synthetic medium (SM) and of hydrolysate (H) were carried out in a 15-L
Bioengineering fermentator. Xylitol volumetric productivities of 0.665 and
0.478 g/L.h and yields of 0.7024 and 0.7502 g/g were obtained from SM and H
fermentation processes, respectively.

The fermented broths were centrifugated, treated and concentrated. Syrups
were obtained with 745.3 g/L of xylitol from SM and with 935.4 g/L of xylitol and
13.1 g/L of arabinose from H.

The kinetics of commercial xylitol crystallization was studied using model-
experiments. Kinetics parameters such as By (4.76 10®), m (3.438), n (2.438) and
g (2.438) were obtained from sugar crystallization.

Xylitol syrups from SM and H fermentation process were crystallizated at
50 °C (saturation temperature) and 0.5 °C/min (linear cooling rate) and crystals
were obtained with 95 and 85 % of purity, respectively. At the end of each
experiment the product was filtered, washed, dried and subsequently sieved.
Xylitol crystals with 98-99 % (MS) and 92-94 % (H) of purity were obtained as a
result of the second step of xylitol crystallization.
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1. INTRODUCAO

Grandes quantidades de residuos vegetais e agro-industriais sdo gerados e
acumulados na natureza na forma soélida, ocasionando sérios problemas de
poluicdo ambiental. A comunidade cientifica encontra-se cada vez mais
preocupada com os problemas ambientais e tem se dedicado cada vez mais ao
estudo da utilizacdo destas fontes para a producdo de compostos de alto valor
agregado.

O bagaco da cana-de-acucar é um tipico residuo lignocelulésico abundante
em paises tais como Brasil e Cuba. O uso diversificado da cana-de-agucar € uma
alternativa que poderia estabilizar a economia da indUstria acucareira. As
inquestionaveis vantagens alimenticias do acgucar devem-se adicionar as
potencialidades da cana-de-agucar como matéria prima para a obtengcdo de
produtos derivados de diferentes geracées mediante o emprego de tecnologias
quimicas e bioquimicas.

Dentre os subprodutos que se podem obter a partir do bagaco da cana-de-
acucar mediante o emprego de uma tecnologia de media a alta complexidade
encontra-se o xilitol. Este poliol € amplamente usado na confeccado de alimentos,
de produtos de higiene bucal, produtos farmacéuticos e na confecgdo de
cosmeéticos.

Os trabalhos relacionados com a producdo de xilitol a partir de biomassa
encontrados na literatura enfatizam fundamentalmente os aspectos de obtencao e
tratamento de hidrolisados, a redugdo de xilose a xilitol por via quimica assim

como os aspectos metabdlicos da produgao por via biotecnolédgica. Entretanto, o



processo de purificacdo dos produtos obtidos por via fermentativa tem sido pouco
reportado na literatura.

Os estudos de purificacdo do xilitol podem ser baseados em parte nos
métodos gerais aplicados aos agucares, devido a similaridade estrutural e fisico-
quimica entre estes compostos. No entanto, as caracteristicas especificas de
sistemas complexos tais como alta viscosidade, reologia complexa, instabilidade
com relacdo a altas temperaturas, semelhancas fisico-quimicas entre produtos e
contaminantes fazem de sua purificagdo uma das etapas mais dificeis na
producdo dessas substancias puras.

A cristalizacdo € uma das técnicas de purificagdo mais antigas do
conhecimento humano, empregada em muitos casos quando se deseja obter um
produto sélido o qual encontra-se dissolvido em uma solucdo. A predominancia da
cristalizacdo como método de purificacdo é devido a que os cristais produzidos
por esta via podem possuir melhor aparéncia e uniformidade de tamanho assim
como uma grande pureza, aspectos importantes para a aceitacdao dos
consumidores.

O presente trabalho é parte de um Convénio de Cooperagdo Técnico
Cientifica entre o Instituto Cubano de Investigaciones de los Derivados de la Cana
de Azucar (ICIDCA), de Havana, Cuba, e a Faculdade de Engenharia Quimica de
Lorena (FAENQUIL). Um dos objetivos principais desta cooperacao cientifica,
além da formagao de recursos humanos, é o desenvolvimento de uma tecnologia
econémica de producéo de xilitol a partir de materiais lignocelulésicos, visando a

sua purificagdo mediante o processo de cristalizagéo.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Biomassa Lignocelulésica

Grandes quantidades de residuos vegetais e agro-industriais sdo gerados e
acumulados anualmente na natureza na forma solida, ocasionando sérios
problemas de poluicdo ambiental e perdas de fontes potenciais de alto valor
(BISARIA, GHOSE, 1981, MOLWITZ et al, 1996; PIMENTEL, 2002). As
atividades florestais podem causar uma variedade de impactos sobre o meio
ambiente (SINGH, MISHRA, 1995). Entre estas, a monocultura florestal tem um
peso consideravel, visto que simplifica o ecossistema e o deixa vulneravel a
doencas e outros fatores ambientais (U.S. ENVIRONMENTAL PROTECTION
AGENGY, 1995; BOWYER, 2001; PIMENTEL, 2002).

Segundo PIMENTEL (2002), ao redor de 40,5 bilhdes de toneladas de
biomassa sao produzidos no ecossistema terrestre e somente 50 % sé&o usados
para a alimentagdo, construgdo civel ou como combustivel, causando sérios
problemas na biodiversidade. Os materiais lignocelulésicos sdo os compostos
organicos de maior abundancia na biosfera, tendo uma producédo anual estimada
de 10 a 50 x 10%ton, o que corresponde a aproximadamente 60 % da biomassa
vegetal no mundo (KUHAD, SINGH, 1993; SINGH, MISHRA, 1995). O
aproveitamento dos residuos vegetais e agro-industriais como substrato em
processos biotecnolégicos é uma alternativa atrativa e promissora, uma vez que
essas fontes sdo abundantes e de baixo custo. Além disso, existem varias
vantagens do processo biotecnolégico sobre o quimico tais como: condi¢des

moderadas de temperatura, pressdo, pH, alta seletividade de produto e



biodegrabilidade dos produtos (REIMANN et al., 1998; MOSIER et al, 2005).
Dentro deste contexto, diversos pesquisadores tém buscado desenvolver formas
de utilizacdo desses materiais e evitar a degradacdo do meio ambiente (CHEN,
ANDERSON, 1980, BISARIA, GHOSE, 1981; ROBERTO et al., 1994; ROBERTO
et al., 1996; ICIDCA, 2000; MARTINEZ et al., 2002; SAHA, 2003; JEFFRIES, JIN,
2004; MUSSATO, ROBERTO, 2004; SUN et al., 2004, 2005).

A biomassa lignocelulésica € composta basicamente por celulose,
hemicelulose, lignina e pequenas quantidades de extrativos e sais minerais
(D’ALMEIDA, 1988; FENGEL, WEGENER, 1989; HON, SHIRAISHI, 1991;
KHUAD, SINGH, 1993; SINGH, MISHRA, 1995; HON, 1996; SUIOSTROM, ALEN,
1998; SUN et al., 2004, 2005; MOISER et al., 2005).

A celulose, o material organico e a fonte renovavel mais abundante da terra, é
um polimero linear de unidades de glicose, unidas através de ligacbes
glicosidicas B(1—4), com regides altamente ordenadas ou cristalinas na sua
estrutura. Esta fracdo é composta por unidades monoméricas de celobiose, a qual
é formada pela juncado de duas moléculas de glicose com a eliminacdao de agua,
através das hidroxilas ligadas aos carbonos 1 e 4. Este dimero se repete
constantemente, apresentando o oxigénio que liga os anéis, na posi¢cao equatorial
(FENGEL, WEGENER, 1989, KUHAD; SINGH, 1993; SUN et al, 2004). A
celulose é insoluvel em agua e soluvel em poucos solventes e apresenta uma
apreciavel resisténcia ao efeito de agentes oxidantes (ICIDCA, 2000). Esta fracao
pode ser convertida hidroliticamente em glicose por via enzimatica mediante o
uso de celulases ou por via quimica pelo uso de &cidos tais como o acido sulfarico

(MOISER et al., 2005).



A hemicelulose pode representar até 40 % do material da parede celular dos
vegetais (BISARIA, GHOSE, 1981; GONG et al., 1983; FERRARI et al., 1992). E
um polimero de baixo peso molecular em relacdo a celulose e é composto
principalmente por pentoses (xilose e arabinose) e hexoses (galactose, manose e
glicose), além de apresentar pequenas quantidades dos acidos acético e urbnico
(BISARIA, GHOSE, 1981; FENGEL, WEGENER, 1989; KHUAD, SINGH, 1993;
SINGH, MISHRA, 1995; SAHA, 2003). Em geral as plantas e as madeiras duras
sdo mais ricas em pentosanas, enquanto que as hexoses predominam nas
madeiras moles (JEFFRIES, 1983; FENGEL, WENEGER, 1989).

A lignina é o terceiro maior componente na parede celular dos vegetais, e
possui uma estrutura polifendlica complexa constituida basicamente dos éalcoois
cumarilico, coniferilico e sinapilico, e nao é fermentescivel (LADISCH, 1979;
BISARIA, GHOSE, 1981; SINGH, MISHRA, 1995). A lignina é insoluvel em agua e
dificulta a degradacdo microbiana da celulose e da hemicelulose, e atua como
suporte para as fibras de celulose (FENGER, WEGENER, 1989; KUHAD, SINGH,
1993).

Existe ainda uma fracdo menor formada basicamente por outros materiais,
incluindo compostos extrativos e ndo extrativos os quais podem compreender até
10 % do material lignocelulésico. Compostos fendlicos, terpenos e resinas
comumente sdo chamados de extrativos, pois podem ser extraidos com solventes
organicos e agua (D'ALMEIDA, 1988; FENGER, WEGENER, 1989; SINGH,
MISHRA, 1995). Por outro lado, os compostos nédo extrativos tais como silica,
carbonatos, oxalatos e substéncias nédo celulares e em menor quantidade,
substancias de paredes néo celulares tais como amido, pectina e proteinas estao

presentes em residuos agricolas (ICIDCA, 2000).



E interessante ressaltar que todos os constituintes da biomassa estdo
intimamente associados ou ligados quimicamente, construindo todo o complexo
celular (FENGER, WEGENER, 1989).

O bagaco de cana-de-acucar é um tipico residuo lignoceluldésico muito
abundante em paises da zona tropical ou equatorial tais como Brasil, Cuba, india
e Barbados, uma vez que nestes paises a industria acucareira € de grande
significancia comercial (BISWAS, VASHISHTHA, 1998; PESSOA, 1999; ICIDCA,
2000). De acordo com SZWARC (2004), a producéo de cana-de-agucar no Brasil,
na safra 2003/2004, foi de 357,5 milndes de toneladas. Para cada tonelada de
cana processada, obtém-se de 180 a 280 kg de bagaco (SANTANA, SOUZA,
1984), o qual contém de 41 a 44 % de celulose, de 25 a 27 % de hemicelulose e
de 20 a 22 % de lignina para as diferentes fracées de bagaco como fibra, medula
e integral as quais sao empregadas com maior freqiencia (ICIDCA, 2000). Apesar
desse residuo ser utilizado como combustivel nas industrias sucro-alcooleiras,
alimenticias, papeleiras e quimicas (MACEDO, 1998; PESSOA, 1999; ICIDCA,
2000), grandes quantidades s&o acumuladas anualmente na natureza,
aumentando os problemas ambientais, além de significar uma perda de potenciais
fontes de valor energético ou alimenticio (BISARIA, GHOSE, 1981; CHIPARUS,
CHEN, 2003; SUN et al., 2004).

Um aproveitamento integral e mais eficiente dos materiais lignoceluldsicos
pode ser conseguido mediante a separacdao das principais fragdes
lignocelulésicas em moléculas mais simples (PARAJO, et al.,1998b; SUN et al.,
2004, 2005). Processos tais como hidrélise acida (FUNK, 1975; LADISCH, 1979,
NIMZ, CASTEN, 1986; PESSOA Jr. et al, 1997; CRUZ et al, 2000;

IRANMAHBOOB et al., 2002; SUN, CHENG, 2002; MUSSATO, ROBERTO, 2004;



PURWADI et al, 2004; PALMAROLA-ADRADOS et al, 2005), enzimatica
(BISARIA, GHOSE, 1981; PARAJO et al., 1997; PALMAROLA-ADRADOS et al.,
2005), explosdo a vapor (SCHULTZ et al., 1984; SUN et al., 2004, 2005) e
extracdo com solucdes alcalinas (du TOIT, 1984), sdo métodos que permitem a
hidrolise da fracdo hemicelulésica em monossacarideos. Sendo assim, essa
fracdo € mais facil de hidrolisar que os componentes celuldsicos cristalinos da
biomassa, devido a sua estrutura heterogénea e ao seu baixo grau de
polimerizagdo (WINKELHAUSEN, KUZMANOVA, 1998).

Segundo FUNK (1975), JEFFRIES (1985), BECK (1993), AGUILAR et al.
(2002) e MOISER et al. (2005), a hidrdlise acida dos materiais lignocelulésicos
permite extrair até 80 % das pentoses presentes na fracdo hemiceluldésica em
forma de xilose, 0o que torna vantajosa a utilizacdo desses materiais como
matéria-prima para processos de bioconversao.

O processo de hidrélise acida pode ser conduzido mediante o uso de altas
concentracdes de acido mineral, a temperatura ambiente ou a baixas
temperaturas, ou pelo emprego de acido mineral diluido e altas temperaturas e
pressdes (FUNK, 1975). Entretanto, para a utilizacdo da hemicelulose, uma
hidrélise a baixa temperatura e curtos tempos de reacdo sdo mais convenientes,
pois impedem a degradacdo da xilose em produtos que podem ser fortes
inibidores do metabolismo microbiano (Kim, Lee, 1987 citados por DOMINGUEZ
et al, 1997; WINKELHAUSEN, KUZMANOVA, 1998; CRUZ et al, 2002;

MUSSATO, ROBERTO, 2004)



2.2. Xilitol

2.2.1. Propriedades e aplicagoes

O «xilitol, um alcool pentahidroxilado de xilose, possui formula empirica
CsH120s5 (FIGURA 1) e €& um produto intermediario do metabolismo de
carboidratos nos seres humanos e em animais (MANZ et al.,, 1973; YLIKAHRI,
1979; SAHA, BOTHAST, 1997; MAKINEN, 2000). Este pentiol € encontrado em
frutas e vegetais em concentracées muito baixas em comparacao a concentracao
de sacarose em cana-de-agUcar, sendo antiecondmica a sua extracdo a partir

dessas fontes (EMODI, 1978; BISWAS, VASHISHTHA, 1998).

XILITOL
FIGURA 1. Férmula estrutural do xilitol.

Dentre as propriedades fisico-quimicas do xilitol encontram-se o poder
adocante equivalente ao da sacarose. Segundo ADA REPORTS (2004), o xilitol
possui conteudo caldrico estimados de 2,4 kcal/g e como ndo é absorvido
completamente pelo intestino € menos disponivel para o metabolismo . Quando
consumido em forma sélida ou cristalina, produz uma sensacao de frescor devido
a seu calor de solucao negativo (-34,8 cal/g). Outras propriedades estdo descritas
na TABELA 1 segundo dados apresentados por AMINOFF et al. (1978),

HYVONEN et al. (1982), BISWAS, VASHISHTHA (1998) e ULLMANNS (1999).



TABELA 1. Propriedades fisico-quimicas do xilitol.

Propriedades

Massa molar 152,15

Aparéncia Cristal branco

Odor Inodoro

Sabor Doce

Ponto de ebulicdo (°C) 216

Ponto de fuséo (°C) 92-95

Solubilidade (30 °C) 2?);fo8ge/s:£?e?§gleur§3ra € menos soluvel que a
sacarose, maiores temperaturas € mas soluvel.
1,2 g/100g de solugéo 96 % etanol
6,0 g/100g de solucdo 96 % metanol

pH em agua 5-7

Calor de solucéao (cal/g) -34,8

Calor de cristalizacao 45,3
(cal/g)

Viscosidade (cP) 1 (% sol.) = 0,497 e %7920l 10.60 % solucdo

w(T)=32,27 T 4% T =20-80 °C
indice de refracdo (25 °C) IR = 0,0165 %sol. + 1,3295 10 — 50 % solucéao
Estabilidade Alta estabilidade microbiologica
Densidade (g/cm®) (20°C) P = 0,068 %sol. + 0,95 10 — 60 % solucao

Tem umidade critica relativa alta, o xilitol € mais
higroscopico que a sacarose mas menos que O
sorbitol.

Higroscopicidade

Atividade ética [a]*’p N&o produz rotacéo do plano de luz polarizado

O xilitol, devido a sua baixa velocidade de absor¢do no intestino, apresenta
propriedades laxantes e, se consumido em grandes quantidades, pode causar
diarréia osmaética (EMODI, 1978; CURTAYRES, 1980; GRENBY, COLLEY, 1983;
DUFFY, ANDERSON, 1998; MAKINEN, 2000). Este efeito varia entre individuos e
com a forma em que o xilitol € consumido, sendo comparado ao sorbitol e a

outros carboidratos de baixa absorcao. O nivel de tolerancia é de 20 a 30 g/dose
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ou 50 g/dia, podendo ser aumentado se for ingerido em varias refeicées diarias
(AMINOFF et al., 1978; EMODI, 1978; SANROMAN et al, 1991; MAKINEN,
2000).

O xilitol € metabolisado independentemente da insulina, além de nao causar
flutuagdes subitas nos niveis de glicose no sangue. E ndo cariogénico, pois ndo é
metabolisado por microrganismos presentes na flora bucal, como por exemplo,
Streptococcus mutans. Além disso, também ¢é capaz de inibir o desenvolvimento
de caries ja existentes (cariostatico), reduzir a gengivite e controlar a halitose
(EMODI, 1978; MAKINEN, 1979; AGUIRRE-ZERO et al., 1993; NOTHENBERG,
1994; BISWAS, VASSHISHTHA, 1998; MAKINEN, 2000; IWATA et al., 2003).
Segundo UHARI et al. (1996, 1998), o xilitol, como inibe o crescimento de
streptococci alfa hemolitica incluindo Streptococci mutans, quando é consumido
em forma de goma de mascar ajuda também na prevencao de otites média
aguda. Por outro lado, segundo MAKINEN (1979), o consumo deste poliol esta
associado a um ligeiro incremento nos niveis de atividade das glicosidases
salivares, enzimas que produzem uma pelicula fina que protege o esmalte dos
dentes. Além disto, pode ser também empregado como substituto do agucar na
dieta de pacientes portadores de diabetes mellitus, bem como ser utilizado por
pessoas com doencas biliares e renais. Este poliol € usado como componente
nas transfusdes de sangue para evitar choques apos cirurgias. Como nao reage
com aminoacidos, pode ser utilizado na alimentacdo parenteral (FUNK, 1975;
MAKINEN, 2000). Segundo BISWAS, VASSHISHTHA (1998), este poliol tem sido
usado como tdpico no tratamento do aumento da pressao intra-ocular, e quando
preparado em complexos com calcio numa relagdo molar xilitol:célcio de 1:5 o

xilitol pode incrementar a absorcao/retencdo intestinal de calcio. Estas
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propriedades o tornam um produto de grande valor para as industrias alimenticia,
farmacéutica e odontoldgica, podendo ser utilizado em programas de prevencao
de caries.

O xilitol, em combinacdao com glicéis, é utilizado no campo da traumatologia
para preparar poliésteres ramificados, como por exemplo, o hidroxipropil-xilitol,
cujas propriedades mecanicas e termofisicas sao semelhantes as das espumas
de poliuretano, usadas para a imobilizagdo de lesbes traumatoldgicas
(SANROMAN et al., 1991). Além disto, BISWAS, VASSHISHTHA (1998) referem-
se ao uso de xilitol em preparagdo de cosméticos pois ajudam a restaurar o

balango da flora da pele inibindo o crescimento de gérmens patogénicos.

2.3. Métodos de Obtencao do Xilitol

O xilitol pode ser obtido pela extracado sdlido-liquido de frutas e vegetais, e a
partir da D-xilose obtida por hidrélise de materiais lignocelulésicos (MELAJA e
HAMALAINEN, 1977; PARAJO et al., 1999). No segundo caso pode-se empregar
dois métodos: sintese quimica, através da hidrogenacado catalitica ou reducao
eletrolitica, e biosintese, empregando-se leveduras ou bactérias fermentadoras de
pentoses e/ou enzimas como catalisadores do processo de reducdao (OJAMO et
al., 1988; HEIKKILA et al., 1990; HEIKKILA et al., 1991; HEIKKILA et al., 1992;

MANALO et al., 1992; PARAJO et al., 1998a; MIKKOLA, 1999).
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2.3.1. Obtencao de xilitol por via quimica

O xilitol & atualmente preparado quimicamente através da hidrogenacao
catalitica da xilose, obtida por hidrélise acida de materiais lignocelulosicos (JAFFE
et al.,, 1974; MIKKOLA, 1999). Este processo envolve a etapa de obtencdo da
xilose, que pode ser feita através da hidrolise acida do material lignoceluldsico
rico em xilana. Posteriormente, realiza-se a purificacdo do hidrolisado para se
obter uma solucéo de xilose pura, condicao essencial para o sucesso do processo
de hidrogenacao (MIKKOLA et al., 1999). Este procedimento de purificagdo inclui
operacbes com resinas de troca ibnica, descoloracdo e fracionamento
cromatografico. A etapa seguinte compreende a hidrogenacéao catalitica da xilose
purificada na presenca do catalisador niquel-Raney (MIKKOLA et al., 1999).
Segundo estes autores, esta reacdo € realizada industrialmente em processos
isobaricos ou isotérmicos em reatores trifasicos funcionando em batelada. Este
processo € em principio, uma reacgao direta de xilose a xilitol, mas € complicado
pela formagdo de pequenas quantidades de subprodutos produzidos em
dependéncia do pH do meio de reacdo e da temperatura. Na FIGURA 2
apresenta-se o possivel esquema de reacao onde a xilose pode ser isomerizada a
xilulose sendo posteriormente reduzida a arabinitol ou xilitol; o &cido xilénico pode
ser formando pela reacdo de Cannizaro catalisada por alcalis e o furfural também
pode ser produzido devido as altas temperaturas e concentracdes de alcalis.
Como a solubilidade do hidrogénio na fase liquida é muito baixa, o processo
requer altas temperaturas (80-140 °C) e pressdes elevadas (40-70 atm) (WISNIAK
et al., 1974; MIKKOLA et al., 1999). Segundo MIKKOLA et al. (1999), apés varios
ciclos de hidrogenacdo pode-se observar envenenamento e desativacao do

catalisador devido ao colapso da estrutura dos poros, lixiviagdo dos promotores
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(molibidénio e alumina) e acumulagdo de materiais organicos sobre a superficie
do catalisador. Em seguida, o material hidrogenado é separado mediante filtracao
mecanica e separacao cromatografica e, posteriormente, é realizada a

cristalizacao do xilitol obtido (MELAJA, HAMALAINEN, 1977).

Acido xilénico

o) CHzOH COOH
OH
OH cat m‘ HG
OH
. 3H
Furfural S s > Xilitol OH CH20 CHzo
i
i
! H cat CH20OH
[}
\ \
Produtos da X|Iulose—> Arabinitol 6
polimerizacéo
CHzO CHgO

FIGURA 2. Esquema de equilibrio dos acucares, segundo MIKKOLA et al (1999).
Da esquerda para direita, e de cima para baixo: xilose, xilitol, acido
xilénico, xilulose, arabinitol, e furfural.

A FIGURA 3 apresenta as possiveis tecnologias para a producao de xilitol,

segundo PARAJO et al., (1998a).

2.3.2. Obtencao de xilitol por via microbioldgica

A via microbiol6gica de obtencao de xilitol se apresenta como alternativa a via
quimica pois o processo microbiolégico opera em condigdes mais brandas de
pressao e temperatura, e seu emprego poderia reduzir os altos niveis de poluicao
ambiental e os gastos relacionados com tratamento de residuos produzidos pela

via quimica (MOLWITZ et al., 1996, WINKEHAULSEN, KUZMANOVA, 1998).
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FIGURA 3. Possiveis tecnologias para a producao de xilitol, segundo PARAJO et
al. (1998a).

Existem bactérias, leveduras e fungos capazes de assimilar e fermentar a
xilose, produzindo xilitol, etanol e outros compostos (WINKEHAULSEN,
KUZMANOVA, 1998; SAHA, 2003). Dentre estes microrganismos, destacam-se
as leveduras, especialmente as do genéro Candida (BARBOSA et al., 1988). De
acordo com estes autores, Candida guilliermondii mostrou-se como uma espécie
promissora para produzir xilitol, tanto em meio sintético (SILVA et al., 1996;
MARTINEZ et al., 2002) quanto em hidrolisado de materiais lignocelulésicos

(ROBERTO et al. 1996; FELIPE et al., 1996a; MARTINEZ et al., 2002a).
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A bioconversao xilose-xilitol ocorre devido a agdo das enzimas intracelulares
xilose redutase e xilitol desidrogenase, presentes nos microrganismos
eucarioticos fermentadores de xilose, conforme demonstrado na FIGURA 4.

O primeiro passo do metabolismo de xilose é o transporte deste acucar
através da membrana celular. O fornecimento de oxigénio tem, aparentemente,
um papel importante sobre a ativagdo ou inducdo do sistema de transporte de
xilose (Skoog, Hahn-Héagerdal, 1990 citados por HAHN-HAGERDAL et al., 1994).
Uma vez dentro da célula, a xilose é reduzida a xilitol pela enzima xilose redutase
(EC 1.1.1.21) dependente de NADPH ou NADH. O xilitol € entdo excretado da
célula ou oxidado a xilulose pela acdo da enzima xilitol desidrogenase (EC
1.1.1.9) dependente de NAD" ou NADP. A xilulose é fosforilada a xilulose 5-
fosfato pela xilulose quinase (EC 2.7.1.17) e, desta forma, entra na via das
fosfopentoses que, em conexdo com a via glicolitica, gera as coenzimas
necessdrias para as etapas iniciais do metabolismo da xilose. Na via das
pentoses fosfato, a D-xilulose-5-fosfato € convertida em gliceraldeido 3-fosfato e
frutose 6-fosfato, através de rearranjos nao oxidativos. Estes sdo transformados
em piruvato pela via Embden Mayerhof Parnas (EMP). O piruvato € um composto
intermediario entre a via fermentativa e a via oxidativa das células. Na presenca
de oxigénio, o piruvato é oxidado através do ciclo de acido tricarboxilico (TCA) e a
cadeia respiratéria, onde ocorre a fosforilagdo oxidativa (HAHN-HAGERDAL et al.,

1994).

Membrana
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FIGURA 4. Esquema proposto para o metabolismo de xilose e glicose por
leveduras (HAHN-HAGERDAL et al., 1994)
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A bioconversdo de xilose em xilitol a partir de hidrolisados hemicelul6sicos
ricos em xilose apresenta algumas limitacées devido a presenca de compostos
derivados da degradacdo de agulcares e da lignina, os quais sdo inibidores do
metabolismo microbiano. Entre tais inibidores, que afetam negativamente a
eficiéncia do processo fermentativo, encontram-se o furfural, o hidroximetilfurfural,
aldeidos e acidos fendlicos dentre outros o acido acético. Sao também compostos
inibidores os ions metalicos: ferro, niquel, cobre e cromo, assim como alguns
minerais, provenientes dos materiais lignocelulésicos ou da corrosdo dos
equipamentos de hidrolise (JAFFE et al, 1974; LEE, McKASKEY, 19883;
HEIKKIKILA et al., 1992; PARAJO et al., 1997; MUSSATTO, ROBERTO, 2004;
PURWADI et al., 2004).

O efeito desses compostos sobre a formacéo de xilitol por leveduras esta
relacionado a sua concentracdo no meio e aos parametros fermentativos
associados a producao de xilitol, principalmente o pH e a aeragdo. Segundo
PALMQVIST, HANH-HAGERDAL (2000), o mecanismo de inibicdo do
crescimento celular dos compostos fendlicos ndo é conhecido claramente. A fim
de minimizar o problema de toxicidade dos hidrolisados sobre a fermentacéo,
varios métodos tém sido utilizados para o tratamento dos hidrolisados, como por
exemplo, a adsorcao com resinas de troca ibnica (MADDOX, MURRAY, 1983; van
ZYL et al., 1991; GONG et al., 1993; DOMINGUEZ et al., 1997; NAPOLES et al.,
1998; AROCHE, 2000; DELER et al., 2000, CANILHA et al., 2004), a precipitacao
por alteracdo do pH com &cidos e bases (ROBERTO et al., 1991; HEIKKILA et al.,
1992; ALVES et al., 1998, 1999; MARTINEZ et al., 2001; MARTINEZ et al., 2002;
MUSSATO, 2002), adaptacdo de microrganismos (SILVA, ROBERTO, 2001,

SENE et al.,, 2001), a adsor¢cdo com carvao ativo (GONG et al., 1993; WANG et
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al., 1997; ALVES, 1997; LEE et al, 1999; MUSSATTO, ROBERTO, 2001;
MARTON et al., 2000, 2002) ou a combinacao desses tratamentos (CONVERTI et
al., 1999; LARSON et al., 1999).

A toxicidade do acido acético e do furfural para a levedura Candida
guilliermondii, durante a conversdo de xilose em xilitol, foi constatada quando
estes estavam presentes em concentracées maiores que 4,5 g/L de acido acético
(FELIPE et al., 1995, FELIPE et al., 1996, FELIPE et al., 1997) e que 1,0 g/L de
furfural (OJAMO et al, 1988). O acido acético, um potente inibidor do
metabolismo da xilose por leveduras (JEFFRIES, 1985; van ZYL et al., 1988;
FERRARI et al., 1992; FELIPE et al., 1997), tem seu efeito relacionado com a
concentracdo da forma néo dissociada e, portanto, dependente do pH do meio de
fermentacdo. No pH étimo para a fermentacao por leveduras (pH 4,0-5,0), esse
acido, que se encontra sob a forma nao dissociada, difunde livremente para o
interior da célula (citoplasma), onde se dissocia, causando um decréscimo no pH
intracelular (NODA et. al., 1982; HERRERO et. al, 1985). Como resultado, o
gradiente de prétons na membrana citoplasmatica ndo pode ser mantido, a
producdo de energia € desacoplada e o transporte de varios nutrientes é
prejudicado (KO et. al, 1975; HERRERO et. al., 1985). Em outros estudos,
realizados por SILVA (1994), verificou-se que em pH 4,0 a conversao xilose-xilitol,
em meio sintético na auséncia de acido acético, ocorre com uma eficiéncia de
76,3%. Entretanto, FELIPE (1994) observou que nenhuma bioconversao ocorre
quando a levedura C. guilliermondii cresce em hidrolisado hemicelulésico de
bagagco de cana-de-aglcar contendo acido acético em concentragées maiores

que 5 g/L, em pH inferior a 4,5.
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O furfural € outro composto que pode inibir a utilizacdo de agucares presentes
nos hidrolisados hemicelulésicos pelos microrganismos. Esse composto é
formado pela degradacdo da xilose durante o processo de hidrélise, e sua
formacdo depende da concentracdo de acido e da temperatura de reacéo.
Segundo PARAJO et al. (1997a), o furfural pode ser inibitério para o crescimento
da levedura Debaryomyces hansenii Y-7426, cultivada em hidrolisado de madeira,
em concentragbes entre 1,3 e 3,2 g/L. No entanto, concentragdes menores que
2 g/L foram relatadas como tendo efeito prejudicial minimo sobre a fermentacao.
A enzima élcool desidrogenase (EC 1.1.1.1) é responsavel pela reducdo do
furfural a alcool furfurilico. Estes compostos inibem a atividade respiratoria pois
tém efeito sobre a sintese de citocromos e sobre a velocidade de crescimento das
células, respectivamente. De acordo com SILVA et al. (1997), concentracdes de
furfural de até 0,5g/L nao influenciam o desenvolvimento da levedura C.
guilliermondii em meio complexo. Concentracdes de furfural entre 0,2 e 1 g/L
favoreceram a conversao de xilose em xilitol por C. guilliermondii (Farmos-
Yhtyma, 1988, citado por PREZIOSI-BELLOQY et al., 1997).

CONVERTI et al. (2000), evidenciaram o potencial inibitério do furfural sobre a
bioconversao de xilose em xilitol por C. guilliermondii cultivada em meio sintético.
Segundo estes autores a presenca de 0,62 g/L de furfural foi suficiente para
reduzir consideravelmente a produtividade em xilitol.

O hidroximetilfurfural, por ser muito reativo, esta usualmente presente em
hidrolisados hemicelulésicos em baixas concentracées. CHUNG, LEE (1985)
relataram que uma concentracdo de hidroximetilfurfural de 0,11 % e seu efeito
interativo com o furfural (0,08 %) e com outras toxinas, podem, além de inibir o

crescimento celular, causar a morte das células. Segundo FELIPE et al. (1996a),
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o efeito inibitério desses compostos € mais acentuado quando se empregam
baixos niveis de indculo (2,4x10° cel/mL) durante a fermentacgdo de hidrolisado
hemicelulésico de eucalipto por C. guilliermondii. Nessa condicdo de indéculo,
observou-se uma diminuigdo de 46 % da viabilidade celular, sendo que houve um
incremento de 25 % na quantidade de células quando se empregou maior nivel de
indculo (1,2x10%cel/mL). Por outro lado, estudos realizados por PREZIOSI-
BELLOY et al. (1997), mostraram que concentragbes de 1,5¢g/L de
hidroximetilfurfural tiveram um efeito ligeiramente estimulante sobre a produgéo
de xilitol em meio sintético, pela levedura Candida parapsilosis.

O conhecimento do efeito do pH sobre a produgcédo de xilitol a partir de
hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar é importante pois,
dependendo do pH de fermentacéo, o efeito toxico do acido acético é acentuado
ou a solubilidade de alguns nutrientes no meio pode ser afetada, tornando
impossivel a sua assimilagdo (NODA et al., 1982; SANCHEZ et al., 1997; FELIPE
et al., 1997). Em geral, a levedura cresce melhor em meio acido, em valores de
pH entre 3,5 e 3,8, sendo que os limites de tolerancia para varias espécies variam
entre 2,5 e 8,0 (SILVA et al, 1997a). Estudos realizados por FELIPE (1994)
demostraram que o pH inicial para a producao de xilitol por C. guilliermondii esta
na faixa de 5,5 a 6,5. Em outros estudos realizados com essa mesma cepa
verificou-se que em fermentacdes de hidrolisado de bagaco de cana-de-acucar
para producao de xilitol, o pH aumentou constantemente, atingindo valores finais
da ordem de pH 8,0 (PFEIFER et al., 1996). Isto sugere que o microrganismo usa
o acido acético como fonte de carbono, o que refor¢ca os resultados obtidos por
FELIPE et al. (1995) e MARTINEZ et al. (1999). Estudos realizados por FELIPE et

al. (1997), com C. guilliermondii crescendo em hidrolisado hemicelulosico de
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bagac¢o de cana-de-agucar, constataram que em pH de fermentacao inferior a 4,5,
o consumo de glicose, xilose e arabinose, assim como a producao de xilitol e o
crescimento celular, foram inibidos. Entretanto, em pH superior a 55 o
microrganismo produziu xilitol com rendimento e produtividade iguais a 0,75 g/g e
0,57 g/L.h, respectivamente.

A aeracao é o principal fator que influencia a producao de xilitol por leveduras
(MOLWITZ et al., 1996; SILVA et al., 1996). O oxigénio fornecido através da
aeracao ¢€ utilizado na respiragdo, transporte de aculcar, regeneragdo de
coenzimas, produgédo de ATP durante a fosforilagdo oxidativa e no incremento da
massa celular. Pequenas alteragbes na disponibilidade de oxigénio ocasionam
mudangas no metabolismo da levedura e consequentemente alteram a excregéao
de xilitol. Segundo JEFFRIES (1983), essa influéncia parece estar relacionada
com a regeneracao dos cofatores essenciais para a atividade das enzimas xilose
redutase e xilitol desidrogenase e, também, com a producdo de ATP durante a
fosforilagao oxidativa.

Em condicbes aerdbias ocorre a maior producao de massa celular, enquanto
que em condi¢bes limitadas de oxigénio, uma grande parte da xilose € convertida
em xilitol (LIGHTELM et. al, 1988; GROOTJEN et. al., 1991; WINKELHAUSEN,
KUZMANOVA, 1998). A dependéncia do comportamento fermentativo das
leveduras em relacdo a disponibilidade de oxigénio pode ser devido ao fato de
que sob condigdes anaerdbias, ou em taxas de transferéncia de oxigénio muito
baixas, o sistema de transporte de elétrons é incapaz de oxidar completamente o
NADH intracelular, ocasionando um aumento de sua concentragdo. Esse aumento
provoca uma alteracdo das concentracbes de NADH e NAD®, permitindo a

excregao de xilitol. O aumento da taxa de transferéncia de oxigénio favorece a
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fermentacdo de xilose. Esse fato pode ser devido ao papel do oxigénio como
aceptor final de elétrons, que alivia a despropor¢cao dos dois passos iniciais do
metabolismo anaerdbio de xilose. Esta hipétese estd sustentada pela relacao
inversa entre o grau de aeracao e a producao de xilitol observada em algumas
leveduras. Por outro lado, quando o oxigénio é fornecido em excesso, ocorre um
desvio no fluxo de piruvato, resultando em uma alta producdo de massa celular
(Laplace et al., 1991, citado por WINKELHAUSEN e KUZMANOVA, 1998,
PARAJO et al., 1998a).

Altos rendimentos em xilitol sdo observados sob condi¢des de aeragédo e
agitacéo apropriadas (SILVA et al., 1997). Estudos realizados por SILVA et al.
(1996) relatam que a produtividade volumétrica em xilitol por C. guilliermondii foi
favorecida em 288 %, pelo aumento da agitagdo de 200 (k.a5,3h™") para
300 rpm (kLa 10,6 h™'). Entretanto, o aumento para 400 rpm (k.a 41 h™) provocou
um incremento de 22 % no consumo de xilose e uma diminuicdo de 71 % na
produtividade volumétrica em xilitol. SILVA et al. (1997), em fermentacdo de
hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana de acUcar pela levedura C.
guilliermondii, obtiveram maiores valores de produtividade volumétrica (0,87 g/L.h)
e conversdo de xilose em «xilitol (0,67 g/g), com coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio igual a 27 h™' e agitacdo de 400 rpm. AGUIAR Jr. et al.
(2002), em estudos da fermentacao de D-xilose por C. guilliermondii, reportaram
maiores valores de produtividade volumétrica em xilitol (1,52 g/L.h) com maior
aeracdo (100 h') e maior concentracéo inicial celular (4 g/L). MARTINEZ et al.
(2003), durante a fermentagao continua de hidrolisado hemicelulésico de bagaco
de cana-de-acgucar, reportaram que a produtividade volumétrica em xilitol ndo foi

influenciada significativamente pelo nivel de aeracdo (10 e 30 h™"). SANTOS et al.
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(2005), em estudos da producdo de xilitol por células imobilizadas de C.
guilliermondii em reator de leito fluidizado reportaram que, maiores niveis de
aeracdo (0,093 h™') e de concentragdo (125 g/L) proporcionaram menores valores
de rendimento (0,21 g/g) e de produtividade volumétrica em xilitol (0,18 g/L.h). Por
outro lado, foi obtida uma maior concentragcéao celular (23,9 g/L) o qual indica que
o metabolismo celular foi dirigido preferencialmente para a producédo de biomassa
celular.

O grau de inibicdo do metabolismo da xilose pelo &acido acético esta
principalmente relacionado com a concentragédo do &cido e a disponibilidade de
oxigénio (du PREEZ et al, 1991; FELIPE et al, 1996). A aeragdo afeta
significativamente a assimilagdo de acido acético pelas leveduras. van ZYL et al.
(1991), observaram um efeito favoravel da aeragdo sobre o consumo de acido
acético e xilose pela levedura Pichia stipitis, com diminuicdo de 56 % da
produtividade volumétrica em etanol, de 17 % da velocidade especifica de
crescimento e de 33 % do fator de conversao de xilose em xilitol, sob condi¢des
limitadas de oxigénio. Em condi¢cdes anaerdbias de cultivo ndo foi verificado
consumo de acido acético e o crescimento celular foi minimo (140 unidades
KLETT). Verificou-se também uma diminuicdo de 38 % da produtividade
volumétrica. Entretanto, o fator de conversao de xilose em etanol (0,47 g/g) nao
foi afetado pela presenca de acido acético.

Resultados encontrados por FELIPE et al. (1996) demonstraram que, em
hidrolisado hemicelulésico de bagago de cana-de-agucar, a melhor produtividade
em xilitol (0,65 g/L.h) ocorre a 0,6 vvm (volume de ar por volume de meio por
minuto), condicdo em que as células adaptaram-se bem na presenca de

concentragdes de acido acético em torno de 4,5 g/L. Segundo SILVA (1994) em
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condigbes de aeracdo de 20 mL de ar/min, em meio contendo 1,0 g/L de &cido
acético, a producao de xilitol foi reduzida em 4,36 %. A fermentagao de xilose por
Pichia stipitis foi também inibida pelo acido acético (van ZYL et al., 1991).
Segundo estes autores, em concentragdes de acido acético na faixa de 0,8 a
13 g/L, pH 5,1 e 6,5 respectivamente, em condicdes anaerdbias, observou-se

uma reducao de 50 % na produtividade de xilitol.

2.4. Purificacao de hidrolisado hemicelulésico com resinas de troca idnica

A via biotecnologica de obtencdo de xilitol apresenta limitacdes quanto a
eficiéncia e produtividade do processo fermentativo usando hidrolisado
hemiceluldsico como substrato devido a presenca de compostos inibidores do
metabolismo microbiano. Esses incluem produtos da degradagédo de agucares
glicose e xilose (furfural e hidroximetilfurfural), produtos da degradagéo da lignina
(acidos vanilico, siringico, p.coumarico, ferulico e vanilina), produto de radicais
acetila presentes em algumas hemiceluloses (acido acético) e metais pesados
provenientes do equipamento da hidrélise (cobre, cromo, ferro, niquel) também
sdo encontrados no hidrolisado. O modo de acdo desses inibidores no
desempenho das leveduras tem sido estudado, o qual depende principalmente da
concentracdo desses inibidores no hidrolisado que por sua vez depende da
origem da matéria-prima e das condicdes da hidrélise (PARAJO et al., 1998b;
PALMQVIST, HAGERDAL, 2000; DUES et al., 2005).

Entre os métodos mais estudados para minimizar a concentracdo desses
inibidores no hidrolisado hemicelulésico encontra-se o método de alteragdo do pH
o qual causa a remogao parcial de acidos (acético e taninos), compostos

fendlicos, precipitacdo de ions metdlicos pesados e conversdo de furfural em
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acido furfurilico (ROBERTO et al., 1994; ALVES et al., 1999; NILVEBRANT et al.,
2003; PURWADI et al., 2004; MUSATTO et al., 2004); mas os agucares podem
ser parcialmente degradados (PARAJO et al., 1998). Mediante a concentracdo a
vacuo, se remove principalmente compostos inibidores volateis como acido
acético e furfural (PARAJO et al., 1998; MARTINEZ, 1999; RODRIGUES et al.,
2001). Por outro lado, mediante o processo de adsor¢cao com carvao ativo se
remove principalmente compostos fendlicos, furanicos e baixa remogéo de acido
acético, observando-se melhoras na bioconversdo de xilose em xilitol quando
comparados com os tratamentos anteriormente mencionados (MARTON, 2002;
DIZ et al., 2002; MUSSATTO et al., 2004).

O tratamento do hidrolisado com resinas de troca ibnica € um dos mais
eficientes métodos de remocao de inibidores do metabolismo microbiano.
Removendo eficientemente os inibidores acido acético, compostos fendlicos,
furanicos e metais pesados, propicia-se aumentos no rendimento e a
produtividade do processo fermentativo (NAPOLES et al., 1998).

Segundo DE DANDEL, ANDEN, 1989 e MOMMAERTS, no processo de troca
ibnica, os ions de uma determinada carga (anions ou cations) presentes numa
solucdo séo adsorvidos sob um material sélido ou trocador ibnico sendo trocados
por quantidades equivalentes de outros ions da mesma carga cedida pelo sélido.
Segundo esses autores, um trocador de ions consiste em uma matriz polimérica
insoluvel na qual séo fixados covalentemente grupos de carga (ions fixos, grupo
funcional ou ionogénico). Os grupos de carga estdo associados a ions moveis ou
contra-ion, que podem ser trocados com outros ions de mesma carga (co-ions)

sem alterar a matriz (FIGURA 5).
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Uma reacgéo de troca ibnica pode ser definida como uma troca reversivel de
ions entre uma fase sélida (matriz) e uma fase liquida (solugdo problema). Os
trocadores carregados positivamente tém contra ions carregados negativamente
(anions) disponiveis para serem trocados, e sdo denominados trocadores
anionicos. Por sua vez, os trocadores carregados negativamente tém contra ions
positivos (cations) e sdo denominados de trocadores catidnicos.

A matriz pode ser constituida por compostos inorgénicos, polissacarideos ou
resinas sintéticas. A natureza da matriz determina suas propriedades fisicas e em
certo grau sua capacidade de troca (HARLAND, 1994).

De acordo com o processo de fabricagéo, as resinas podem ser classificadas
em estirénicas (copolimerizagdo de monémeros divinilbenzeno e de estireno) ou
acrilicas (copolimerizagdo de monémeros de divinilbenzeno e de acido acrilico ou
de acido substituido). De acordo com seus grupos funcionais podem ser
classificadas em catiénicas acido fraco (COQ’), catibnicas acido forte (SOs),
anioénicas base forte Tipo | [CH2- N(CH3)3'] e Tipo Il [CH2- N(CH3)2 (C2H4OH)'] e

anidnicas base fraca [CH2- N(CHs)2] e [CH2- NH(CHs)] (HARLAND, 1994).
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FIGURA 5. Modelo plano de uma resina de troca idnica catiénica.

As resinas de troca ibnica sdo estruturas macromoleculares com uma base
que contém esqueleto tridimensional ao qual se fixam os grupos ativos. As
resinas sao insollveis em agua e nos solventes organicos e inorganicos mais
comuns. A troca ibnica se produz de maneira estequiométrica, para alcancgar o
equilibrio cada mV de ions tomados da solucdo problema pela resina é
substituido por outro ion que a resina entrega a solucdo. As resinas possuem
diferentes capacidades de extrair os diferentes ions, esta capacidade aumenta
com a valencia, 0 numero atémico e o grau de dissociagao do ion trocado.

Segundo HARLAND (1994), as caracteristicas mais importantes de um
trocador ideal sdo: estrutura hidrofilica de forma regular e reprodutivel,
capacidade efetiva e controlada de troca ibnica, reversibilidade e rapida

velocidade de troca, estabilidade quimica, estabilidade fisica em termos de
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resisténcia mecanica e resisténcia a friccdo, estabilidade térmica e tamanho da
particula constante.

A capacidade de troca ibnica de uma resina € possivelmente a caracteristica
mais importante de um trocador. E a medida quantitativa da sua habilidade de
reter contra ions e pode ser expressa como capacidade total ou capacidade
disponivel.

A capacidade total € a quantidade de grupos carregados e potencialmente
carregados por grama de resina e a disponibilidade € a capacidade sob condigbes
experimentais especificas, que depende da acessibilidade dos grupos funcionais,
concentracdo e forga ibnica do eluente, da natureza do contra ion e da
seletividade do grupo funcional frente a eles. O pH e a temperatura do eluente

também sado importantes, especialmente para os trocadores acido e base fracos.

A seletividade das resinas depende de fatores como a valéncia e o tamanho
do ion trocado, a forma ibnica da resina, a forga ibnica total da solucdo, o
entrecruzamento das resinas, o tipo do grupo funcional e a natureza dos ions nao
trocados. A TABELA 2 apresenta a seletividade para cada um dos tipos de

resinas (De DANDEL e ANDEN, 1989; HARLAND, 1994).

TABELA 2. Ordem de afinidade de diferentes resinas por ions em solugdes

diluidas
Resina Seletividade
g;g‘;’;'cas fracamente . _ o2+ pp?sNi2*>Co?*>Fe®*>Ca?*sMg?*>Na*>K'>Cs"
Cati6nicas fortes Ca®" >Mg?* >K* >Na* >H*
Anionicas fracamente . o 2 190, 5 '>NOs >Br>Cl > HCO5>HSIO5
basicas
Anibnicas fortemente
AN
T?;(')CFS S0.2>HSO,>I'>NOs>Br>Cl'> HCOs> HSIOs>F>OH"

Tipo Il S0.Z>HS0, >I'>NOg >Br'>Cl'> HCO3>OH >HSiOg >F"
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O tratamento com resinas de troca ibnica € a base de um grande numero de
processos quimicos os quais podem ser divididos em trés categorias principais
compreendendo substituicdo, separacdo e remocao de ions. Essa técnica pode
ser utilizada para a remocao de impurezas acidas presentes no hidrolisado
hemiceluldsico, principalmente os &acidos minerais usados na hidrélise. Pela
utilizagao de resinas de troca anidnica do tipo base fraca, os anions CI', SO4%, sdo
removidos e trocados pelos ions OH’, observando-se a neutralizagdo da solugao.
Além disto, sdo removidos alguns compostos corantes, silicatos, taninos, acidos
organicos e cinzas. As resinas catibnicas removem impurezas nitrogenadas
complexas, cinzas e corantes (PARAJO. et al., 1998; NAPOLES et al., 1998). A
remocao de cinzas, cor e de proteinas mediante a desmineralizacdo dos xaropes
aumenta a estabilidade da cor do xarope sem a necessidade de adicdo de didxido
de enxofre, o qual poderia ocasionar reacdes alérgicas aos humanos durante o
consumo do produto final (PUROLITE). As cinzas podem estar formadas pelos
ions sodio, calcio, magnésio, cloretos e sulfatos (HONING, 1969).

O tratamento de neutralizacdo e purificacdo de hidrolisados hemicelulésicos
com resinas de troca idnica remove eficientemente ndo s6 a cor, mas também
compostos fendlicos, &cidos orgéanicos e inorganicos, compostos furanicos e
metais, que sao inibidores do processo fermentativo. A purificacdo de hidrolisados
com resinas de troca ibnica ndo apresenta o problema relacionado com a perda
de xilose constatada no tratamento dos hidrolisados com acidos, bases e carvao
ativo, sendo assim um método promissor para o tratamento destes hidrolisados
(NAPOLES et al., 1998).

A purificagdo de hidrolisados por esta via possui vantagens tais como tempo

de vida mais prolongado das resinas, menor espago € uso de regenerantes mais
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baratos. Entretanto, o uso de carvéao ativo requer regeneragédo térmica para sua
reutilizacdo o qual é limitado e ocasiona prejuizos ao meio ambiente (PUROLITE,
19982).

Em geral, os compostos inibidores também proporcionam a formacao de cor
ao sistema. Os fendis, metais e o hidroximetilfurfural atuam como agentes
produtores de cor ao polimerizar fragmentos de acgucares e compostos organicos
ndo-agucarados tais como os aminoacidos presentes nos licores. De modo geral,
a cor e seus promotores se caracterizam por serem compostos aromaticos,
anions alifaticos, compostos altamente hidratados, e os de alto peso molecular
(DIAZ, 1989).

NAPOLES, LOPEZ-PLANES (1987), detectaram polifendis, taninos e
antocianinas, alguns dos quais, se ndo sao coloridos, sdo susceptiveis de
produzir compostos coloridos com outros cations e anions presentes nos licores
identificados grupos funcionais fendlicos, carboxilicos, aminos e outros cores
primarios.

A troca ibnica é aplicada em diferentes processos industriais como na
industria nuclear para a producdo de agua ultrapura; purificacdo de solventes e
remocao de ions metdlicos; no tratamento de 4gua para a eliminagao de nitratos,
silicatos e outros ions dissolvidos na solugdo na producdo de agua
desmineralizada (DYER et al, 1993); em processos de descoloracdo e
desmineralizacdo de xaropes acucarados de milho (MANUAL DA PUROLITE); e
na area biotecnoldgica para a purificagdo de numerosos produtos (DECHOW,
1989).

Nas industrias alimenticia e agucareira as resinas de troca ibnica sdo usadas

para descalcificar, descolorir, desmineralizar e separar os compostos por
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cromatografia. Esse método € aplicado em paises como Estados Unidos, Canada,
Francga e Finlandia (GUZMAN, 1999).

A matriz da resina é insollvel e os grupos funcionais enlacados sao capazes
de trocar ions ou moléculas adsorvidas desde a solucdo e desse modo afetar a
troca de ions ou da concentragédo molecular do xarope (PUROLITE).

Em estudos comparativos realizados por NAPOLES et al. (1998) utilizando
carvao ativo e uma seérie de resinas de troca idnica cati6nica e aniénica para o
tratamento de hidrolisado hemicelulésico de cana-de-agUcar contendo 58 g/L de
xilose e neutralizado com 6xido de célcio, obteve-se uma redug¢ao dos inibidores
acido acético e fendis de 15,2 % e 54,7 % usando carvao ativo e de 92,5 % e
98,9 % usando resinas de troca ibnica, respectivamente. O uso de resinas
também aumentou a conversao de xilose em xilitol em 36,5 %; a produtividade em
85,6 % e o rendimento em 36,5 % quando comparado ao carvao ativo.

Segundo NILVERBRANT et al. (2001), um dos métodos mas eficientes para a
remogao de compostos inibitérios é o tratamento de hidrolisados hemicelulésicos
com resinas de troca ibnica. A maior produtividade volumétrica em etanol
(1,71 g/L.h) foi obtida quando o hidrolisado hemicelulésico de abeto foi tratado
com resina anidénica AG 1-XB e pH 10,0. Uma diminui¢cdo do pH até 5,5 provocou
uma diminuicdo da produtividade para 0,49 g/L.h durante o tratamento com a
resina

CANILHA et al. (2004), realizaram um estudo comparativo do efeito da
detoxificacdo de hidrolisado hemicelulésico de madeira de eucalipto com carvao
ativo combinado com ajuste de pH e com resinas de troca i6nica (MN-150, A-860
e resinas catibnicas e anidnicas Applexion) no processo de producéo de xilitol por

C. guilliermondii. Os melhores resultados de rendimento e produtividade
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volumétrica em xilitol (0,76 g/g e 0,68 g/L.h) foram obtidos quando o hidrolisado
foi tratado com resinas de troca i6nica.

Segundo CARVALHEIRO et al. (2005), o tratamento de hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de malte usados de cervejaria com resinas de troca
i6nica do tipo aniénica (Dowex-MWAI) sem ajuste prévio de pH foi o método mais
promissor para a remog¢ao de compostos inibitérios. Esse efeito foi avaliado
através da fermentacdo dos hidrolisados por Debaryomyces hansenii CCMI 941
em frascos Erlenmeyer de 1L. O hidrolisado tratado somente com resina
aniénica, quando suplementado com sais inorganicos e vitaminas, forneceu um
produto com menor rendimento em biomassa e maior produtividade em xilitol

(11 %) quando comparada com o hidrolisado n&o tratado.

2.5. Processo de cristalizacao

A cristalizacdo € uma das técnicas de purificagdo mais antigas do
conhecimento humano, empregada em muitos casos quando se deseja obter um
produto sélido o qual encontra-se dissolvido em uma solugdo. O processo de
separacao de um produto representa ao redor de 20-80 % do custo do produto, e
este fato associado a que o 70 % dos produtos comercializados para serem
usados pelas industrias de processos e farmacéutica sdo solidos, tornam
importante 0 aumento do conhecimento da ciéncia da cristalizacdo, quando a
cada dia aumentam as exigéncias de perfeicao estrutural, homogeneidade e
controle de defeitos dos cristais (WHEELWRIGHT, 1987; DERENZO, 1994;
SCHEEL, 2000; GIULIETTI et al., 2001; van ROSMALEN et al., 2003).

A predominancia da cristalizagdo como método de purificacdo é devido a que

os cristais sdo de grande pureza, a producdo de cristais uniformes facilita os
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passos seguintes da producgéo tais como filtracdo e secagem, e este processo
melhora a aparéncia do produto, aspecto importante para a aceitacdo do
consumidor (BELTER et al., 1988).

A complexidade do fenbmeno de cristalizacdo consiste no surgimento € no
crescimento de particulas sélidas no meio, provocados por uma instabilidade na
solucdo. Essa instabilidade pode ser provocada por mudancas nas propriedades
fisicas da solugao tais como concentragéo e temperatura para a formacao de um
produto sélido. Assim, as particulas podem apresentar diversos tamanhos e
formas durante a cristalizagdo, exigindo um tratamento complexo dos dados
experimentais (DERENZO, 1994).

Um cristal € uma estrutura altamente organizada caracterizada por uma
formacao tridimensional ordenada em forma de grade espacial. A grade esta
formada por particulas constituintes as quais podem ser atomos, ibns ou
moléculas que se separam do seio da solucdo quando os niveis de potenciais
termodindmicos do sistema adquirem valores que assim o impdéem. Embora o
tamanho relativo das faces possa variar para 0 mesmo composto, 0os angulos
feitos por faces correspondentes de todos os cristais do mesmo composto séo
iguais (BELTER et al., 1988)

Em geral, o processo de cristalizacdo pode ser conduzido a partir de um
material fundido ou de uma solucdo (DERENZO, 1994; MULLIN, 2001; van
ROSMALEN et al., 2003). Um material fundido € um liquido perto de seu ponto de
congelamento mas em sua aplicagédo geral o termo inclui mistura de liquidos
homogéneos de duas ou mais substancias que normalmente poderiam solidificar
sob resfriamento a partir da temperatura ambiente. Por outro lado, uma solugéo é

uma mistura homogénea de duas ou mais substancias. Ambos os procedimentos
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sdo importantes industrialmente, sendo o primeiro utilizado na remocdo de
impurezas presentes em baixos teores e o segundo como processo de separacao
de componentes e também na purificacdo de produtos. Existem diferengas
importantes no que diz respeito aos parametros de processo entre os dois tipos
de cristalizagdo. Em um fundente o teor de substancia a cristalizar esta préximo
de 100 %, e o processo ocorre na temperatura de solidificacdao, enquanto na
cristalizagdo em solu¢do a substancia a cristalizar encontra-se dissolvida em uma
ou mais substancias, podendo o processo ocorrer em uma faixa de temperatura.

Os tipos de cristalizadores podem ser classificados de acordo com as
condigdes hidrodindmicas no equipamento em cristalizadores ndo agitados,
mecanicos, com classificacdo e agitados, entre estes Ultimos estdo os com
classificacdo de produto e com circulagdo interna ou externa (NYVLT et al., 2001).
Entre os tipos basicos de cristalizadores encontramos os com resfriamento direto
por ar ou por liquidos imisciveis, com resfriamento indireto ou com vacuo,
evaporacao por solvente, secadores de nebulizacdo (spray dryers), os de leito
fluidizado, com reacdo quimica, cristalizadores a partir do estado fundido e
cristalizacéo fracionada (NYVLT et al., 2001, van ROSMALEN et al., 2003).

A escolha do tipo de cristalizador a ser utilizado depende do material a ser
cristalizado e do solvente, do método de cristalizacdo, das especificagdes
requeridas do produto, em particular a distribuicdo de tamanho do cristal, e da
flexibilidade do projeto em casos onde devem ser cristalizados varios produtos em
funcdo da demanda. Outra consideracdo é se o0 processo vai ser conduzido em
modo batelada, semicontinuo ou continuo o qual esta em dependéncia da

quantidade de produto a ser produzido (van ROSMALEN et al., 2003).
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A cristalizacdo e a precipitagdo podem ser consideradas como um processo
de separacao, onde a fase sélida é criada a partir de uma fase liquida. A maior
diferenca entre cristalizacdo e precipitacdo € que mediante a primeira se
produzem particulas de tamanho e forma bem definidos. Entretanto, mediante
precipitacdo, obtém-se solidos amorfos de forma e tamanhos mal definidos
(BELTER et al., 1988)

Quando se estuda o equilibrio de fases de um sistema sdlido-liquido,
geralmente consideram-se dois estados da solucdo, a insaturada e a saturada.
Ha, no entanto, um outro estado de solugédo, a supersaturagdo, que permite a
ocorréncia da cristalizagdo, e cujas propriedades tem efeitos marcantes sobre o
processo e os parametros do produto obtido (NYVLT et al., 1985; MULLIN, 1961).
Uma solucao supersaturada € aquela que contém um teor de soluto acima do
equilibrio, nas mesmas condicdes de temperatura e concentracdo dos demais
componentes (JANCIC, GROOTSCHOLTEN, 1984; BELTER et al, 1988).
Existem varias formas de se gerar a supersaturacdo (NYVLT et al., 1985; van
ROSMALEN et al., 2003).

Uma solugdo podera atingir varios niveis de supersaturagdo a uma dada
temperatura. Ostwalt (1897) citado por MULLIN (1961) introduziu pela primeira
vez os termos labil (instavel) e metaestavel para definir o grau de supersaturacao,
eles se referem respectivamente ao ponto onde ocorrera ou ndo a geracao
espontanea de sélidos (MULLIN, 1961). A faixa de supersaturagdo compreendida
entre estes dois pontos da-se 0 nome de zona metaestavel.

A escolha do método de cristalizagcdo quando se parte de uma solugéo,
depende da inclinagdo da curva de solubilidade versus temperatura. A

supersaturacdo pode ser criada por resfriamento, evaporagdo, adicdo de anti-
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solvente ou por precipitacdo (NYVLT et al., 1985; NYVLT et al., 2001; GIULIETTI
et al, 2001; van ROSMALEN et al, 2003). Na FIGURA 6 apresentam-se
diferentes comportamentos das curvas de solubilidade (van ROSMALEN et al.,
2003). Quando temos uma curva ingreme e supersaturacao relativa (¢ = AC/c*)
menor que 0,01 o resfriamento € 0 mas indicado, proporcionando a formacéao de
cristais grandes, podendo ocorrer nucleacao secundaria. Este método € o mais
aplicado para compostos facilmente soluveis, e pode ser alcancado por
resfriamento indireto, direto ou por resfriamento a vacuo.

No caso de uma curva de solubilidade achatada com ¢ menor que 0,01 usa-
se a evaporagao, gerando cristais grandes e pode ocorrer também nucleacao
secundaria.

Quando a curva é achatada ou ingreme e ¢ menor que 1 pode-se usar a
cristalizacado por anti-solvente, ou precipitacao fisica, facilitando-se a formacgéo de
cristais de tamanho médio, podendo ocorrer nucleacao primaria ou secundaria. A
nucleagao primaria é caracterizada por mecanismos nos quais o nascimento dos
cristais ocorre na auséncia de cristais e a nucleacdo secundéria resulta da
presenca de cristais da substancia em solugdes supersaturadas.

E caso se tenha uma curva achatada ou ingreme em que ¢ >> 1 entao é
melhor utilizar cristalizacdo por precipitagdo dando lugar a cristais pequenos

ocorrendo nucleacao primaria (van ROSMALEN et al., 2003).
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FIGURA 6. Curvas tipicas de solubilidade.

A cristalizacdo é uma transicdo de fase de primeira ordem. Isto implica que
em um ponto de transicdo os cristais da fase sélida estdo em equilibrio com a
fase liquida (solucao ou fundido); uma fase liquida supersaturada ou subresfriada
pode ser criada por uma mudanga de concentracao, temperatura ou pressao; as
duas fases estdo separadas pela superficie do cristal com uma tensao interfacial
v >0 e a supersaturagdo sao necessdrias para a nucleagao primaria, causada pela
tensdo interfacial (van ROSMALEN et al., 2003). Dentro da chamada zona
metaestavel ndo ocorre nucleagcdo na fase liquida clara dentro de um periodo
razoavel de tempo. A formacdo de nucleos e seu posterior crescimento em
cristais ocorrem somente quando a supersaturagao é criada, que atua como forca
motriz para a cristalizacdo. A nucleacdo pode ser induzida por agitacdo, choque
mecanico, friccdo e pressbdes extremas. Entretanto, antes que os cristais possam
desenvolver-se, devem existir na solucdo um numero de corpos sélidos, embrides

ou nucleos que devem atuar como centros de cristalizagao (MULLIN, 1993).
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A formacao de nucleos cristalinos € um processo que decide o tamanho dos
cristais do produto e a sua pureza e propriedades fisicas. O requisito fundamental
para a operacao de cristalizacdo é o controle do nimero de cristais gerados, ou
seja, o controle da velocidade de nucleagcdo. Segundo a FIGURA 7 o aumento da
supersaturacdo AC a velocidade ou taxa de crescimento cristalino G aumenta
quase linearmente e a velocidade ou taxa de nucleagcdo Ny, primeiramente
desprezivel, cresce rapidamente a supersaturagdes maiores. Essa dependéncia
reflete-se na dependéncia do tamanho médio dos cristais Ln, de tal forma que
para supersaturagcbes maiores, 0 tamanho médio dos cristais diminui
significativamente (NYVLT et al., 2001; GIULIETTI et al., 2001).

Os mecanismos da nucleagdo podem ser classificados como nucleagao
primaria homogénea e heterogénea e nucleacao secundaria originada por cristais,
por camada intermediaria ou por contato (MULLIN, 1993; NYVLT et al., 2001; van

ROSMALEN et al., 2003).

FIGURA 7. Efeito da supersaturacdo na cristalizacdo, onde: L, é o tamanho
médio de cristais; G é a velocidade de crescimento; Ny é a taxa de
nucleacao e AC é a supersaturagao da solugéo.
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A nucleagdo primaria é caracterizada por mecanismos nos quais o
nascimento dos cristais se da na auséncia de cristais; se a solugdo é
absolutamente pura, a nucleacdo ocorre pelo mecanismo de nucleacao
homogénea. Neste caso, de acordo com a teoria classica da nucleagao,
minasculos grupos de particulas (clusters) sao formados na solucéo partindo de
unidades basicas. Quando os clusters atingem um tamanho critico L,
correspondente a solubilidade de tais particulas, as forcas atrativas no cluster
prevalecem sobre a agdo das particulas proximas presentes na solugcdo e o
nucleo permanece estavel. A velocidade de nucleagédo pode ser escrita como:

Nn = K exp(-AG* / k T) 1)

A velocidade de nucleacdo Ny é o nimero de ndcleos gerados num intervalo
de tempo unitario, numa quantidade de solugdo que contém uma quantidade
unitaria de solvente. A variacdo da energia livre de Gibbs que acompanha a
formacao de uma nova particula de tamanho L pode ser escrita pela equacao:

AG=-al®Au/v+ P L% oy )

onde Au representa a variacdo de potencial quimico que acompanha a
transferéncia de uma particula do liquido a fase sélida, v € o volume molecular, Oy
€ a energia especifica de superficie e o e B sao respectivamente, os fatores de
forma de volume e de superficie. O primeiro termo do lado direito da equacao
representa a variagdo de energia livre de Gibbs com a formacao de volume; o
segundo termo corresponde a formacao de superficie da fase sélida (SAWADA,
1998). A dependéncia da energia livre de Gibbs no tamanho do cluster passa por

um maximo que corresponde ao tamanho do nucleo critico Lerit (FIGURA 8).
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AG

FIGURA 8. Dependéncia da energia livre (AG) com o tamanho de particula (L)
(Sawada, 1998).

A nucleacdo heterogénea se produz na presenca de substancias sélidas
estranhas ao meio tais como pod, coldides e paredes do cristalizador e, se a
nucleacdo se dad numa suspensao cristalina entdo ela se denomina nucleagéao
secundaria (NYVLT et al., 2001; van ROSMALEN et al., 2003).

As cinéticas de nucleagdo primaria, crescimento cristalino e de nucleagéao
secundaria podem ser estudadas utilizando experimentos-modelo, em escala de
laboratério ou em cristalizadores de planta piloto, operando em continuo ou em
batelada. Como neles a cristalizacdo ocorre em condigdes similares as dos
cristalizadores industriais, os dados cinéticos sdo obtidos de forma mais confiavel
para sua utilizagdo em engenharia quimica, diminuindo o risco do projeto (NYVLT
et al., 2001).

Quando se utilizam os experimentos-modelo, nao se estudam as cinéticas
diretamente, mas as estimam a partir das propriedades dos produtos, sendo estas

afetadas por outros processos, entdo nao considerados. Além disso, investiga-se
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a cristalizacdo em um sistema constituido de um grande numero de particulas,
cujas propriedades individuais sdo desprezadas pelo tratamento estatistico, ndo
sendo possivel estudar o comportamento especifico, por exemplo, das faces
individuais dos cristais (NYVLT et al., 2001).

A FIGURA 9 representa uma parte do diagrama de fases de um sistema
binario solido-liquido possuindo uma dependéncia positiva da solubilidade com a
temperatura. A uma dada temperatura T, uma solugdo € supersaturada se
C(T) > Csat(T), pertencendo a zona metaestavel, regido delimitada pela curva de
solubilidade (a) e a de supersaturacdo limite (b) (ou limite do comportamento
metaestavel); estas duas curvas sdo, em geral, aproximadamente paralelas.
Segundo a FIGURA 9: um processo politérmico é efetuado por resfriamento da
solugao, representado pela rota A’-A-B do diagrama. A solucdo é resfriada desde
a condicao inicial (A’), passando pela saturacao (A), até atingir a supersaturacao
com T < T.. Neste ponto (A), a solugdo esta saturada e devera estar em equilibrio
com a fase sélida correspondente, se existente. A precipitacdo espontanea dos
solidos sé ocorre da forma efetiva quando é atingido o limite da zona metaestavel
(B).

Portanto, podem ser definidos:

- grau maximo de super-resfriamento:

AT =To—T4 (3)
sendo T, a temperatura de saturagéo da solugéo (C=C sa (T2)) € T1 a temperatura

correspondente a supersaturacgao limite.
- grau maximo de supersaturacao:
ACmax = Csat (T2) — Csat (T1) (4)
Se o trecho da curva de solubilidade em questao for aproximadamente linear,

resulta a seguinte relacao para os dois parametros da supersaturagao:
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ACmax = ATmax (dCsat / dT) (5)
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FIGURA 9. Diagrama de fases de um sistema binario sélido-liquido.

A rota A’-D-E da FIGURA 9 ilustra o processo isotérmico, através da
evaporacao do solvente a temperatura constante. Considerando a mesma
concentracdo inicial do processo politérmico, os graus maximos de
supersaturacdo e de super-resfriamento serdo diferentes dos valores obtidos no
processo politérmico (DERENZO, 1994).

Na zona metaestavel o soluto em excesso da concentragcdo de equilibrio
podera depositar-se sobre os cristais existentes, mas ndo sdo formados novos

nucleos (BELTER et al., 1988; KRISTIAN et al., 1999).
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A largura da zona metaestavel é afetada por uma série de outros fatores, dos
quais os mais importantes sdo a temperatura, pureza fisica da solucdo, a
presenca de impurezas e de aditivos solUveis, a velocidade de resfriamento,
histéria térmica da solugdo e efeitos de acdo mecanica na solugdo (NYVLT et al.,
1985; NYVLT et al., 2001). Por exemplo, uma solugdo ndo agitada possui uma
zona metaestavel mais larga que a da mesma solugdo sob agitagdo (MULLIN,
1961). Observagdo semelhante foi feita por Garside et al. (1972) citado por
LAGUERIE (1991) quando dizem que o aumento da velocidade de agitacdo, de
choques ou de irradiagdo por ultra-som sobre a solu¢do provoca um estreitamento
da largura da zona metaestavel. Segundo Nyvlt (1968) citado por LAGUERIE
(1991) a velocidade de resfriamento e, de um modo geral, o processo térmico ao
qual foi submetida a solucdo afetam a supersaturacao limite. Por outro lado, a
curva de supersaturacao é muito sensivel a presenca de contaminantes e, em
particular, as poeiras em suspensao no ar que tenham passado para a solugao
(MULLIN, 1961; Garside et al., 1972 citado por LAGUERIE, 1991; Nyvlt, 1968
citado por LAGUERIE, 1991).

Assim, segundo os efeitos discutidos anteriormente, a largura da zona
metaestavel, embora possa ser muito reprodutivel num mesmo laboratério, pode
ndo o ser quando medida por diferentes laboratérios e até por diferentes
operadores (NYVLT et al., 1985).

A nucleacdo secundaria, resulta da presenca de cristais da substancia em
solugdes supersaturadas. Uma supersaturagcdo muito elevada é necesséria para
romper a barreira energética da nucleagcdo homogénea, supersaturacao esta
jamais alcangada em cristalizadores industriais, pelo menos para substancias

soliveis. A nucleagdo heterogénea sem duvidas requer supersaturagdes
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menores, mas ainda muito elevadas para garantir crescimento cristalino regular
(DERENZO, 1994; NYVLT et al., 2001; van ROSMALEN et al., 2003). O efeito da
supersaturacdo na nucleacdo secundaria pode ser explicado como que as
microrrugosidades das sementes aumentam com a supersaturacao, aumentando
a probabilidade dos clusters se soltarem numa colisdo; o0 numero de nucleos
sobreviventes a altas supersaturagdes aumenta, pois o tamanho critico do nucleo
€ aproximadamente inversamente proporcional a supersaturagdo; a camada
adjacente torna-se mais espessa a supersaturagcdes mais elevadas e contém um
maior numero de clusters que sdo em média maiores, de forma que a
probabilidade de um cluster poder sobreviver também aumenta (NYVLT et al.,
2001).

Segundo MULLIN (1993), NYVLT et al. (2001) e van ROSMALEN et al.
(2003), o mecanismo de nucleacdo secundaria aparente, onde nucleos sao
introduzidos na solucdo, ocorre ao submergir um cristal seco na solucao
supersaturada. Na superficie desse cristal ha a presenca de microcristais,
aderidos por forcas eletrostaticas ou capilares, gerados por atrito dos cristais, ou
pela secagem do licor-mae. Apds a submersdo do cristal na solugdo eles
comegam se soltar da superficie aderida, servindo de nucleos de crescimento. A
desintegracdo de policristais pode também contribuir a formacdo de novos
nucleos cristalinos.

A nucleacao secundaria por contato, causado por atrito, baseia-se no fato que
a superficie do cristal ndo é completamente lisa e contém um numero de
imperfeicées, chamados montes e vales microscopicos, de diversos tamanhos,
que vao do nucleo critico até os visiveis a olho nii (MULLIN, 1993; NYVLT et al.,

2001; van ROSMALEN et al., 2003). Um impacto de outro corpo sélido nessa
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superficie atua numa éarea superficial muito menor do que seria no caso de uma
face lisa; tais forcas podem quebrar esses pequenos montes e 0s microcristais
poderdo agir como nucleos cristalinos.

Como dltimo, a nucleacdo secundaria na camada intermediaria, interface
cristal-solucao, pode ser subdividida nos seguintes grupos: nucleacao vegetativa
que afirma que proximo a superficie do cristal, formam-se os clusters ou blocos,
mais ou menos orientados, que podem ser facilmente removidos da camada
intermediaria para a solugao escoando pelo cristal, gerando assim novos nucleos
cristalinos. Em um outro grupo, a forgca representada pela superficie do cristal
causa mudanga na estrutura da solugdo aderida; por exemplo, a estrutura das
moléculas da agua pode mudar levando a uma diminuicdo da solubilidade do
soluto e a uma supersaturacao local maior nas vizinhancas do cristal, o que
explica o efeito da fase sélida na nucleagdo. O mecanismo do gradiente de
impureza pode ser efetivo em casos nos quais o aditivo sollvel é incorporado no
reticulo cristalino. Concentracdes relativas de tais substdncias préximas a
superficie do cristal sdo entdo menores que aquela no seio da solucédo e se o
aditivo retarda a nucleagéo, as condi¢coes préximas a superficie favoreceram o
surgimento de novos nicleos cristalinos (NYVLT et al., 2001).

Segundo NYVLT et al. (2001), a velocidade de nucleacdo secundaria é
significativamente afetada pela intensidade da agitacdo que pode ser expressa
como velocidade de rotacdo do agitador. Um aumento da intensidade de agitacao
torna mais freqlentes as interagdes mutuas entre os cristais, assim como os
contatos cristal-agitador e cristal-paredes do cristalizador. Em diversos casos,
encontrou-se uma dependéncia exponencial entre a velocidade de rotagdo do

agitador e a velocidade de nucleagao secundaria, com expoentes de 2 a 4.
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As equacbes de crescimento (G) e nucleagdo (dN/dT) secundaria que
descrevem a cinética de cristalizagdo podem ser expressas por (MULLIN, 2001;
DERENZO, 2003):

G = dL/dT = kg(C'Csat)g = (kGB/sapc)(C'Csat)g (6)

dN / dt = ky mc® AC" 7)

onde kg é a constante cinética de crescimento de cristais; g é o expoente da
cinética de crescimento cristalino; B é o fator de forma da area superficial; a € o
fator de forma do volume; p; é a densidade do cristal; m¢ concentra¢do de sélidos
kn € a constante cinética de nucleacao; AC a supersaturacao; ¢ € o expoente da
concentracdo massica de cristais na cinética de nucleacado; e n é o expoente da
nucleacdo secundaria em relacdo a concentracdo de solidos com valores de 0
para 0 mecanismos de adsor¢cdao, 1 para o mecanismo de colisdo cristal-
cristalizador e 2 para o mecanismo de colisao cristal-cristal.

Uma vez nucleados, os cristais comecam a crescer pela incorporagao do
soluto na sua estrutura. O mecanismo, em geral, leva ao crescimento das faces
do cristal em diferentes velocidades e pode sofrer, da mesma maneira que a
nucleacao, efeitos de impurezas e aditivos presentes na solugdo (DERENZO,
1994; van ROSMALEN et al., 2003).

Segundo van ROSMALEN et al. (2003), o mecanismo de crescimento de um
cristal em uma solucdo pode ser dividido nas etapas de difusdo de unidades de
crescimento até a superficie do cristal e a integragdo destas unidades na
superficie do cristal.

Embora a cristalizacdo seja uma operagao unitaria, pode-se estabelecer um

paralelo com a reagdo quimica, pois ambas sdo governadas por leis cinéticas.
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Assim como no reator quimico, os parametros cinéticos de cristalizacdo sofrem
interacdo com diversas variaveis, influenciando no comportamento do cristalizador
(DERENZO, 1994).

Apesar de ter havido o desenvolvimento de modelos e teorias importantes
desde o século passado, o ferramental necessario a analise da cristalizagdo como
processo advém da aplicacdo do conceito do balango populacional de cristais. O
balango consiste basicamente na determinagado do numero de cristais por faixa de
tamanhos. Esta abordagem surgiu na década de 60, possibilitando assim um
grande avanco no seu estudo (DERENZO, 1994).

As teorias de crescimento de cristais podem-se classificar em duas
categorias: aquelas que se ocupam de forma final dos cristais e as que se
ocupam da cinética de crescimento cristalino (NYVLT et al., 2001). As teorias que
pertencem a primeira categoria ndo contém em suas premissas fundamentais o
fator tempo e tentam resolver a forma final dos cristais em funcao dos parametros
energéticos do sistema cristal-fase mae. Pér outro lado, as que se ocupam da
cinética de crescimento cristalino tentam, expressar o efeito de parametros
auxiliares tais como concentragdo, temperatura e pressdo na velocidade de
crescimento das faces cristalinas individuais. Essas teorias contribuem para a
obtencdo de condi¢cdes de crescimento que levam a cristais com propriedades
predefinidas.

Os métodos de medida da velocidade de crescimento de cristais podem ser
divididos em diretos e indiretos (NYVLT et al, 2001). Ao primeiro grupo
pertencem os métodos experimentais baseados na observacado e medida diretas
realizadas em microscépio Otico. Usualmente utiliza-se um cristal unico, entre

estes estdo a medida direta do tamanho do cristal sob microscopio, no inicio e ao
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final do experimento; a medida utilizando microscopio de percurso (catetbmetro)
que permite o monitoramento direto da medida do tamanho do cristal e a medida
com uso do micrometro (NYVLT et al., 2001; van ROSMALEN et al., 2003).

Segundo NYVLT et al. (2001), existem outros métodos diretos onde a
velocidade linear de crescimento ndo € medida diretamente mas é calculada a
partir da medida direta de massa ou do volume dos cristais. Entre esses os mais
importantes sdo a pesagem de um cristal Unico com medida do aumento de
massa onde o cristal pode ser pesado ou antes ou depois do experimento, ou
continuamente, pela acdo no bragco de uma balanga; e o método do leito
fluidizado, onde o aumento da massa de um contado nimero de cristais obtido
pelo escoamento de uma solucdo supersaturada através deles em um leito
fluidizado, € medido no inicio e no final do experimento.

Por outro lado, os métodos indiretos utilizam uma medida de outros dados
experimentais. Esses podem ser, por exemplo, a distribuicdo de tamanhos dos
cristais do produto obtido em cristalizadores agitados em batelada, onde se segue
0 aumento da massa dos cristais na suspensao; em cristalizadores continuos tipo
MSMPR (Mixed Suspension, Mixed Product Removal- Suspensdo Bem Misturada
com Remogdo de Produto Bem Misturado); e a medida da taxa de
dessurpesaturagdo em um sistema isotérmico isolado (NYVLT et al., 2001; van
ROSMALEN et al., 2003).

A distribuicao de tamanhos de cristais de um produto é extremadamente
importante para os estudos de cristalizagéo, pois € um critério decisivo para os
tratamentos consequentes do produto, como a separagdo do licor-mée, a
secagem e para a utilizacdo e o destino finais. A distribuicdo de tamanhos de

cristais pode ser uma forma conveniente de diagnéstico de operacdo do
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cristalizador e sua utilizagdo pode fornecer uma estimativa de inumeros
parametros de cristalizagdo, muito apropriados ao bom entendimento e a
descricao do processo de cristalizacao.

Segundo NYVLT et al. (2001), é praticamente impossivel assegurar idénticas
condicbes de crescimento para os cristais no volume inteiro do cristalizador; ha
novos cristais nascendo durante o processo de cristalizacdo, o que somando
resultara sempre em um produto que possuira tamanhos diferentes de cristais. De
acordo com o método de determinacdo da distribuicdo de tamanho de cristais
(DTC), pode-se distinguir a distribuicdo do numero de cristais obtida pela medida
de um grande numero de cristais sob o microscopio, e a distribuicdo de massa
dos cristais obtida pela pesagem das fragées do produto retidas em peneiras de
tamanhos determinados. Essas DTCs podem ser representadas como
distribuicbes cumulativas, isto é, como os dados das fragcbes de maiores
tamanhos M(L), sendo a massa dos cristais (em % massica) maior que a abertura
da peneira L, e a distribuicao diferencial ou de freqtiéncias, M’(L) = dM(L)/dL, ou
seja, a massa de cristais correspondente a um intervalo unitario de tamanho L.
Enquanto a distribuicdo cumulativa de tamanhos é caracterizada pelo tamanho do
cristal (ou malha da peneira) L, a distribuicdo diferencial deve ser caracterizada
por ambos os tamanhos vizinhos L; e Lz, 0 que leva a necessidade de
caracterizar também a distribuicdo de tamanhos dentro desse intervalo, que
normalmente nao € conhecida, sendo por isso, utilizada a distribuicdo cumulativa
obtendo-se a distribuic&o diferencial pela derivagéo da primeira.

A analise granulométrica em peneiras é o método mais freqlientemente
utilizado na prética da cristalizacdo para determinar a DTC. Por este método, o

tamanho caracteristico dos cristais € dado pela abertura da peneira através da
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qual a particula pode passar. Em geral, utiliza-se uma série de peneiras para as
quais existe uma relacao definida, entre a abertura de duas peneiras préximas. O
peneiramento pode ser efetuado manualmente ou por meio de equipamentos
mecanicos de peneiramento, que fornecem resultados mais reprodutiveis para
uma série de medidas (NYVLT et al., 2001).

O meio no qual um produto foi cristalizado pode afetar as suas propriedades
tais como cristalinidade, granulometria, morfologia, que interferem nas suas
caracteristicas finais, influindo no processamento posterior. A filtrabilidade,
densidade da suspensdo e outros parédmetros do processo dependem
fundamentalmente da distribuicdo granulométrica e do habito do cristal. A
estrutura interna do cristal, obtida pela difracdo de raios-X, é conhecida para a
maioria dos sélidos e, a menos que exista um polimorfo, ela ndo vai variar com o
crescimento cristalino. O habito externo, no entanto, pode variar com as
condicbes de crescimento, tipo de solvente e presenca de impurezas (MYERSON,
SASKA, 1990).

A escolha de um solvente num processo de cristalizacao pode afetar também
o tipo de processo mais adequado sera evaporacdo quando a solubilidade
praticamente ndo variar com a temperatura ou podera ser por resfriamento,
quando a variacao for significativa.

A modelagem matematica de cristalizadores em batelada € mais dificil que a
dos continuos, pois grandezas envolvidas tais como supersaturacéo,
concentracdo da suspensdo, numero e tamanho dos cristais e temperatura variam
com o tempo. A modelagem desenvolvida por Nyvlt baseia-se nas equagdes
cinéticas de nucleacéo e crescimento, no balangco de massa, na linearizacdo da

distribuicdo granulométrica representada pela funcdo gama modificada e no
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tamanho dominante dessa distribuicdo, representada pelo terceiro momento da
distribuicdo. Nos casos em que a aglomeracéo e a quebra estdo presentes, estas
serdo inseridas, respectivamente na cinética de crescimento e de nucleagao.
Assim, a velocidade de crescimento avaliada é aparente (DERENZO, 1994;
NYVLT et al., 2001).

A distribuicdo granulométrica no modelo Nyvit (NYVLT et al., 1985), considera
uma distribuicAo massica acumulada até o tamanho correspondente ao da

abertura da peneira. A distribuicdo granulométrica dos cristais € uma fungédo do

tipo gama:
M(L) = (100 (1+z+2%/2 + 2°/6)/f(z0)) exp(-(z-zn)) (8)
com z = (L-Ln)/3Lm 9)
f(zn) = (14Zn+202/2+2:°/6) (10)
Zn = Ln/3Lm (11)

onde Ln € o tamanho dominante dos cristais; L, 0 tamanho minimo dos cristais na
distribuicdo; G a velocidade média de crescimento em que o nivel de
supersaturacao pode variar ao longo do ensaio; z € um adimensional de tamanho.

O valor de L, é aproximadamente constate para um material e um conjunto de
condicdes de operacdo (NYVLT et al., 1985). Consequentemente, f(z,) também &
constante e proximo a unidade para nucleos pequenos.

Nessa distribuicdo o tamanho médio ou dominante é o correspondente ao
ponto maximo da distribuicao diferencial ou ao de inflexdao na distribuigcao
acumulada (NYVLT et al., 1985) o que é obtido pela diferenciacdo da equagéo e
igualando-a a zero. Através desse modelo chega-se que o tamanho dominante é
aquele que equivale a z=3 e corresponde a 64,7 ou 65 % da distribuicdo (NYVLT

et al., 2001; MULLIN, 2001).
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A massa de cristais por unidade de volume de cristalizador pode ser dada por:
me = (6/81)apen’n (GT)* f(zn) = (6/81) apen®N(Lm-Ln) f(zn) (12)
Onde o numero de nucleos € dado por:

n°n = (AN/AT)/G (13)

Uma forma conveniente de se calcular a velocidade de nucleagéo consiste na
substituicao das equacgdes 7 € 12 em 6:

dN/dT = (27 mcG)/(2apcf(zn) (Lm-Ln)*) (14)

Com base nas equacdes o modelo obtido é:

(Lm-Ln) %" = 3Bamc" 9™ (t/3)" Vi (2) 2" (15)

onde: By = (4,5ky"%/apckn)?" (16)
paraln=0=>2z,=0=>f(z0)=1=
L3 = 3Bymc 0O (1,/3) (19
A partir da equacéo 14, pode-se estimar os valores de c, g/n e By aplicando-se
logaritmo nos dois lados da equacéao e realizar uma regressdao multilinear em uma
série de dados experimentais (DERENZO, 2003):

Y =log dN/dT = log(kn/kg™®) + ¢ logme + (n/g) logG (17)

Y = A + ¢ log(m¢) +n/g log(G)
De onde:

Bn = (4,5Y"kg)/(apckn)?" = (4,5k,"Yapckn)?" = (4,5/exp(A)ape)" (18)
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Assim, segundo DERENZO (2003), pode-se obter os valores dos parametros
cinéticos sem que o perfil da supersaturacao tenha sido monitorado ao longo do
ensaio. A aplicacdo destes parametros na equacao 15 permitem a previsdo do
tamanho médio dos cristais a serem obtidos a partir de uma dada condicao
experimental.

A separacgao dos expoentes g e n pode ser obtida a partir do grau maximo de
super-resfriamento (ATmax), que pode ser relacionado com a supersaturagao
maxima (ACmax) da seguinte maneira:

ACmax = (OCeq/dT) ATmax (19)

Assumindo-se que nos estagios iniciais da nucleacao a producao seja igual a
velocidade de supersaturagéo e considerando a velocidade de resfriamento (VR):
ACs(nuc/dT = (dCeq/dT) (-VR) = kn AC™ (20)
onde m é a ordem aparente de nucleagéo.
Combinado-se as equagdes:
(dCeq/dT) (VR) = kn (0Ceq/AT) AT max (21)
que, linearizada tomando-se o logaritmo resulta:

INATmax = [(1-m)/m]INdCeq/dT — (1/m)Inkn —(1/m)INVR (22)

Em geral, corrige-se a equacdo 22 para compensar a dificuldade de se
detectar os primeiros cristais sem que eles tenham crescido até um tamanho
visivel. Assim, a ordem real de nucleacao (n) pode ser obtida conhecendo-se o
expoente para a taxa de crescimento (g) através da equagdo 23 (NYVLT et al.,
2001):

n = 4(m-1)/(3(g/n)+1) (23)



54
2.5.1. Cristalizacao de xilitol

Os trabalhos relatados na literatura com relagdo a producdo de xilitol
enfatizam principalmente os aspectos metabdlicos da bioconversdo ou da
preparacdo de hidrolisados para a fermentagdo, assim como aspectos
relacionados com o tratamento de hidrolisados e a reducdo de xilose a xilitol
empregando-se catalisadores quimicos. Entretanto, existe pouca informagdo em
relacdo a recuperagdo do produto. Estes estudos poderiam ser baseados em
parte nos métodos gerais aplicados a acucares diversos, devido a similaridade
estrutural e fisico-quimica entre estes compostos. No entanto, caracteristicas
especificas do sistema, tais como alta viscosidade, reologia complexa,
instabilidade em relacdo a altas temperaturas, semelhancas fisico-quimicas entre
produtos e contaminantes, tais como pequenas diferencas de densidade, fazem
da purificacdo de agucares uma das etapas mais dificeis na producédo de
substancias puras (WEATHERLEY, 1994).

A cristalizacdo de xilitol a partir de solugdo aquosa tem sido estudada por
alguns pesquisadores, mas nd&o ha informagbes suficientes para se
desenvolverem processos industriais. WOLFROM e KOHN (1942) observaram a
formacdo de cristais de xilitol obtidos a partir da hidrogenacdo da xilose,
mantendo a solucao de xilitol a baixas temperaturas durante algumas semanas.
Os cristais foram caracterizados como anidros, higroscopicos € com ponto de
fusdo 61 °C, o que ¢é significativamente menor que o ponto de fus&o de xilitol puro,
de 93,5 °C (LIDE e MILNE, 1996).

Segundo APEL at al. (1959), MANZ et al. (1973), AMINOFF et al. (1978),

VYGLAZOV e KHOLKIN (1984) e ULLMANNS (1998) a dependéncia da



55

solubilidade do xilitol com a temperatura € maior que para a sacarose (FIGURA

10).

% xilitol/100gsol. o0

204 . Xylito)
{Suomen Sokeri,1973)

Sucrose

704 (Henzfeld, 1892)

FIGURA 10. Solubilidade do xilitol e da sacarose em agua (MANZ et al.,1973).

Segundo VYGLAZOV e KHOLKIN (1984), a solubilidade do xilitol puro
depende significativamente da temperatura e da composicdo da mistura de
solvente agua-etanol. A solubilidade do xilitol em agua pura diminuiu de 85 a
50 g/100g de solucdo, com a diminuicao da temperatura desde 333 a 278 K. Com
o incremento da concentracdo de etanol até 95,3 % na solucao, a solubilidade do
xilitol foi menor diminuindo seus valores de 18 até préximo 0 g/g de solugao com a

mesma diminuicao da temperatura (FIGURA 11).
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FIGURA 11. Isotermas da solubilidade de xilitol em misturas agua-etanol. Cx:
solubilidade do xilitol; Ce: concentracao de etanol. Temperatura (K):
1) 333, 2) 3283, 3) 313, 4) 303, 5) 298, 6)293, 7) 278. VYGLAZOV e
KHOL'KIN (1984)

A solubilidade do xilitol na presenca de seus isébmeros conformacionais
arabitol e adonitol foi estudada por FERNANDEZ et al. (1999). Pequenas
quantidades de arabitol e adonitol ndo afetaram a solubilidade do xilitol na mistura
agua (25 %)—etanol (75 %), obtendo-se uma correlacdo da solubilidade do xilitol,
Seq(Kgsiitol/KGsolvente) COM a temperatura, T(K) que foi representada pela seguinte

equacao exponencial:

Seq=1,732* 107% g 2% (24)

A obtencao de xilitol na forma cristalina a partir da fermentacdo de materiais
lignocelulésicos foi desenvolvida por HEIKKILA et al. (1991, 1992). Estes autores
propdem a separacao cromatografica para obter uma solucao contendo 82,5% de
xilitol a qual foi evaporada a 65°C até obter uma concentracdo de 92 %. A
solugéo foi semeada com cristais de xilitol diminuindo a temperatura até 45 °C em

55 h. Este processo foi realizado em cristalizador vertical equipado com um
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misturador. A separagdo dos cristais (com pureza de 99,4 % e 0,37 mm de
tamanho médio) foi realizada por centrifugagéo, utilizando-se agua na lavagem.

GURGEL et al. (1995), estudaram a formacao de cristais de xilitol a partir de
um licor de xilitol filtrado, concentrado e tratado a —15 °C, durante uma semana,
empregando como semente 1 g/L de xilitol grau comercial. O licor foi obtido pela
fermentacao de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar. Devido
a afinidade do xilitol pelas resinas de troca catiénica forte e aniénica fraca houve
uma perda de 40-55 % de produto, pois o xilitol foi aderido a superficie das
resinas. Os cristais formados tiveram forma de agulha e cor uniforme. Entretanto,
quando n&o se adicionou semente, durante um periodo de 5 semanas e a —15 °C,
ndo houve formagéao visivel de cristais. Kim e Jeffrey (1969) citado por GURGEL
et al. (1995), observaram também a formagao de cristais de xilitol na forma de
agulhas.

A cristalizagdo de xilitol produzido pela hidrogenacdo catalitica de acido
xilénico foi estudada por HEIKKILA et al. (1997). A solucao alimentada com 97 g
de xilitol, com 11,4% de matéria seca, foi concentrada até um contetdo de 91,4 %
de matéria seca; usando 0,06 e 0,05 g de cristais de xilitol como semente e um
programa linear de resfriamento de 49 e 41 h para diminuir a temperatura de 60,5
a 30 °C no primeiro e segundo experimento, respectivamente. A pureza do xilitol
obtida foi de 77 e 64,3 % da matéria seca, respectivamente. Depois, 0s cristais
foram separados por centrifugacdo e lavados. A diminuicdo do tempo de
resfriamento no processo de cristalizacao de 49 a 41 h produziu um aumento no
rendimento dos cristais de xilitol de 30 a 54 g de cristais secos, assim como um
aumento na pureza dos cristais de xilitol de 81,2 a 93,3 % em base de matéria

Seca.
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Segundo HEIKKILA et al (1997), quando aumentou-se o tempo de
resfriamento até 69 h, para diminuir a temperatura de 57 até 30 °C, usando 0,05 g
de semente de xilitol puro em 185 g de xilitol com 92,2% de matéria seca,
obtiveram uma massa com pureza de xilitol de 56,5% da matéria seca.
Entretanto, depois das etapas de centrifugacdo e lavagem, o rendimento de
cristais secos de xilitol foi de 55 g e uma pureza de 68 % em base de matéria
seca.

O xilitol é cristalizado substancialmente de uma solugdo de alta viscosidade
contendo monossacarideos, glicerol, manitol, ranitol, xilitol, sorbitol, e outras
substancias nao detectadas. Isto € alcangado quando o valor da supersaturacao
com respeito ao xilitol € muito alto, e mediante a nucleacdo, de forma tal que o
crescimento do cristal ndo é significante no processo. Segundo KRISTIAN et al.
(1999), a nucleacdo é alcancada mediante uma agitacdo efetiva, depois da
nucleacao comecar, a alta viscosidade do licor-mae da suspensao obtida previne
substancialmente o crescimento de cristais e a saida do estado de
supersaturacdo. No primeiro método proposto por esses autores, 12,3 kg de
massa contendo 93,8 g xilitol/100 g de solugéo, foi transferida a um cristalizador
de 10 L, a qual foi agitada durante 20 min a uma temperatura de 50 °C e 10 g de
semente de xilitol foram adicionadas a solugdo supersaturada. Posteriormente, a
massa foi resfriada até 25°C em 10 h, tendo a massa de cristalizagdo uma
viscosidade de 61,5 Pa.s. A massa foi mantida sob agitacdo nesta temperatura
durante 8 h. Depois de 3 h a massa de cristalizagdo tinha uma temperatura de
16 °C e viscosidade 250 Pa.s quando a massa alcangou 18 °C. Posteriormente, a
temperatura foi aumentada até 25 °C em 3 h (viscosidade 81,5 Pa.s) e aumentada

até 28°C em 2h (59,5 Pa.s) sendo a fracdo cristal separada por filtracdo a
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pressdo. O rendimento de xilitol na fragdo cristal foi de 67 % e o rendimento
efetivo de filtragao foi de 31 %. Num outro método empregado por KRISTIAN et
al. (1999), 13,58 kg de massa contendo 94,1 g xilitol/100 g solucéo, foi transferida
a um cristalizador de 10 L, a qual foi agitada durante 20 min a uma temperatura
de 50 °C e 10 g de semente de xilitol foram adicionadas a solu¢éo supersaturada.
Posteriormente, a massa foi resfriada até 23 °C em 15 h, tendo uma viscosidade
de 110 Pa.s. A massa foi mantida sob agitacdo nesta temperatura durante 2 h.
Depois de 3 h a massa de cristalizagdo apresentou uma temperatura de 16 °C e
viscosidade 345 Pa.s, sendo agitada durante 42 h a esta temperatura. Apds este
periodo de tempo a viscosidade era de 407 Pa.s. Posteriormente, a temperatura
foi aumentada até 20 °C em 30 min (viscosidade 256 Pa.s) e aumentada até
23 °C em 23 h (198 Pa.s). Neste ponto, 5 % em peso de agua foi adicionado para
baixar sua viscosidade, sendo a fragao cristal separada por filtracdo sob pressao.
O rendimento de xilitol na fragcao cristal foi de 57 % e o rendimento efetivo de
filtragédo foi de 47 %.

Como terceira variante para a cristalizacao de xilitol presente em uma solucao
com alta viscosidade, KRISTIAN et al. (1999), a partir de 13,52 kg de massa
contendo 94,4 g de xilitol/100 g de solugéo, foi transferida para um cristalizador de
10 L, a qual foi agitada durante o processo todo. A massa de cristalizacdo foi
semeada a uma temperatura de 56 °C com 10g de xilitol e submetida
posteriormente a resfriamento linear. Posteriormente, a massa foi resfriada até
20,5°C em 26 h, sendo mantida sob agitagdo nesta temperatura durante 42 h
tendo ao final uma viscosidade de 280 Pa.s. Posteriormente, a temperatura foi
aumentada para 25 °C em 2 h (viscosidade 176 Pa.s) e agitada durante 1 h. Parte

da massa de cristalizagéo foi retirada do cristalizador e 5 % em peso de agua foi
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adicionado para baixar sua viscosidade, para 28 Pa.s, sendo a fracéo cristal
separada por filtracdo sob pressao. Etanol foi adicionado a massa que ficou no
cristalizador numa quantidade 5 % em peso da massa de cristalizagao, a qual foi
agitada a 25 °C durante 30 min, sendo também esta fracdo de cristais separada
por filtragdo sob pressdo. O rendimento de xilitol desde a primeira filtracao foi
68 %, entretanto o resultante da segunda filtracao foi o 74 % do xilitol contido na
solucdo inicial. O rendimento de xilitol foi de 60 % e o rendimento efetivo na
primeira filtracao foi de 60 %.

HEIKKILA et al. (1999), estudaram um novo processo para a cristalizagdo de
xilitol pelo contato da solugao de xilitol com particulas de xilitol suspensas em um
gas, secando o material para produzir uma multitude de microcristais e
condicionado o material em um produto aglomerado. As particulas sdo secadas
em um fluxo de gas quente, e o xilitol sob a superficie da particula forma novos
microcristais sobre a superficie. Uma solucdo de xilitol 65,5 % em peso, 99 % de
pureza, foi alimentada num tanque aquecido. A temperatura do tanque foi mantida
a 64+2 °C e uma solugao foi fornecida desde o tanque até um pulverizador “spray”
a uma taxa de 27,4 kg/h e pressdo entre 140 e 150 bar. Simultaneamente,
pequenas particulas de produto seco sdo introduzidas com a solugdo de
alimentacéo, assim como ar seco (temperatura entre 104 e 107 °C) com o objetivo
de secar a solucdao pulverizada e as particulas umidas. Com um tempo de
operacdo de 4 min., foi formado um p6 de particulas porosas, aglomerado ao
redor 1-2 cm que posteriormente foi moido e peneirado. O xilitol microcristalino
tinha 0,1 % de agua.

FERNANDEZ et al. (1999), estudaram a cristalizagdo de xilitol em solugdes

contendo etanol, arabitol e adonitol. Os resultados demostraram que a presenca
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de arabitol e adonitol, dois isébmeros do xilitol, e possiveis subprodutos da
secrecao de xilitol por microrganismos, impedem a cristalizacdo de xilitol
especialmente a altas concentracbes das misturas (0,06 kg/ kg solvente de
adonitol e arabitol respectivamente). A reducédo da velocidade de crescimento de
xilitol devido a adicdo de adonitol ao sistema foi mais pronunciada que na
presenca de arabitol, por exemplo, para um contetdo de impurezas de 0,06 kg /kg
de solvente, a 293 K as taxas de crescimento de xilitol foram 55 % menores que
as obtidas no sistema xilitol-arabitol. Os autores mostraram que a velocidade de
crescimento de cristais de xilitol depende fortemente da temperatura, sendo este
efeito mais pronunciado em sistema com xilitol puro.

De FAVERI et al. (2002), estudaram a separacdo de xilitol de solugbes
concentradas de xilose (93-223 g/L) e «xilitol (270-730 g/L) simulando um
hidrolisado hemicelulésico de madeira dura fermentado por Debaryomyces
hansenni. Os melhores valores de rendimento de cristalizacdo (0,56) ou grau de
pureza (1,00) foram obtidos com solugdes concentradas de xilitol (730 g/L) e
temperaturas relativamente altas (-5 °C). Os experimentos, nos quais foram
adicionados 1,0 g/L de xilitol como semente, foram realizados em tubos de vidro
de 25 mL submergidos em um banho de etilenoglicol e agitados suavemente com
um agitador mecéanico. Depois da etapa de cristalizagdo as solugbes foram
centrifugadas a 10 °C, 5000 rpm durante 15 min para separar os cristais de xilitol.
Finalmente, os cristais foram separados por filtragdo a vacuo através de filtros
com didmetro de poro de 0,45 um.

De FAVERI et al, (2004), estudaram o efeito do valor de supersaturagao inicial
de xilitol e da temperatura de resfriamento na cristalizagdo de xilitol obtido de

solugdes sintéticas. Através da analise da superficie de resposta o modelo
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identificou como condigdes 6timas 728 g/L de xilitol e —6,0 °C, onde foram obtidos
0s maiores valores de grau de pureza (0,97) e de rendimento de cristalizacdo de
xilitol (0,54). O rendimento da cristalizagdo segundo o modelo obtido pode ser
aumentado com o incremento da supersaturacdo de xilitol ou através da
diminuicao da temperatura de resfriamento. Por outro lado, como seu coeficiente
de correlagao é negativo o decréscimo da temperatura pode provocar uma grande
reducdo da pureza dos cristais. Segundo Hassani et al (2001) citado por De
FAVERI et al. (2004), um nivel de supersaturacao de xilitol ndo excessivo poderia
fazer o controle da cristalizagdo mas facil sugerindo o uso na pratica da
cristalizagéo industrial de xilitol presente em solu¢des supersaturadas entre 1,12 e
1,40.

VYGLAZOV (2004), realizou estudos da cinética de cristalizacao de xilitol puro
em misturas etanol-dgua em condigcdes isotérmicas de 5, 25 e 40°C. A
cristalizagao realizada em frascos com trés bocas, foi monitorada através da
mudanca do indice de refracdo da solucdo. Os resultados mostraram que, o
aumento da concentracdo de etanol na solucdo favorece a separacdo do xilitol.
Por exemplo, a 25 °C a cristalizagéo de xilitol € 11 vezes mas rapida com 90 %
que com 60 % de etanol. A taxa de nucleacéo de xilitol aumentou com o aumento
da temperatura com valores de ordem de nucleacdo de 7 e 30 para
concentracdes de etanol de 60 e 90 % e temperaturas iguais a 5 e 40 °C,
respectivamente. O autor reporta que em condi¢ao isotérmica ocorre uma reagao
de cristalizacdo de primeira ordem mostrando que, a taxa de cristalizagdo é
limitada pela taxa de difusdo de moléculas de xilitol a superficie dos cristais que

estao crescendo.
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Como pode-se constatar, o processo de purificagdo de xilitol € abordado na
literatura superficialmente, ndo havendo muitos detalhes técnicos disponiveis,
seja a partir de solucdes de xilitol puro, solucdes sintéticas ou em sistemas

complexos.
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3. OBJETIVOS

O objetivo geral do presente projeto € o desenvolvimento de uma tecnologia

que visa a utilizacdo de hidrolisado hemicelul6sico de bagaco de cana-de-agucar

para a producao biotecnoldgica de xilitol.

Em termos especificos, o presente projeto objetiva:

1.

Obtencao e tratamento de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-agucar com resinas de troca idnica.

Fermentacao de meio sintético e de hidrolisado em escala de 15 litros.
Obter dados de solubilidade do xilitol comercial em agua e em agua-
etanol.

Realizar estudo da cinética da cristalizagdo de xilitol comercial em
agua-etanol.

Realizar o estudo do processo de cristalizacdo de xilitol em caldo
fermentado, obtido pelo cultivo de Candida guilliermondii em meio
sintético e em hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-

acucar tratado com resinas de troca idnica.
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4. MATERIAIS E METODOS.

4.1. Obtencao e purificacao de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de

cana-de-acucar com resinas de troca idnica

Esta parte do projeto foi realizada nos laboratérios do Departamento de
Ingenieria Quimica do Instituto Cubano de Investigaciones de los Derivados de la

Cana de Azucar (ICIDCA), Ciudad de La Habana, Cuba.

4.1.1. Matéria-prima e preparo do hidrolisado hemicelulésico

O bagago de cana-de-acucar, proveniente da Usina Camilo Cienfuegos,
Matanzas, Cuba, foi lavado e submetido a secagem a temperatura ambiente, ao
ar livre, com o objetivo de diminuir seu teor de umidade. O hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de cana-de-acUcar foi obtido por hidrédlise acida em
reator de aco inoxidavel de 100 L de capacidade, a 145-150°C por 30 min,
empregando-se 65 mL de acido sulfurico (98 %), com relacdo solido: liquido

3,5 kg de bagaco: 20 L de agua.

4.1.2. Etapas de concentracao e tratamento do hidrolisado

O pH do hidrolisado hemicelulésico foi aumentado para 4,93 empregando-se
uma resina de troca anidnica fraca 039RAD (QUIMICAGUA) na forma OH" (A).
Posteriormente, foi concentrado por um fator de oito vezes em rotoevaporador
com um condensador com &rea de transferéncia de 1 m® a vécuo tipo Biichi

(Laboratoriums-TechnikAG, Suécia), de vidro com 20L de -capacidade,
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temperatura de 65 + 5°C e 80rpm. Apds a concentragdo o hidrolisado foi
submetido a tratamento com quatro tipos de resinas no seguinte ordem: resina de
adsorcdo MN 150 (B), resina aniénica forte A-860S na forma CI (C), resina
catidnica forte C-155S na forma H* (D), e a resina anibnica fraca A-103S na forma
OH (E).

O pH do hidrolisado finalmente foi ajustado com o uso de resinas aniénica e
catidnica até atingir pH 2,90.

O procedimento de troca i6nica foi realizado em colunas de vidro operando-se
a 30 °C, onde o fluxo de hidrolisado (4 mL/min) é por gravidade através das
camadas formadas pela resina, as quais descansam sobre um suporte poroso. Na
medida que o hidrolisado vai se clarificando as resinas se saturam com os ions
que esta separando do mesmo, até se esgotar sendo regeneradas voltando a seu
estado original.

Cada ciclo completo da operacao compreende as seguintes etapas:

1. Pré-lavagem da resina com uma solugao de xilose.

2. Passagem do hidrolisado a purificar através do leito.

3. Lavagem das resinas com agua para extrair o hidrolisado remanescente .

4. Lavagem rapida das resinas com 4gua em contracorrente.

5. Passagem de solucado regenerante através da resina (Resina A: NaOH
(4%); resina B: Metanol; resina C: NaCl (10 %); resina D: HCI (5 %) e
resina E: NaxCOs (5 %).

6. Separacdo do excesso de regenerante com agua (enxagle devagar e

rapido).
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4.2. Producao de xilitol por Candida guilliermondii em meio sintético e em

hidrolisado hemiceluldsico tratado com resinas de troca ionica.

Esta parte experimental foi realizada nos laboratérios do Departamento de
Biotecnologia (DEBIQ) da Faculdade de Engenharia Quimica de Lorena

(FAENQUIL), Lorena , Sao Paulo.

4.2.1. Microrganismo

Utilizou-se a levedura Candida guilliermondii FTI 20037 da colecao de culturas
do Grupo de Microbiologia Aplicada e Bioprocessos do DEBIQ/FAENQUIL. As
culturas foram mantidas em tubos de ensaio contendo extrato agar de malte

inclinado a 4 °C.

4.2.2. Preparo de inéculo

O cultivo foi preparado a partir de uma algada da cultura estoque inoculada em
meio liquido contendo como nutrientes 30 g/L de xilose, 3 g/L de sulfato de
aménio, 0,1 g/L de cloreto de calcio e 20 g/L de extrato de farelo de arroz. O
cultivo foi conduzido em frascos Erlenmeyer de 500 mL contendo 250 mL de
meio, a 30 °C, em incubadora de movimento rotatdrio a 200 rpm por 24 h. Apds
esse periodo este meio foi transferido para um Erlenmeyer de 2000 mL, contendo
1200 mL de hidrolisado tratado e autoclavado (88 g/L de xilose) o que
corresponde a 10 % do volume util do reator de 12 L. A concentrac¢do inicial de
células foi de 0,25 g/L em todos os experimentos.

O nutriente sulfato de amonio foi esterilizado a 121°C/20 min. A suspenséo de

farelo de arroz foi autoclavada a 111°C/15 min, e separada por um tratamento a
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2000xg por 15 min em centrifuga CU-5000 DAMON/IEC Division, USA. Somente
0 sobrenadante desta suspensao foi adicionado ao meio. Ao inicio de cada
fermentagdo 12 gotas de antiespumante Adecanol LG-294 foram adicionadas ao

meio de fermentacéo.

4.2.3. Meio e condicoes de fermentacao

Utilizou-se meio sintético: D(+) xilose [58-86-6] EC No0.200-400-7, Sigma-
Aldrich Chemie GmbH, Alemanha e glicose e hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-acucar (88 g/L de xilose e 2 g/L de glicose) e adicionado em
ambos 0s casos 0s mesmos nutrientes utilizados no meio para preparo do
in6culo. Os experimentos foram realizados em duplicata. A fermentagcédo foi
realizada em fermentador de bancada tipo BIOENGINEERING L1523 com
capacidade total de 15 L contendo 12 L de meio, a 30 °C, 300 rpm, pH inicial 5,0 e
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) igual 30 h™' (MORITA,
1998). O fermentador foi equipado com eletrodo de pH e de oxigénio dissolvido,

termopar, agitador com 2 turbinas (de 6 pas) e ar comprimido (FIGURA 12).

4.2.4. Centrifugacao do meio fermentado

O meio fermentado contendo xilitol foi centrifugado a 2000xg por 15 min em
centrifuga CU-5000 Damon/IEC para separar a biomassa e o precipitado formado

pela mudanca do pH do meio.
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FIGURA 12. Fermentador usado para a obtencdo de xilitol a partir da
bioconversao de meio sintético e de hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-acucar por C. guilliermondii.

4.2.5. Precipitacao pela mudanca de pH do licor centrifugado.

O pH do meio centrifugado foi ajustado de 3,64 até valores entre 5,0 e 9,0 pelo
uso de NaOH 3N. Estes ensaios foram realizados em tubos contendo 15 mL de
amostra, durante 2 h a temperatura ambiente. O produto da fermentacao foi

submetido a precipitacao a pH 7,00.

4.2.6. Tratamento do meio fermentado com resinas de troca ionica

O meio fermentado foi tratado com resina de troca i6nica catiénica C-504 na
forma H", utilizando-se HCI (6 %) como regenerante. A seguir o meio foi tratado
com resina de troca i6nica anidénica A-505 na forma OH’, utilizando-se KOH (6 %)
como regenerante. Nesta etapa foram utilizadas colunas de vidro onde o fluxo de
meio (5 mL/min) é por gravidade através das camadas formadas pela resina a

40 °C.



70

4.2.7. Concentracao do meio fermentado

A concentragdo do meio fermentado centrifugado e purificado pela mudanga
de pH até 7,00 foi realizada em concentrador a vacuo, a uma temperatura de
66+4 °C, em evaporador de vidro vertical de 4 L, com o objetivo de aumentar a

concentracao de xilitol presente no mesmo.

4.3. Avaliacao da cinética de cristalizacao de xilitol a partir de experimentos-

-modelo em cristalizador de batelada

Esta parte do projeto foi realizada nos laboratérios do Agrupamento de
Processos Quimicos da Divisdo de Quimica (APQ-DQ) do Instituto de Pesquisas

Tecnoldgicas do Estado de Sao Paulo (IPT).

4.3.1. Experimentos-modelo

Os experimentos-modelo foram realizados num cristalizador de escala de
laboratério, com volume de 100 mL, encamisado, provido de agitador tipo hélice,
ambos construidos em vidro de borossilicato. O cristalizador é provido de dois
bocais: um para alimentagdo e outros para medicdo de temperatura, apresenta
também um agitador tipo IKA Labortechnic, RW 20.n, IKA Works do Brasil Ltda.

Foram preparadas as solugbes aquo-etandlicas de xilitol grau Danisco, com
concentragdes definidas a priori (TABELA 3), tomando como base os dados de
VYGLAZOV e KHOLKIN, (1984).

Inicialmente elevou-se a temperatura da suspensdo agua-xilitol, sob agitacéo
constante (450 rpm) até 10 °C acima da temperatura de saturagdo, previamente

determinada. A suspensao foi mantida nessa temperatura por 10 minutos, para
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assegurar a total dissolugdo dos cristais. Posteriormente, quando a solugéo ficou
proxima a temperatura de saturagdo (2,5°C), foram adicionados 4 cristais de

xilitol (0,25-0,59 mm).

TABELA 3. Massas de xilitol, agua e etanol nas temperaturas de saturacao de 30,

40, 50 e 60 °C.
Tsai(°C) Ensaio Massa xilitol (g) Massa agua (g) Massa etanol (g)
30 1 42,63 13,01 13,01
40 1e?2 52,98 18,21 18,21
50 1e2 63,59 23,51 23,51
60 2 73,89 28,69 28,69

Onde: 1: ensaios utilizando xilitol obtido por via fermentativa e 2: ensaios
utilizando xilitol comercial

Ao término da etapa anterior, foi adicionado etanol (aquecido a mesma
temperatura de saturacdo) quando a solucdo alcangou a temperatura de
saturacgéo (30, 40, 50 e 60 °C) e em seguida implementou-se uma velocidade de
resfriamento linear pré-definida (0,1, 0,25 e 0,5 °C/min) a solugdo usando um
termostato LAUDA RC 6 CP, Lauda Dr. R.-Wobser, GMBH & Co. KG e o
“software” WINTHERM, version 1,01, Lauda. No decorrer desta etapa, definiu-se
como temperatura de nucleagao, a temperatura correspondente a um aumento na
temperatura da solugéo, valor esse em que se pode também detectar visualmente
o surgimento de muitos cristais. O “software” WINTHERM registra os valores de
temperatura da suspensao, do set-point e do banho termostatado durante o

tempo do ensaio (FIGURA 13).
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FIGURA 13. Sistema utilizado para realizar os estudos da cristalizacao de xilitol.

Ao final de cada experimento, a suspensao foi imediatamente filtrada a vacuo
em funil de Blchner com didmetro de 125 mm, usando papel de filtro 42 marca
Whatman para a retengao de cristais finos. Os cristais foram lavados com 100 mL
de etanol 99,7 %, mantidos em um dessecador a vacuo a temperatura ambiente
durante 24 horas, até secagem completa. Uma vez secos, os cristais foram

pesados em balanga Mettler Toledo PB1502, Suica.

4.3.2. Peneiramento

Apés a determinagdo da massa seca, os cristais foram caracterizados quanto
a granulometria por peneiramento em um jogo de peneiras de 5 polegadas
(12,6 cm) de diametro, marca Granutest, Telastem Peneiras para Andlises Ltda,
cujas aberturas sao apresentadas na TABELA 4.

O peneiramento foi realizado dividindo-se o0 jogo de peneiras em dois
conjuntos, cada um deles ordenado em ordem decrescente de acordo com a

diminuicdo da abertura da malha. Os cristais ficaram 15 minutos em vibrador
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modelo VAG/ET 100, marca Bertel Industria Metalurgica Ltda., Brasil. O material
passante da ultima peneira foi transferido para o topo da peneira do conjunto
seguinte, o qual foi viborado no mesmo equipamento pelo mesmo periodo de
tempo. As peneiras foram pesadas, em balanca Mettler Toledo PR8002, Suica,
antes e depois do peneiramento, podendo, através da diferenca de peso,

determinar a massa retida em cada faixa de tamanho.

TABELA 4. Caracteristicas das peneiras da série ABNT P-EB22.

Peneira Tyler Abertura (mm) ABNT | Peneira Tyler Abertura (mm) ABNT
9 2,00 10 24 0,710 25
10 1,68 12 28 0,590 30
12 1,41 14 60 0,250 60
14 1,19 16 80 0,177 80
16 1,00 18 150 0,106 140

4.3.3. Obtencao da curva de solubilidade de xilitol em agua e em mistura
etanol (50 %)—agua (50 %)

O estudo da solubilidade do xilitol DANISCO grau comercial [87-99-0] em
agua e em agua-etanol (50%-50%) em funcao da temperatura foi realizado em
cristalizador de escala de laboratério, com volume de 100 mL, encamisado,
provido de agitador tipo hélice, ambos construidos em vidro de borossilicato. O
cristalizador possui trés bocais: um para alimentacdo, e os outros dois para
retirada de amostras e medicdo de temperatura, além de um agitador com
velocidade de agitacdo variavel tipo Heidolph HP, Alemanha. O controle de
temperatura é feito por um banho termostético, provido de refrigeracdo, com

operacéo na faixa de —30 a +200 °C tipo Julabo HP, Alemanha (FIGURA 14).
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FIGURA 14. Sistema utilizado para realizar o estudo de solubilidade de xilitol
comercial em agua e em agua-etanol.

A solubilidade foi determinada pela agitacdo prolongada (400 rpm) das
solugdes com excesso de xilitol (SIGMA), na instalagcdo experimental
anteriormente descrita. A concentracao de xilitol em equilibrio na solugdo nas
diferentes condicbes de temperatura foi monitorada pela medicdo do indice de

refracao (IR) a 589,3 nm em refractometro RE 40, Mettler Toledo, GmbH .

4.4. Métodos analiticos

Foram analisadas as correntes de saida de cada etapa do processo
purificagéo do hidrolisado hemiceluldsico descrito anteriormente.
Para a determinagcdo das concentragbes dos agucares (xilose, glicose, e

arabinose) e 4cido acético, as amostras foram previamente diluidas e filtradas em
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filtros Sep Pack C18 (Millipore). As andlises foram realizadas em HPLC (Waters
410, USA), utilizando detector indice de refracao (IR), coluna HPX-87H (300 x 7,8
mm), temperatura 45°C, eluente acido sulfurico 0,01 N, fluxo 0,6 mL/min e 2QuL
de volume de amostra.

As concentragbes de furfural e hidroximetilfurfural foram determinadas em
HPLC, em amostras adequadamente diluidas e filtradas em membranas HAVUP
em éster de celulose de 0,45 um de poro (Millipore), utilizando equipamento
Waters 2487 (USA), detector ultravioleta (UV), coluna C18 (300 x 3,9 mm),
temperatura 25°C, eluente acetonitrila/agua (1:8) com 1% de acido sulfurico, fluxo
0,8 mL/min e 20 uL de amostra.

A concentracdo dos acidos fendlicos (galico, aldeido protocatedico, p.
hidroxibenzéico, vanilico, siringico, a p.cumarico, ferdlico e vanilina) foi
determinada em cromatografo Knauer (Alemanha), detector UV 280 nm, coluna
Hypersil 50DS, pressao 130 bar, eluente acido sulfarico 0,01 N:metanol:agua
(180:30:5), fluxo 1 mL/min. A concentracdo dos acidos organicos (glicolico, citrico,
succinico, transaconitico e propiénico) foi determinada no mesmo equipamento
porém empregando detector UV 210 nm, coluna Hypersil 50DS, presséo 53 bar,
eluente agua pH 2,5, fluxo 0,6 mL/min e 20 puL de amostra.

A determinacao do teor de cinzas foi feita em mufla EGDCON 1P modelo
F3000 (Sao Carlos, Brasil) a 600 °C, durante 5 horas. Foi determinado a
concentracao de sélidos soluveis (CSS), a condutividade e o pH em cada etapa
do processo de purificagao.

A concentragdo de metais foi determinada em espectrometro de adsorgcéao

atébmica por chama Analkyst 800 - PerkinElmer.
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A cor do hidrolisado foi determinada pelo método ICUMSA, ajustado para o
hidrolisado de bagaco de cana-de-acucar por NAPOLES et al. (1998). Neste
método a absorbancia (DO) das amostras foi determinada em espectrofotémetro
BECKMAN DU 640B (USA) a 420 mn, usando agua deionizada como referéncia e
determinada a concentracdo de sélidos sollUveis das amostras diluidas. A cor
ICUMSA foi determinada pela seguinte equacao:

Cor ICUMSA = DO x 1000 x diluicdo (24)
p (CSSqi/100)

p = 1+[CSS (200 + CSS)]/54000 (25)
Onde: CSS: Concentragéo de solidos sollveis na amostra original (°Brix).

CSSgi: Concentragéo de soélidos solliveis na amostra diluida (°Brix).
p: densidade da amostra.

As fermentagcbes foram acompanhadas por meio da retirada periddica de
amostras para a determinacdo das concentragdes de xilose, glicose, arabinose,
xilitol, &cido acético e concentracao celular.

Para a determinacdo da concentracao celular foi utilizada uma curva padrao
de absorbancia em funcdo do peso seco de células a partir de leituras em
espectrofotbmetro BECKMAN a 600 nm.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio foi determinado
segundo o método de “gassing-out” conforme descrito por BARTOLOMEW et al.
(1950).

As velocidades de crescimento (dX/dt), consumo de substrato (dS/dt), e
formacéo de xilitol (dP/dt) foram calculadas pelo método proposto por LE DUY e
ZAJIC (1973). As velocidades especificas de crescimento (i), consumo de xilose

(gs) e de producao de xilitol (qp) foram obtidas pela divisdo das velocidades
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instantaneas pela concentragdo celular nos pontos onde foram calculadas as
derivadas.

A determinacdo de proteinas solUveis foi realizada pelo método de LOWRY.
Este método baseia-se no seguinte: a um tubo de ensaio (15x150mm) limpo, seco
e isento de qualquer tipo de detergente adiciona-se 200 uL de amostra e 2 mL de
solucdo formada por 1 mL de solucédo de sulfato de cobre penta-hidratado 1 %,
1 mL de solugédo de tartarato de sodio e potassio 2 % e 98 mL de solugéo de
carbonato de sédio/hodréxido de sbédio. Deixar em repouso por 10 min, adicionar
200 yL de solugdo de Folin, agitar os tubos em vértice por 5“ e proceder as
leituras de absorbancia a 578 nm.

A determinacdo dos parametros cinéticos da cristalizacdo de xilitol foi
realizada mediante a aplicacdo do método de Nyvlt et al., (1985). A partir da
aplicacdo da metodologia proposta sobre os dados de M(L) e z em funcdo do
tamanho do cristal, obteve-se o tamanho dominante de cada distribuicdo
granulométrica.

O ponto de fusao, temperatura e calor de fusdo e a pureza dos cristais de
xilitol foram determinados mediante calorimetria diferencial de varredura em DSC
822¢ da Mettler Toledo da Suiga, software STAR®.

A umidade dos cristais de xilitol foi determinada em tritador de Karl Fischer
Mettler Toledo DL38, Suiga.

A fotografia dos cristais foi realizada em microscépio eletrdnico de varredura
(MEV) marca LEO Modelo 1450 VP em alto vacuo (da ordem de 210 TOR) no
modo de eletrons retroespalhados trabalhando com 20 kV de voltagem de

aceleracéo.
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Os experimentos de cristalizagdo foram conduzidos segundo planejamento
fatorial de acordo com a metodologia proposta por BOX et al. (1978), e BARROS
NETO et al. (1995), para avaliar o efeito dos fatores temperatura e velocidade de
resfriamento sobre as variaveis de resposta: tamanho médio de cristal (Lm),
velocidade de crescimento (G) e taxa de nucleacao (dN/dT). O esquema da matriz
de planejamento e os niveis utilizados com trés repeticdes estdo mostrados na

Tabela 5.

TABELA 5. Esquema da matriz de planejamento do projeto fatorial 22 composto

em fase centrada, com trés repeticoes.

Niveis originais das Niveis codificados das
Ensaios Blocos variaveis variaveis
T (°C) VR (°C/min) T (°C) VR (°C/min)

1 1 40 0,10 -1 -1

2 1 40 0,10 -1 -1

3 1 40 0,10 -1 -1

4 1 40 0,25 -1 -0,25
5 1 40 0,25 -1 -0,25
6 1 40 0,25 -1 -0,25
7 1 40 0,50 -1 +1
8 1 40 0,50 -1 +1
9 1 40 0,50 -1 +1
10 2 50 0,10 0 -1
11 2 50 0,10 0 -1
12 2 50 0,10 0 -1
13 2 50 0,25 0 -0,25
14 2 50 0,25 0 -0,25
15 2 50 0,25 0 -0,25
16 2 50 0,50 0 +1
17 2 50 0,50 0 +1
18 2 50 0,50 0 +1
19 3 60 0,10 +1 -1
20 3 60 0,10 +1 -1
21 3 60 0,10 +1 -1
22 3 60 0,25 +1 -0,25
23 3 60 0,25 +1 -0,25
24 3 60 0,25 +1 -0,25
25 3 60 0,50 +1 +1
26 3 60 0,50 +1 +1
27 3 60 0,50 +1 +1
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Os valores das variaveis no planejamento foram codificados de acordo com a
equacao:

Z = (N - W/(N2-Ny)/2 (26)

Onde: Z é o valor codificado da variavel; N é o valor real da variavel; u € a média
dos valores reais das variaveis e Ny e N2 sdo os valores reais minimo e maximo
das variaveis, respectivamente.

A analise estatistica dos resultados obtidos no planejamento de experimentos
foi realizada utilizando os programas Desing-Expert e STATGRAPHICS Plus

versao 4.1.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Obtencao e tratamento do hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-acucar rico em xilose.

Nas TABELAS 6-8 estdo apresentadas as caracteristicas quimico-fisicas do
hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar ao longo do processo de
tratamento.

A hidrélise acida do bagago de cana-de-aglcar forneceu um hidrolisado
composto por agucares (79,87 % de xilose e 3,44 % de glicose), acido acético
(6,98 %), furfural (3,28 %) e hidroximetilfurfural (0,59 %) e de &cidos e metais
(8,06 %). A decomposicao da xilose e da glicose durante o processo de hidrélise
conduziu a formagao de produtos inibitérios a atividade fermentativa tais como
furfural (0,32 g/L) e hidroximetilfurfural (0,18 g/L). NIGAM (2001), reportou que
concentragdes de furfural de 0,25 g/L no meio de fermentacdo nao provocou
nenhum efeito sobre o rendimento e a produtividade na produgédo de etanol por
Pichia stipitis. Por outro lado, concentragdes de furfural igual a 1,5 g/L produziu
uma diminuicdo destes parametros fermentativos em 90,4 e 85,1 %,
respectivamente. PALMQUIST e HAHN-HAGERDAL (2000), reportaram que 0
efeito inibitorio do hidroximetilfurfural (HMF) é similar ao do furfural causando uma
maior fase lag durante o crescimento. MARTINEZ et al. (2000), constataram que a
producao de etanol, a partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-
acucar por E. coli, foi afetada somente na presenca de concentracbes maiores de
0,9 g/L de furfural e HMF. Outro inibidor, o acido acético (2,13 g/L), foi produzido
pela ruptura dos grupos acetil da fracdo hemicelulésica do bagaco de cana-de-

acucar (LEE e McCASKEY, 1983).
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TABELA 6. Caracteristicas fisico-quimicas do hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-agUcar durante cada etapa do processo de

tratamento.
Etapa pH ¢ (mS) °Brix Glicose Xilose A.ac. Furfural HMF
(g/L) (L) (gL) (g/b) (9/L)
H 1,61 12,44 4,0 1,05 24,37 2,13 0,32 0,18
N 493 2,44 3,5 1,06 24,10 1,59 0,28 0,18
C 495 7,06 23,0 7,18 194,65 7,49 0,043 0,45
MN-150 5,19 7,11 21,0 5,33 190,60 5,03 0,003 0,20
A-860 445 9,72 20,0 416 184,40 1,64 0,002 0,01
C-155 0,99 23,0 21,5 4,89 209,25 0,32 0,007 0,002
A-103 4,42 1,65 20,5 3,82 213,40 0,00 0,00 0,0
HPs 2,86 0,47 17,0 2,10 177,80 0,00 0,00 0,0

Onde: H: hidrolisado; N: hidrolisado apds resina 039RAD; C: hidrolisado
concentrado; MN-150: hidrolisado apés resina MN-150; A-860: hidrolisado apds
resina A-860; C-155: hidrolisado apds resina C-155; A-103: hidrolisado apés
resina A-103; HPr: hidrolisado purificado final.

TABELA 7. Concentracdo de acidos no hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-aglcar em cada etapa do processo de tratamento.

Acido (g/L) H N MN- A-860 C-155 A-103 HP;
150

galico 0,3962 0,3742 0,3267 0,0240 0,0145 - - -

protocatedico 0,0036 0,0008 - - - - - -

p.h.benzéico 0,0030 0,0054 - - - -

Vainilico 0,0546
siringico 0,0109
p. coumarico 0,1144
siringaldeido 0,0789
ferdlico 0,0576
vanilina 0,0117

0,0025 0,0250 0,0021 -

0,0140

0,0104 0,0460 0,0039 -

0,0026 0,0210 0,0020 -

TABELA 8. Concentracdo de metais no hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-aclcar em cada etapa do processo de tratamento.

Etapa Zn (mg/L) Co (mg/L) Cu (mg/L)

Cr (mg/L) Ni(mg/L) Fe (mg/L)

H 171,8
N 92,3
C 659,7
MN-150 712,8
A-860 397,8
C-155 44,25
A-103 30,3

HPs 15,6

0,25
0,58
1,64
1,2
1,2
0,98
0,94
0,69

< 0,1
< 0,1
<0,1
<0,1
0,68
0,94
0,39
0,14

9,70
0,59
11,2
8,2
0,83
1,1
0,74
1,16

757,5
536,0
3514,7
5285,8
2188,0
264,6
105,3
1,6

798,0
583,3
3733,3
5180,0
2385,0
288,0
109,5
7,2
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LARSSON et al. (2000), estudaram o efeito de varios compostos aromaticos na
produgdo de etanol por S. cerevisiae. Esses autores constataram que,
concentracdes de acido p. coumarico (1 g/L) diminuiram a velocidade especifica
de crescimento celular e a produgéo de etanol em aproximadamente 63 %. Outro
composto, acido ferulico em concentracées inferiores (0,2 %) provocou a
diminuicdo do rendimento em biomassa (83 %), da velocidade especifica de
crescimento celular (64 %) e da produtividade em xilitol (46 %). Segundo
ZALDIVAR et al. (2000), a toxicidade dos hidrolisados hemicelulésicos esta
relacionada com a acumulagcdo de diversos compostos toxicos, mas nao por
componentes individuais.

Com vistas a sua purificagao, o licor foi submetido inicialmente a um aumento
de pH para 4,93 empregando-se uma resina de troca anibnica basica fraca
039RAD (Quimicagua) a qual possui alto grau de porosidade polimérica
proporcionando uma melhor e mais completa adsorcao e desorcdo de grandes
moléculas organicas. Esse aumento do pH teve como objetivo obter um
hidrolisado quase neutro o que facilta sua concentracdo em diferentes
equipamentos quando o processo for desenvolvido em escala industrial. Durante
este processo ndo houve perdas de xilose, glicose e hidroximetilfurfural,
entretanto verificou-se uma diminuicdo das concentragdes de &acido acético
(25,35 %) e de furfural (12,5 %). A resina adsorveu 100 % dos acidos siringico e
ferdlico, 77,7 % de acido protocatedico e de vanilina assim como 86,81 % de
siringaldeido. O aumento do pH do hidrolisado também pode estar associado a
diminuicdo da concentracdo dos acidos vanilico e galico em 95,42 e 5,55 %,
respectivamente. Esta resina favoreceu a desmineralizacdo do licor, pois

adsorveu quantidades equivalentes a 46,27, 93,92, 29,24 e 26,90 % de zinco,
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cromo, niquel e ferro respectivamente (TABELA 8). E importante ressaltar que a
perda de qualquer acgucar fermentescivel pode ter uma influéncia significativa
sobre a economia do tratamento de destoxificacao do hidrolisado.

De acordo com os resultados apresentados na TABELA 6 observa-se uma
tendéncia de aumento no teor dos acucares glicose e xilose, em relagdo ao fator
de concentracao do hidrolisado. O mesmo comportamento nao foi observado para
0 acido acético, constatando-se um aumento em sua concentra¢do de 4,71 vezes
quando o hidrolisado foi concentrado 8 vezes com o objetivo de aumentar o
conteudo de xilose. O aumento desproporcional do teor de &cido acético pode ser
atribuido a sua volatilizagdo nas condigbes empregadas para a concentracdo do
hidrolisado (temperatura 65 + 5 °C e vacuo). O ponto de ebulicdo do acido acético
a pressdo atmosférica (760 mmHg) é de 118,1 °C, sendo reduzido para 63 °C
quando a pressao passa para 100 mmHg (vacuo).

Nota-se também na TABELA 6 que existe uma relacao xilose/glicose variando
entre 23/1 e 27/1, nos hidrolisados original e concentrado, respectivamente.
Segundo PFEIFER et al. (1996) e YAHASHI et al. (1996) a glicose, presente no
meio em baixas concentragdes, pode favorecer a velocidade de consumo de
xilose, pois poderia ser utilizada para a geragao de energia de manutengao celular
e como substrato para a regeneracao de cofatores requeridos para a producao de
xilitol (ROCA et al., 1996).

Quanto ao furfural, nota-se que sua concentragdo, diminuiu em 84,64 %. Isto
foi possivel devido a temperatura utilizada no processo de concentragdo a vacuo
(65 + 5 °C), uma vez que o ponto de ebulicdo do furfural, sob presséo reduzida, é
de 54-55 °C (VOGEL, 1971). Por outro lado, a concentragéo de hidroximetilfurfural

aumentou 2,5 vezes quando o hidrolisado foi concentrado 8 vezes.
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Apés a passagem do hidrolisado através da resina de adsor¢do MN-150
observou-se uma ligeira redugdo do °Brix do hidrolisado. Esse fato pode ser
devido a uma reducdo nas concentracdes de glicose (25,8 %), xilose (2,1 %),
acido acético (32,84 %), furfural (93 %) e hidroximetilfurfural (55,55 %). Essa
resina também produziu uma reducdo do conteludo de acido galico (92,65 %),
vanilico (8,4 %), cumarico (100 %), siringaldeido (91,52 %) e vanilina (90 %) fato
que pode ser constatado nas TABELAS 6 e 7. LEE e McCASKEY (1983),
relataram que resinas de troca id6nica chegaram a remover até 80 % dos
compostos fendlicos do hidrolisado acido de madeira dura, entretanto, removeram
de 15-25 % da xilose. Segundo LARSSON et al. (1999), durante o tratamento com
resinas de troca ibnica, o trocador anidnico produziu uma diminuicdo na
concentracdo de todos os diferentes tipos de inibidores testados (fendlicos,
aldeidos furanicos e alifaticos). Resultados reportados por NILVEBRANT et al.
(2001), demonstram a remocgao de 20-65 % de HMF e de 38-64 % de furfural
apdés o tratamento de hidrolisado de madeira branda com resina fortemente
anionica (AG 1-X8) ou catibnica (XAD-8). Os mecanismos para a remogcao de
compostos fendlicos mediante o emprego de resinas de troca ibnica sao
complexos, sendo eles adsorvidos completamente pelas resinas anibnicas e
repelidas pelas de troca catiénica (NILVEBRANT et al., 2001).

E importante ressaltar uma remocéo do 58,73 % da cor do hidrolisado apds
seu tratamento com essa resina de adsorgcao (TABELA 9).

Posterior ao tratamento do hidrolisado com a resina A-860S, constatou-se
uma diminuicdo das concentragdes de &acido acético (67,39 %) e de

hidroximetilfurfural (95,0 %). Observou-se também uma diminuicdo no teor de
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cinzas e uma remoc¢ao da cor do hidrolisado de 82,45 e 13,79 %, respectivamente

(TABELA 9).

TABELA 9. Teor de cinzas e cor do hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-agUcar em cada etapa do processo de tratamento.

Etapa Cinzas (%) Cor ICUMSA Remocao da cor (%)
H 0,199 5,142 x 10° -

N 1,102 5,748 x 10° -

C 0,140 1,902 x 10°%* 0

MN-150 1,077 7,849 x 10° 58,7
A-860S 0,189 5,227 x 10° 72,0
C-155S 0,149 4,509 x 10* 97,0
A-103S 0,080 3,484 x 10* 98,0

HP; N&o detectado 4,356 x 10° 99,0
Processo - - 99,7

Onde: H: hidrolisado; N: hidrolisado apés resina 039RAD; C: hidrolisado
concentrado; MN-150: hidrolisado apés resina MN-150; A-860: hidrolisado apés
resina A-860; C-155: hidrolisado apds resina C-155; A-103: hidrolisado apés
resina A-103; HPr: hidrolisado purificado final; * valor de referéncia.

A resina de troca aniénica fortemente basica A-860S, possui uma capacidade
boa de adsorgao de corpos coloridos de alta massa molar, tais como os presentes
em xaropes de agucares assim como os produzidos pela reagdo de Maillard
(Catalogo da PUROLITE). Por acao das resinas de troca anidnica sao adsorvidos
os anions CI, SO4* que sdo trocados pelos ions OH os quais sdo liberados
neutralizando os ions H* e portanto, a solugdo. Desta forma, sdo trocados anions
organicos presentes em compostos coloridos, silicatos, taninos e cinzas (De
DANDEL e ANDEN, 1989).

Segundo o catalogo da PUROLITE, a resina de troca catiénica fortemente
acida C-155S é usada para a desmineralizacdo e adsorcao de cinzas presentes
no hidrolisado, xaropes de acglcares e de alcoois de agucares tais como sorbitol.

Durante o presente trabalho constatou-se de fato uma diminuicdo do conteudo de

metais Zn (88,85 %), Ni (60,20 %) e Fe (61,98 %) como apresentado na TABELA
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9 0 que corresponde a uma reducao de 25,11 % da cor do hidrolisado. Segundo
De DANDEL e ANDEN (1989), as cinzas estao principalmente na forma de sais
de potassio e so6dio e com o0 uso destas resinas pode se remover impurezas
nitrogenadas complexas, cinzas e cor. Zerban (1920) segundo HONIG (1969),
demonstrou que na presenca do ferro a cor do caldo de cana é duas ou trés
vezes mas escura que na sua auséncia. Isto é atribuida a interacdo entre os
polifendis e sais de ferro.

Observa-se nas TABELAS 6 e 7 que a resina A-103S adsorveu tragos de
acido acetico, furfural e hidroximetilfurfural e de acido glicélico, o que néo foi
observado com a resina C-155S. A resina de troca anibnica de base fraca
macroporosa A-103S € usada na demineralizacdo de xaropes de cana e
beterraba, assim como na industria de acucares liquidos (PUROLITE). Sua
alcalinidade relativamente alta permite a adsor¢cdo de acidos organicos com pKj
de aproximadamente 5,0, e sua estrutura macroporosa resulta numa excelente
resisténcia ao choque osmoético e as incrustacbes organicas. Como resultado,
muitos dos compostos coloridos de alto peso molecular sdo removidos. Com essa
resina conseguiu-se remover 46,31 % do teor de cinzas do hidrolisado.

Segundo How e Moor (1982) citados por FRAZER e McCASKEY (1989), as
resinas catidnicas e anidnicas sao efetivas na remocao de compostos fendlicos.
Essa remocéao pode ser devida ao enlace ibnico aos grupos quimicos carregados
ou a adsorcao fisica as regides nao-polares da molécula. As resinas de troca
ibnica, diferente de outros métodos de purificagdo, removem impurezas organicas
e inorganicas. Esse fato tem sido observado ao longo do tratamento do

hidrolisado hemicelulésico de bagago de cana-de-agucar pois todas as resinas
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removem ambos tipos de compostos em maior ou menor grau, embora cada uma
se destaque por remover mas eficientemente um determinado composto.

No presente trabalho obteve-se um hidrolisado com uma concentracdo de
xilose de 177,80 g/L e com quantidades minimas de glicose (2,10 g/L). Removeu-
se o conteudo de metais até valores entre 0,69 e 15,6 mg/L e a cor do hidrolisado

em 99,7 %.

5.2. Obtencao de xilitol pela fermentacao de meio sintético e de hidrolisado

hemicelulésico de bagacgo de cana-de-agucar.

Nas FIGURAS 15 e 16 pode-se observar o perfil de consumo de xilose e
arabinose, producao de xilitol, crescimento celular e pH durante o processo
descontinuo de produgao de xilitol por Candida guilliermondii em meio sintético e
em hidrolisado hemicelulésico de bagago de cana-de-agucar tratado com resinas
de troca ibnica. Quanto ao consumo de xilose, este foi favorecido em meio
sintético, encontrando-se valores de 99,14 % de consumo apdés 92 h de
fermentagcédo. No hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar tratado
com resinas de troca ibnica observou-se um consumo de xilose de 97,99 % por C.
guilliermondii ap6s 132 horas de fermentacao (FIGURA 15).

De acordo com os resultados obtidos, o xilitol, principal produto da conversao
de xilose presente no hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-acucar
por C. guilliermondii, foi produzido nos dois meios avaliados, em concentragbes
entre 61,20 e 63,05 g/L em meio sintético e em hidrolisado, respectivamente. Por
outro lado, no que se refere a concentracdo celular, o maior crescimento
(7,05 g/L) foi obtido em meio sintético, o que corresponde a um maior fator de

conversdo de xilose em células (0,0710 g/g).
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FIGURA 15. Consumo de xilose e produgédo de xilitol por C. guilliermondii em
meio sintético (0,A), e em hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-agucar
respectivamente, durante o processo de fermentagdo descontinuo

em reator de 15 litros.
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FIGURA 16. Crescimento celular, pH e consumo de arabinose durante a produc¢ao

de xilitol por C. guilliermondii em meio sintético (0,A,nd0) e em
hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agUcar tratado com
resinas de troca ibnica (o,x,*) respectivamente, no processo de

fermentacéo descontinuo em reator de 15 litros.
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Quanto a arabinose, pentose presente no hidrolisado (6 g/L), verificou-se um
consumo parcial (52,41 %) ao longo do processo fermentativo (FIGURA 16).
ROBERTO et al. (1995), em fermentagcao com hidrolisado hemicelulésico de palha
de arroz, observaram também uma discreta diminuicdo na concentracdo de
arabinose. Segundo AFFLECK (2000), 40 % da arabinose foi consumida apés
170 horas de fermentacdo de um meio sintético, simulando um hidrolisado
hemicelulésico de milho, por Candida tropicalis em reator de 1 litro.

Nas TABELAS 10 e 11 sédo apresentados os parametros fermentativos da
bioconversao de xilose a xilitol por Candida guilliermondii em meio sintético e em
hidrolisado hemicelulésico de bagago de cana-de-agUcar tratado com resinas de
troca ibnica, respectivamente, durante o processo de fermentagdo descontinua
em reator de 15 litros.

TABELA 10. Parametros fermentativos da bioconversao de xilose a xilitol por

Candida guilliermondii em meio sintético durante o processo de
fermentacao descontinuo em reator de 15 litros.

tempo (h)  Qp (g/L.h) AS (%) Yp/s (9/9)  Yx/s (g/9) € (%)
0 0 0 0 0 0
12 0,581 9,78 0,8105 0,2128 88,38
24 0,725 31,39 0,6307 0,1041 68,77
36 0,817 47,55 0,7040 0,0786 76,77
48 0,868 64,23 0,7382 0,0663 80,50
60 0,890 80,43 0,7551 0,0592 82,35
72 0,844 93,46 0,7400 0,0578 80,69
84 0,752 98,95 0,7265 0,0710 79,22
91 0,665 99,14 0,7024 0,0781 76,59

Onde: Qp: produtividade volumeétrica em xilitol; AS: consumo de xilose; Yp/s: fator
de rendimento em xilitol a partir de xilose; Yx/s: fator de rendimento em células a
partir de xilose; €: eficiéncia da fermentagao.

Conforme mostrado nas TABELAS 10 e 11 observam-se maiores valores de
produtividade volumétrica em xilitol (0,665 g/L.h)), consumo de xilose (99,14 %) e

de fator de conversao de xilose em células (0,0781 g/g) no processo de producao

de xilitol a partir de meio sintético, apdés 92 horas de fermentacdo. Entretanto,
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maiores valores de fator de rendimento de xilose em xilitol (0,8549 g/g) e de
eficiéncia da fermentacdo (93,22 %) foram obtidos a partir de hidrolisado

hemicelulésico.

TABELA 11. Parametros fermentativos da bioconversao de xilose a xilitol por
Candida guilliermondii em hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-agucar tratado com resinas de troca ibGnica durante o
processo de fermentagdo descontinuo em reator de 15 litros.

tempo (h)  Qp (g/L.h) AS (%) Yp/s (9/9)  Yx/s (9/9) € (%)
0 0 0 0 0 0

12 0,570 5,27
24 0,607 20,09 0,8450 0,1480 92,15
36 0,596 30,43 0,8215 0,1042 89,58
48 0,465 49,24 0,5281 0,0765 57,59
60 0,511 50,30 0,7102 0,0818 77,45
72 0,577 57,10 0,8485 0,0803 92,53
84 0,572 65,14 0,8595 0,0730 93,73
92 0,601 75,36 0,8549 0,0636 93,22
108 0,553 84,06 0,8285 0,0610 90,35
120 0,518 92,04 0,7877 0,0646 85,90
132 0,478 97,99 0,7502 0,0644 81,81

Onde: Qp: produtividade volumétrica em xilitol; AS: consumo de xilose; Yp/s: fator
de rendimento em xilitol a partir de xilose; Yx/s: fator de rendimento em células a
partir de xilose; €: eficiéncia da fermentagao.

CONVERTI et al. (1999), no processo de producao de xilitol por Pachysolen
tannophilus cultivada em hidrolisado de madeira dura com 89 g/L de xilose
obtiveram 39,5 g/L de xilitol apds 96 horas de fermentacdo. SILVA e ROBERTO
(2001), realizaram estudos do efeito da concentracdo de xilose e de inoculo na
producéao de xilitol por C. guilliermondii em hidrolisado hemicelulésico de palha de
arroz. Os melhores resultados de producdo de xilitol (52,0 g/L) e fator de
rendimento em xilitol (0,65 g/g) foram obtidos nas condic¢des iniciais de 82 g/L de
xilose e 3 g/L de células. DIZ et al. (2002), em estudos relativos ao processo de
obtencdo de xilitol a partir de hidrolisado de madeira de eucalipto (80 g/L de

xilose), tratado com carvdo ativo, por Debaryomyces hansenii, reportaram
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maximos valores de producdo de xilitol (40 g/L), produtividade volumétrica
(0,40 g/L.h) e rendimento em xilitol (0,57 g/g) apdés 100 h de fermentagéo.
MUSSATO e ROBERTO (2004), investigaram o comportamento cinético de C.
guilliermondii durante a produgéo de xilitol a partir de hidrolisado hemiceluldsico
de palha de arroz tratado com carvao ativo e com elevada concentracao de xilose
(90,33 g/L). Os resultados, apds 116 horas de fermentacao e 78,7 % de consumo
de xilose, indicaram valores de produtividade e rendimento em xilitol de 0,32 g/L.h
e 0,53 g/g, respectivamente.

O processo fermentativo foi conduzido até o momento em que foram obtidos
produtos com quantidades minimas de xilose (132 horas) o qual, por outro lado,
provocou uma diminuicao nos valores de produtividade em xilitol e de rendimento
do processo fermentativo.

O comportamento cinético da levedura C. guilliermondii em hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de cana-de-aglcar tratado com resinas de troca iénica
foi avaliado e os resultados estdo mostrados nas FIGURAS 17 e 18. A variacao
das velocidades especificas de crescimento (ux) e de formacéao de xilitol (gp) em
funcédo do tempo estdo mostradas na FIGURA 18. Observa-se que, 0 maior valor
de px (0,144 h™") foi atingido na fase inicial do cultivo. Nota-se ainda que, apés o
periodo de 10 horas, quando iniciou o consumo de xilose a velocidade especifica
de crescimento decresceu para 0,067 h'. Comportamento semelhante foi também
constatado por ROBERTO (1997) e NOLLEAU et al. (1995) durante o cultivo de
C. guilliermondii em hidrolisados hemicelulésicos de palha de arroz e de madeira,

respectivamente.
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FIGURA 17. Variagao da velocidade especifica de consumo de xilose durante a
fermentacdo de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-
acucar tratado com resinas de troca idnica, por C. guilliermondii em
reator de 15 litros.
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FIGURA 18. Variacdo da velocidade especifica de crescimento celular (o) e de
formagdo de «xilitol (A) durante a fermentagdo de hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar tratado com resinas de
troca idnica, por C. guilliermondii em reator de 15 litros.
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Quanto a velocidade especifica de produgédo de xilitol (qp), 0 maximo valor
obtido (0,227 g/g.h, apds 20 horas de fermentacao) foi superior ao encontrado por
ROBERTO (1994) em fermentacédo de hidrolisado de palha de arroz (0,12 g/g.h),
comportamento que pode ser atribuido a presenca de compostos como furfural e
acido acético neste hidrolisado, que atuam como inibidores do crescimento
microbiano.

Na FIGURA 18 verifica-se que, apds 10 horas de fermentacao, as velocidades

especificas de crescimento e de producgéo de xilitol decresceram com o tempo.

5.3. Purificacao e concentracao do meio fermentado

O meio fermentado embora rico em xilitol contém leveduras e fragmentos
destas, assim como outros contaminantes tais como ingredientes do meio de
cultivo, substrato residual e subprodutos da fermentacdo. E por isso, que os
meios fermentados foram submetidos a um processo de centrifugacdo para

separar a biomassa.

Mediante o processo de centrifugacdo foi possivel extrair 2,99 e 2,50 % de
biomassa do meio de fermentado a partir de xilose comercial (11,7 kg) e de
hidrolisado (11,0 kg) respectivamente. Apds a separacdo da massa celular
constatou-se um aumento da concentragdo de xilitol de 61,20 para 67,11 g/L no
meio fermentado a partir de meio sintético e de 60,00 para 68,17 g/L no meio

fermentado a partir de hidrolisado.

Com o objetivo de extrair pequenos fragmentos de células que nao foram

separadas por centrifugacao (2000xg) foi realizado um estudo em tubos de ensaio
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da precipitacdo usando NaOH 3N. A TABELA 12 apresenta as caracteristicas

fisico-quimicas do hidrolisado fermentado submetido a diferentes niveis de pH.

Apbs 2 horas em repouso observou-se que o aumento do pH de 3,64 até 5,0 e
6,0 ndo produziu nenhum efeito, entretanto, em valores entre 7,0 e 9 observou-se
formacdo de precipitado. O processo de precipitacdo e sedimentagdo foi mais
rapido em pH 7,0, sendo constatado também menor perda de xilitol (0,92 %) no

sobrenadante.

TABELA 12. Caracteristicas quimicas das amostras de hidrolisado fermentado
submetido a diferentes niveis de pH apdés o processo de

centrifugacao.

Amostra Xilose (g/L) Arabinose (g/L) Xilitol (g/L) Rpt (%)
Inicial 2,28 2,76 68,17

pH 5,0 2,20 2,75 67,78 1,15
pH 6,0 2,19 2,59 66,99 3,34
pH 7,0 2,18 2,62 67,54 26,42
pH 8,0 2,17 2,47 66,70 22,23
pH 9,0 2,09 2,46 66,30 26,06

Ret: Remocao de proteinas totais.

Pode-se constatar ainda uma maior remogéo de proteinas totais (26,42 %) em
pH 7,0, segundo resultados obtidos utilizando o método de Lowry. Este método
pode sofrer interferéncia de aglcares, aminoacidos e péptideos presentes na
solucdo fermentada, sendo portanto utilizado como uma medicdo quantitativa dos
produtos retidos no permeado, ou seja, dos materiais positivos ao método de

Lowry.
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Tomando em consideracao os resultados obtidos neste estudo foi realizado o
processo de separacao do precipitado através do aumento do pH dos licores de
xilitol obtidos por via fermentativa a partir de meio sintético e de hidrolisado
hemicelulésico para 7,0.

De maneira visual, foi possivel observar que os precipitados formados nos
meios fermentados obtidos seja a partir de meio sintético (116,98 g
correspondentes ao 1,06 % do licor) ou de hidrolisado tratado (189,1¢g
correspondentes ao 1,26 % do licor) tinham a mesma coloragdo e textura. Por
isso, foi realizado um teste para saber se os nutrientes eram o0s agentes
precipitantes. Apds a mistura dos nutrientes, na mesma propor¢cdo em que sao
adicionados ao meio de fermentacao, pela adicdo de NaOH 3N até valores de pH
entre 5,0 e 7,0, foi constatada a formacao de um precipitado muito parecido aos
formados com os licores de xilitol. Esse fato indicou a necessidade de se estudar
o efeito da concentracao inicial dos nutrientes (em especial o extrato de farelo de
arroz) na fermentacéo. Os resultados do estudo do efeito da concentragéo inicial
de extrato de farelo de arroz (5 e 20 g/L) no processo fermentativo indicaram que
5 g/L séo suficientes para o processo.

Os meios fermentados foram posteriormente concentrados e purificados com
resinas de troca ibnica A-505 e C-505. Na TABELA 13 apresenta-se a
composicao dos meios fermentados durante cada etapa de purificagcdo. Apos o
tratamento do meio fermentado a partir de hidrolisado, foi observada a diminuicao
da concentracdo de arabinose em 17,55 % e da cor dos xaropes. Por outro lado,

houve uma perda de 8,15 e 15,23 % de xilitol apds esta etapa de tratamento.
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TABELA 13. Composicao dos meios fermentados a partir de meio sintético (A) e
de hidrolisado (B) durante o tratamento com resinas de troca idnica

A-505 e C-504.

Meio fermentado Xilitol (g/L) Arabinose (g/L)
A 239,1 -

A apos A-505 229,1 -

A apos C-504 219,6 -

B 294 1 11,09

B apo6s A-505 267,1 9,15

B apés C-504 249,3 9,14

Com o objetivo de aumentar a concentracdo de xilitol os xaropes foram
concentrados a vacuo 4 vezes. Foram obtidos xaropes com concentragdes de
xilitol iguais a 745,3 e 935,4 g/L a partir de meio sintético e de hidrolisado
hemicelulésico, respectivamente. O concentrado de xilitol a partir de hidrolisado

continha uma concentragdo de arabinose igual a 13,10 g/L.

5.4. Obtencao das curvas de solubilidade de xilitol em agua e em agua-

etanol.

Nas FIGURAS 19 e 20 sao apresentados os valores de indice de refragao (IR)
correspondentes as solucdes de xilitol comercial em agua (0-75 %) e em agua-
etanol (0-85 %), respectivamente. Observa-se que a % massica de xilitol em agua
e em solugdes agua-etanol (50-50 %) e o IR esta correlacionada através de
polindmios de segundo e terceiro grau, respectivamente:

% MASS squa = -552,85*IR? + 2123,2*IR — 1843,3 R? = 0,9997
% MASS sgua-etanol = -9864,3* IR® + 39516 IR® — 51943*IR + 22378  R® = 0,9994
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FIGURA 19. Representacdo esquematica da variagéo da % massica de xilitol em
adgua em fungao do indice de refragéo (IR) a 70 °C.
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FIGURA 20. Representacdo esquematica da variagdo da % massica de xilitol em
solugdes agua-etanol (50-50%) em funcao do indice de refracéo (IR)
a 60 °C.

Na FIGURA 21 mostra-se a solubilidade do xilitol em agua e em agua-etanol
(50-50 %) em funcao da temperatura. Observa-se que a curva de solubilidade do
xilitol DANISCO grau comercial em fungcédo da temperatura pode ser representada
por um polinémio de segundo grau descrito pela equacao 27, com um coeficiente
de correlacdo (R?) igual a 0,9866. Por outro lado, a solubilidade do xilitol em

solugédo agua-etanol (50-50%) pode ser melhor correlacionada com a temperatura
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por um polindmio de terceira ordem com um coeficiente de correlagdo (R?) igual a

0,9996 segundo a equacao 28:

% xilitol = -0,0035*T? + 0,8126*T + 45,857 (27)
% xilitol = -0,0005*T® + 0,0443*T? — 0,0109*T + 21,006 (28)
100
~ y =-0,0034x2 + 0,8126x + 45,857
S 801 R? = 0,9865
j@)]
S 60
>
= 40 |
2
R y =-0,0005x3 + 0,0443x2 - 0,0109x + 21,006
32 R? = 0,9996
0 T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70

T (0C)

FIGURA 21. Solubilidade do xilitol grau analitico em agua (m) e em agua-etanol (¢)
em funcéo da temperatura.

Os valores de solubilidade obtidos sédo similares aos reportados na literatura
(ANEXO). As diferengcas de solubilidade podem ser atribuidas, entre outros
fatores, a qualidade da matéria-prima utilizada assim como aos métodos

empregados na determinacao de suas propriedades.

5.5. Estudos preliminares de cristalizacao de xilitol comercial

Na TABELA 14 sdo apresentados os resultados do processo de cristalizagao
de xilitol obtidos nos experimentos-modelo preliminares utilizando como solvente
agua e misturas agua-etanol (70%-30% e 50%-50%). Observa-se que, 0s
resultados enquanto a temperatura de nucleagcdo variou para as mesmas
condi¢des iniciais. Isto pode ser possivel devido a complexidade do sistema em

estudo o qual é composto por uma substancia organica dissolvida em agua ou
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misturas agua-etanol e possui altas concentragées e uma zona metaestavel muito
larga, a qual, em alguns casos, chegou a ser maior que 60 °C. Uma forma de se
reduzir a supersaturacdo consiste na introducdo de sementes no sistema. Nos
estagios iniciais da cristalizacdo existem muito poucos cristais em suspensao
sobre 0s quais o material deve depositar para crescer, implicando no aumento da
supersaturacao, permitindo a ocorréncia de uma supersaturagao excessiva. Por
isso, foram adicionados 4 cristais de xilitol no inicio de cada experimento com o
objetivo de estabilizar o sistema e de forma a atingir condi¢des adequadas para a

nucleagao secundaria.

TABELA 14. Resultados da cristalizagcdo de xilitol obtidos durante os
experimentos-modelo preliminares utilizando agua e misturas agua-

etanol.
T (°C) VR Solvente (%) Tinal (°C) Observacoes
(°C/min) Agua-etanol
40 0,125 100-0 -20 Cristalizou a 25,4 °C
-20 Nao cristalizou
-20 Cristalizou a -12,0 °C
40 0,25 100-0 20 Cristalizou a 34,5 °C
20 Nao cristalizou
5 Né&o cristalizou
-10 Né&o cristalizou
40 0,50 100-0 -20 Nao cristalizou
60 0,125 70 — 30* 0 Cristalizou a 39,5 °C
50- 50 0 Cristalizou a 24,3 °C
60 0,50 100-0 30 Nao cristalizou
70- 30 20 Nao cristalizou
70- 30 0 Cristalizou a 11,8 °C
70- 30 0 Né&o cristalizou
70- 30 6 Né&o cristalizou
50-50 -10 Cristalizou a -0,8 °C
50-50 -10 Cristalizou a 32,3 °C
50-50 -10 N&o cristalizou

* A concentragao de xilitol em mistura agua-etanol (70%-30%) na temperatura
de saturacéo de 60 °C ¢ igual a 77,76 g de xilitol em 15,57 g de agua e 6,67 g de
etanol 99,7 % segundo VYGLAZQOV e KHOL'KIN (1984).
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5.6. Estudo da cinética de cristalizacao de xilitol comercial.

Na TABELA 15 sao apresentados os resultados quanto a temperatura de
nucleag@o (Tnucleacao), temperatura da solugéo final (Tfna so.) € a variagdo de
temperatura entre a temperatura de saturacdo e a de nucleacdo (AT) dos
experimentos-modelo da cristalizacdo de xilitol em mistura de solvente agua
(50%)-etanol (50 %) nas condicbes de temperatura de saturacao de 40, 50 e

60 °C, com velocidades de resfriamento (VR) iguais a 0,10, 0,25 e 0,50 °C/min.

TABELA 15. Condi¢des experimentais e valores de temperatura de nucleagéo
(Thuet), temperatura da solugdo final (Tsnal soi.) © @ variacdo de
temperatura entre a temperatura de saturacao e a de nucleagéo (AT)
nos experimentos-modelo nas temperaturas de saturacao de 40, 50
e 60°C e velocidades de resfriamento iguais a 0,10, 0,25 e

0,50 °C/min..
Tsat (OC) VR (OC/min) Tnucleagéo (OC) Tsol- final (OC) AT=TsarT nucleacéo

40 0,10 24,30 5,88 15,70
26,27 6,23 13,73

25,67 5,81 14,33

0,25 16,82 6,30 23,18

20,50 6,17 19,50

22,43 6,18 17,57

0,50 16,91 7,22 23,10

14,96 7,27 25,04

16,76 7,26 23,24

50 0,10 38,81 15,89 11,19
38,38 15,81 11,62

38,89 15,75 11,11

0,25 29,90 16,55 20,10

33,52 16,23 16,48

35,14 16,25 14,86

0,50 29,88 17,34 20,12

30,39 17,08 19,61

31,02 17,09 18,98

60 0,10 51,54 24,94 8,46
48,58 24,79 11,42

50,03 25,93 9,97

0,25 50,78 24,85 9,22

48,18 24,88 11,82

49,19 24,84 10,81

0,50 48,65 27,06 11,35

46,20 27,88 13,80

45,44 26,99 14,56
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Para obter os parametros cinéticos foi necessario conhecer a distribuicdo
granulométrica (%diferencial e % acumulada) dos cristais obtidos em cada ensaio.
A partir da distribuicdo (% massica) foi realizada sua linearizacado, de acordo com
a funcdo gama modificada, segundo equacdo 8. Nas TABELAS 16 a 18 estado
apresentados os resultados da distribuicdo granulométrica acumulada M(L) em %
massica e os valores de z de cada ensaio nas temperaturas de saturacao de 40,
50 e 60 °C, respectivamente.

A partir dos valores de z em fungéo do tamanho dos cristais foram tragados os
graficos de distribuicdo, verificando-se que néo existe linearidade em toda a
distribuicdo devido principalmente a aglomeracgéo de cristais de xilitol.

Nas FIGURAS 22 e 23 podem ser verificadas as distribuicdes granulométricas
e os valores de z em funcdo do tamanho dos cristais de xilitol respectivamente,
nos ensaios 22, 23 e 24. Pode-se observar, que as distribuicbes granulométricas
obtidas foram bastante semelhantes, mostrando que a reprodutibilidade desses

ensaios é satisfactoria.

120
100
80
60 -
40
20 -

% acumulada M(L), % diferencial

0,05 0,106 0,177 0,25 059 0,71 1 1,19 1,41 1,68 2

FIGURA 22. Distribuicdo granulométrica (% acumulada, % diferencial) dos
ensaios 22 (m,a), 23 (x,*) e 24 (+,) respectivamente.
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0,05 0,106 0,177 0,25 0,59 0,71 1
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FIGURA 23. Linearizagéo da distribuicdo granulométrica obtida nos experimentos
realizados com temperatura de saturacdo 60 °C e velocidade de
resfriamento igual a 0,25 °C/min (ensaios 22 (a), 23 (4) € 24 (x).

Para realizar os calculos foi fixada a densidade do xilitol solido igual a
1500 kg/m® e o fator de forma volumétrico dos cristais igual a 0,83 segundo
FERNANDEZ et al. (1999). Os parametros cinéticos tais como tamanho
dominante da distribuicdo (Lm), velocidade de crescimento (G) e taxa de
nucleacado (dN/dT) foram determinados utilizando-se o método de Nyvlt et al.
(1985). O tamanho dominante experimental foi calculado utilizando-se o critério
proposto por DERENZO (2003): considera-se o Ly igual a zero para z igual a zero
e o tamanho dominante Ly corresponde-se com o valor de z igual a 3, definindo

assim uma distribuicao granulométrica hipotética para representar o experimento.
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TABELA 16. Distribuicdo granulométrica acumulada (% massica) e valores de z dos ensaios realizados com temperatura

de saturagéo de 40 °C.

VR

No.

Abertura

O 0,056 0,106 0,177 0,25 0,59 0,71 1,00 1,19 1,41 1,68 2,00
(°C/min) (mm)
1 M(L) 100 99,36 92,869 76,637 21,498 11,903 6,964 3,746 2,414 1,970 1,276
z 0 0,721 11,5442 2,4587 5,3900 6,3984 7,2496 8,1819 8,8173 9,1054 9,7105
0,10 2 ML) 100 97,955 89,219 72,225 26,049 17,870 12,347 7,222 5257 4,089 2,469
z 0 1,0232 1,7944 2,6629 5,0325 5,7130 6,3383 7,1934 7,6782 8,0528 8,7848
3 ML) 100 98,751 95,508 89,208 46,889 28,735 14,354 4,705 2,339 1,542 1,037
z 0 0,8799 1,3181 1,7951 3,8225 4,8457 6,0878 7,8446 8,8621 9,4487 9,9959
4  M(L) 100 99,039 95972 88,103 29,261 15471 7,788 4,028 2,561 1,920 1,200
z 0 0,8134 1,2712 1,8625 4,8106 5,9611 7,0760 8,0752 8,7329 9,1413 9,7950
0,25 5 M(L) 100 98,079 91,5478 75,082 14,791 6,998 3,869 2,552 2,031 1,619  1,0702
z 0 1,0036 1,6407 2,5315  6,0372 7,2423 8,1343 8,7377 9,0626 9,3805 9,9524
6 ML) 100 98,530 91,689 73,677 11918 5,157 2,886 1,737 1,149 0,882 0,561
z 0 0,9244 1,6308 2,5965 6,3963 7,7070 8,5611 19,2822 9,8549 10,2161 10,8238
7 M(L) 100 98,615 94,759 86,207 36,492 24,817 16,807 10,263 6,788 4,724 2,769
z 0 0,9078 1,3882 1,9724 4,3688 5,1231 5,8193 6,6390 7,2892 7,8385 8,6205
0,50 8 M(L) 100 97,859 91,348 76,418 21,152 12,731 8,131 4,514 2,865 2,141 1,013
z 0 1,0380 1,6546 2,4690 5,4150 6,2877 7,0088 7,9064 8,5719 8,988 10,0279
9 M(L) 100 97,814 89,287 70,345 24,771 16,946 12,034 7,6363 5,154 4,074 2,509
z 0 1,0448 1,7901 2,7481 5,1266 5,8052 6,3804 7,1068 7,7082 8,0582 8,7619
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TABELA 17. Distribuicdo granulométrica acumulada (% massica) e valores de z dos ensaios realizados com temperatura

de saturagéo de 50 °C.

VR

No.

Abertura

O s 0,056 0,106 0,177 0,25 0,59 0,71 1,00 1,19 1,41 1,68 2,00
(°C/min) (mm)

10 M(L) 100 98,892 94,845 81,655 34,172 26,460 19,976 13,270 9,545 7,612 5,054

z 0 0,8487 1,3805 2,2142 4,5034 5,0030 5,5172 6,2190 6,7553 7,1119 7,7374

0,10 11 M(L) 100 98,224 94,954 88,070 45,842 29,996 18,874 10,557 7,408 5,793 3,853
z 0 0,9796 1,3706 1,8645 3,8742 4,7526 5,6175 6,5936 7,1540 7,5315 8,1473

12 M(L) 100 99,163 95,621 80,275 18,480 9,637 5,173 2,254 1,352 0,880 0,515
z 0 0,7810 1,3069 2,2832 5,6544 6,7399 7,7026 8,9150 9,6307 10,2190 10,9379

13 M(L) 100 98,189 91,416 75504 20,193 12,948 8,543 5270 3,438 2,532 1,626

z 0 0,9855 11,6499 2,5188 5,4979 6,2599 6,9311 7,6747 8,3075 8,7491 9,3744

0,25 14 M(L) 100 98,694 94,436 84,371 36,541 21,655 12,314 7,513 5,583 4,600 3,154
z 0 0,8918 1,4169 2,0730 4,3660 5,3726 6,3427 7,1322 7,5831 7,8782 8,4328

15 M(L) 100 98,006 92,947 81,255 25,735 12,545 5479 2,372 1,532 1,134 0,735
z 0 1,0153 1,5382 2,2344 5,0553 6,3643 7,6161 8,8423 9,4573 19,8737 10,4630

16 M(L) 100 99,079 95,813 87,159 25,080 15,485 11,338 8,514 6,731 5,492 3,646

z 0 0,8918 1,4169 2,0730 4,3660 5,3726 6,3427 7,1322 7,5871 7,8782  8,4328

0,50 17 M(L) 100 99,634 98,189 93,639 40,894 23,316 14,995 9,929 8,077 6,734 5,188
z 0 0,6149 10,9854 14793 4,1276 5,2382 6,0141 6,6922 7,0191 7,3014 7,6982

18  M(L) 100 93,542 90,887 77,860 19,269 9,917 5,198 3,545 2,740 2,218 1,457

z 0 1,0840 1,6861 2,4046 5,5810 6,6941 7,6954 8,2626 8,6357 8,9375 9,5272
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TABELA 18. Distribuicdo granulométrica acumulada (% massica) e valores de z dos ensaios realizados com temperatura

de saturagéo de 60 °C.

VR

No.

Abertura

O s 0,05 0,106 0,177 0,25 0,59 0,71 1,00 1,19 1,41 1,68 2,00
(°C/min) (mm)

19  M(L) 100 99,438 94,621 88,599 53,914 38,29 25411 13,489 8,731 6,784 4,737
z 0 0,7292 1,4006 1,8326 3,4884 4,2678 5,0790 6,1919 6,8967 7,2900 7,8345

0,10 20 M(L) 100 98,539 95,498 90,496 55,202 35,654 20,308 8,944 5,002 3,621 2,441
z 0 0,9226 11,3190 1,7123 3,4290 4,4167 5,4878 6,8587 7,7531 8,2314 8,8014

21 M(L) 100 98,926 97,526 92,041 17,188 6,966 3,711 2230 1,790 1,562 1,237
z 0 0,8410 1,0836 1,6056 5,7807 7,2493 8,1957 8,9302 9,2399 9,4301 9,7537

22  M(L) 100 100 98,191 95,197 32,195 11,415 7,335 5,406 4,743 4,260 3,657
z 0 0,0220 0,9851 11,3480 4,6232 6,4669 7,1694 7,6362 7,8327 7,9922 8,2577

0,25 23 M(L) 100 98,931 92,418 84,432 3919 18,552 6,614 1,896 1,250 1,069 0,786
z 0 0,8397 1,5781 2,0697 4,2337 5,6477 7,3291 9,1597 9,7390 9,9543 10,3711

24  M(L) 100 98,977 96,812 94,285 43,072 11,751 5,053 3,509 2,988 2,687 2,206
z 0 0,8288 1,1767 1,4298 4,014 6,4196 7,7378 8,2775 8,5112 8,6640 8,9456

25 M(L) 100 97,480 93,222 87,158 34,623 12,045 5,445 2991 2,194 1,771 1,187
z 0 1,0925 1,5169 1,9181 4,4768 6,3790 7,6252 8,5096 8,9529 9,2545 9,8108

0,50 26 M(L) 100 99,135 93,321 84,269 18,648 7,282 5230 3,903 3,400 2,957 2,193
z 0 0,7886 1,5091 2,0785 5,6386 7,1806 7,6860 8,1217 8,3237 8,5260 8,4540

27  M(L) 100 97,485 93,201 89,507 64,590 47,632 33,032 17,970 9,511 5,070 3,164
z 0 1,0920 1,5185 1,7763 3,0059 3,7862 4,5718 5,7043 6,7610 7,7329  8,4283
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Na TABELA 19 estao relacionados os tempos de cristalizagdo, a massa de
xilitol cristalizada por massa de solvente e as velocidades especificas de
crescimento e de nucleagcdo dos cristais de xilitol para cada ensaio. DERENZO
(2003), em estudos do processo de cristalizacdo de acido adipico em diversos
solventes reporta valores de velocidade especifica de crescimento e de nucleagéo
da mesma ordem que os obtidos neste trabalho. Por outro lado, dados compilados
por Mersmann e Kind (1988) segundo MULLIN (2001) sobre compostos
inorganicos cristalizados ou precipitados a partir de solugdes aquosas apresentam
ordem de magnitude para as velocidades de crescimento e de nucleagdo de 10°®-
10°m/s e de 10”-10"" #/m3s, respectivamente, para supersaturacdes relativas
menor ou igual a 1. Os valores de m¢, G e dN/dT foram correlacionados mediante
uma regressdo multilinear, conforme a equacado 17. Em todas as regressoes
procurou-se manter o valor de ¢ fixo em 0, 1 ou 2, por serem valores relacionados
aos diferentes mecanismos de nucleacéo secundarios.

Na TABELA 20 estdo relacionados os valores dos parametros cinéticos:
expoente da concentracdo massica dos cristais (c), g@/n, expoentes da
supersaturacdo na cinética de crescimento (g) e nucleacédo (n), a constante do
sistema (Bn), a constante da regressédo (A”), o coeficiente de correlagdo obtido
para cada regressio (R?), os valores de teste de “t de Student” calculados (tSca)) €
os tabelados (tsiap). Como se pode constatar, o fato de desconsiderar somente o
ensaio 26 com c igual a zero provocou um aumento do coeficiente de correlagao
(R?) de 0,6781 a 0,7297. O valor de tsca foi sempre maior que o tabelado ao nivel
de 99,9% de confianga, indicando que as correlagdes sao significativas ao nivel de

0,1 %.
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A FIGURA 24 apresenta a correlacdo entre o log dN/dT e o log G onde obteve-
se um coeficiente angular igual a 1 (g/n) e o intercepto 14,88 correspondente ao
valor de A” com um coeficiente de correlagdo R? igual a 0,7297.

A separacdo dos expoentes g e n foi realizada através da determinacdo do
coeficiente m (orden aparente da nucleagéo) e da equacao 23. A partir dos dados
de velocidade de resfriamento e a diferenca de temperatura de saturacédo e de
nucleacado (ATmax) foram elaborados os graficos de variacdo do grau maximo de
sub-resfriamento em funcdo da velocidade de resfriamento (FIGURA 25). O
coeficiente m é o inverso do coeficiente angular das retas. A inclinacdo das retas
para as diferentes concentragbes de xilitol teve uma pequena variagao
encontrando-se valores de 0,3463, 0,3066 e 0,2199 para as temperaturas de
saturagdo de 40, 50 e 60 °C, respectivamente. Para realizar os calculos foi

utilizado o valor médio entre esses valores (1/m = 0,2909).
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FIGURA 24. Variacdo do log da taxa de nucleacdo com o log da velocidade de crescimento de cristais de xilitol.
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TABELA 19. Tempo de cristalizagdo, massa cristalizada de xilitol, velocidade de
crescimento e taxa de nucleagéo de xilitol durante os experimentos-

modelo.

Ensaio t; (min) me (kg/m%son) G (M/s)(*10%)  dN/IT(#/m3sons)(107)

1 184,20 782,91 94,3 0,837
2 200,43 782,49 82,7 0,885
3 198,54 785,82 1,26 0,258
4 42,09 788,94 5,03 2,04
3 57,35 766,47 2,86 3,12
6 65,01 783,53 2,44 3,10
7 19,38 778,75 0,113 3,90
8 15,40 742,13 0,112 9,62
9 18,99 783,95 8,37 10,6
10 229,20 1359,13 88,8 0,724
11 225,69 1340,59 1,09 0,414
12 231,38 1261,07 77,4 0,981
13 53,42 1333,34 3,17 5,30
14 69,16 1366,12 3,11 2,05
15 75,59 1294,12 2,52 2,57
16 25,09 1380,09 8,58 5,69
17 26,06 1327,43 9,29 3,41

18 27,99 1243,07 6,23 8,66
19 265,98 2392,87 1,02 0,461
20 273,90 2133,00 1,02 0,364
21 240,94 2329,87 83,8 1,21

22 103,72 2346,37 2,26 1,82
23 93,24 2122,50 2,36 2,21

24 97,40 2383,87 2,60 1,55
25 43,19 2326,87 5,06 5,32
26 36,65 2383,87 8,94 1,91

27 36,90 2291,25 5,88 6,27
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TABELA 20. Parametros cinéticos: expoente da concentracdo massica dos cristais (c), expoentes da supersaturacao na
cinética de crescimento (g) e nucleacéo (n), a constante do sistema (By), a constante da regressao (A”), o
coeficiente de correlagdo obtido para cada regressao (R?), os valores de teste de “t de Student” calculados

(tsca)) € Os tabelados (isiap). para o processo de cristalizagao de xilitol.

Ensaio c g/n n g A R? Bn tScalc tStab
Todos -0,09 0,926 2,58 2,39 14,60 0,6798 7,29 2,485
(N=27) 0 0,932 2,57 2,39 14,35 0,6781 7,26 2,479
1 -1,32
Sem o 26 0,07 1,006 2,43 2,44 14,71 0,7305 8,16 2,492
(N=26) 0 1 2,44 2,44 14,88 0,7297 2,26*107"® 8,05 2,485

1 1,097 2,27 2,49 12,50 0,6778 4,76*107® 7,11 2,485
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FIGURA 25. Valor maximo de AT em funcao da velocidade de resfriamento para
0s ensaios realizados com temperaturas de saturacao de 40 (0), 50
(D) e 60 °C (a).

Utilizando os parametros cinéticos foi entdo realizado o célculo do tamanho
médio esperado dos cristais (equagao 15) nos ensaios com resfriamento linear e
com adicao de 4 sementes de xilitol. A densidade da mistura de solventes foi
considerada igual a 910 kg/m°.

Conforme TABELA 21, verificou-se um bom ajuste entre os tamanhos médios
dos cristais experimental e calculado com um erro médio igual a 11,29 % e valor
maximo igual a 27,78 %. A FIGURA 26 apresenta a correlacao entre os valores de
tamanho médio dos cristais calculado e experimental sem considerar o ensaio 26.
Como pode ser observado, a comparacao entre ambos os valores pode ser
considerada como satisfactoria pois existe uma distribuicdo quase equitativa dos

pontos em relagéo a reta. Se por um lado a distribuigcao hipotética que utilizamos
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para determinar os valores de tamanho médio apresenta desvios em relagdo a
original, por outro permite a obtencdo de paradmetros de modelagem que
possibilitarao a estimativa do tamanho dominante de cristais a partir das condicées

experimentais planejadas para um determinado ensaio.
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0,45

0,40

0,35

L calculado (mm)

0,30 -

0,25

0,20 T T T T T T T
0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60

L experimental (mm)

FIGURA 26. Correlagdo entre o tamanho dominante calculado e o experimental
dos ensaios de cristalizagao de xilitol.
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TABELA 21. Tamanhos médios calculados e experimentais dos cristais e os erros.

Ensaio Lear (Mm) Lp exp- (MM) Erro (%)
1 0,3261 0,3128 4,27
2 0,3261 0,2984 9,29
3 0,3264 0,4521 27,78
4 0,3268 0,3812 14,27
5 0,3244 0,2954 9,81
6 0,3262 0,2861 14,02
7 0,3257 0,3958 17,71
8 0,3218 0,3113 3,38
9 0,3263 0,2860 14,07
10 0,3744 0,3667 2,09
11 0,3731 0,4421 15,61
12 0,3674 0,3223 14,01
13 0,3726 0,3049 22,19
14 0,3749 0,3875 3,25
15 0,3698 0,3423 8,04
16 0,3758 0,3876 3,05
17 0,3722 0,4452 16,41
18 0,3661 0,3137 16,69
19 0,4312 0,4897 11,94

20 0,4190 0,5050 17,03
21 0,4284 0,3636 17,83
22 0,4291 0,4215 1,81

23 0,4185 0,3962 5,63
24 0,4308 0,4566 5,63
25 0,4282 0,3938 8,75
27 0,4266 0,3707 9,18
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5.7. Experimentos-modelo utilizando xilitol obtido por via fermentativa.

Os xaropes de xilitol obtidos pela fermentacdo de meio sintético (745,3 g/L) e
de hidrolisado hemicelulésico de cana-de-acucar (935,3 g/L) foram submetidos a
uma primeira etapa de cristalizagéo por resfriamento linear (0,25 °C/min) partindo
de 50 °C. A FIGURA 27 apresenta fotografias de cristais obtidos a partir dos dois
meios, observando-se uma grande aglomeracao dos cristais. De forma visual
pode-se constatar que os cristais de xilitol obtidos a partir de meio sintético foram

menos escuros que os obtidos a partir de hidrolisado.

& i

Xilitol a partir de meio sintético Xilitol a partir de hidrolisado

FIGURA 27. Fotos em microscépio dos cristais de xilitol obtidos a partir dos
xaropes de xilitol.

Na TABELA 22 estdo apresentados os resultados da primeira etapa de
cristalizacdo. Os cristais produtos desta etapa apresentaram um grau de pureza
(95 e 85 %), ponto de fusdo (91,55 e 84,67 °C), calor de fusédo (206,71 e
147,81 j/g) e % de umidade (4 e 3 %) para o xilitol obtido de meio sintético e de

hidrolisado, respectivamente. Esses valores de pureza, ponto de fusdo e de calor
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de fuséo s&o inferiores aos do xilitol com qualidade alimenticia (99,8 %, 93,61 °C e

259,66 J/g, respectivamente).

TABELA 22. Resultados da primeira etapa de cristalizacdo dos xaropes de xilitol
obtidos a partir de meio sintético (A) e a partir de hidrolisado
hemicelulésico (B).

Xarope Minicial (Q) me(kg/m3son) Pureza (%) Umidade (%)
A 273,75 234,2 95 3,08
B 626,63 258,5 85 4,03

Os cristais obtidos foram posteriormente submetidos a uma recristalizagéo
considerando-se seu grau de pureza. Os experimentos com o xilitol obtido a partir
de meio sintético foram realizados partindo de solucées de xilitol em agua-etanol
nas condi¢cbes de saturacdo correspondentes a 30, 40 e 50 °C e aplicando uma
velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min.

Os produtos de cada ensaio foram caracterizados granulometricamente por
peneiramento (TABELA 23).

Nas FIGURAS 28 e 29 apresentam-se as distribuicbes granulométrica
diferencial e acumulada, respectivamente dos trés ensaios. Observa-se que nas
trés condicbes testadas obteve-se uma maior quantidade de cristais com

tamanhos entre 0,21 e 0,59 mm.
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TABELA 23. Distribuigdo granulométrica acumulada (% massica) e valores de z
dos ensaios de recristalizacdo de xilitol obtidos a partir de meio

sintético.
L (mm) Tsat = 30 OC Tsat = 40 OC Tsat = 50 OC
M(L) Z M(L) z M(L) Z
0,05 100 0 100 0 100 0
0,106 99,96 0,331 99,96 0,326 99,93 0,396
0,177 99,77 0,539 99,64 0,613 96,57 1,206
0,21 97,55 1,083 95,83 1,286 89,85 1,755
0,59 7,24 7,189 30,02 4,761 16,76 5,824
0,71 3,79 8,164 25,19 5,095 14,05 6,124
1,00 3,10 8,456 22,72 5,285 11,17 6,502
1,19 1,95 9,117 13,83 6,150 9,01 6,847
1,41 0,77 10,406 9,26 6,804 7,25 7,188
1,68 0,34 11,468 7,22 7,193 6,03 7,470
2,00 0,23 11,996 5,30 7,666 412 8,041
100
90 1
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FIGURA 28. Distribuicao granulométrica (% diferencial) da recristalizagéo do xilitol
obtido a partir de meio sintético nas condicbes de temperatura de
saturacdo de 30 (¢), 40 (A) e 50°C (*) com velocidade de
resfriamento igual a 0,25 °C/min.
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FIGURA 29. Distribuicao granulométrica acumulada da recristalizagdo do xilitol
obtido a partir de meio sintético nas condicbes de temperatura de
saturacdo de 30 (m), 40 (x) e 50°C (*) com velocidade de
resfriamento igual a 0,25 °C/min.

Observa-se na FIGURA 30 que nao existe linearidade para toda a distribuicao
granulométrica devido principalmente a alta polaridade do xilitol (presenca de
grupos hidroxila) produzem aglomeragdo dos cristais de xilitol. Segundo
FERNANDEZ et al. (1999), os cristais de xilitol obtidos mediante cristalizacdo
possuem uma apreciavel fracdo de aglomerados e este fato acontece geralmente

quando as substancias sado cristalizadas a partir de solugdes aquosas altamente

concentradas.
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FIGURA 30. Linearizagdo da distribuicdo granulométrica dos ensaios
correspondentes a recristalizacao do xilitol obtido a partir de meio
sintético nas condi¢des de temperatura de saturacao de 30 (¢), 40 (m)
e 50 °C (A) com velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min.

Na TABELA 24 estdo apresentados os resultados da recristalizacdo dos
cristais xilitol obtidos a partir do xarope de xilitol obtido por fermentagdo de meio
sintético. Pode-se constatar que, nas condigbes de temperatura de saturacao
inicial 40 e 50 °C quando comparado com o processo de cristalizagdo de xilitol
puro foram obtidas quantidades menores de massa de cristais (22,44 e 15,42 %,
respectivamente). Por outro lado, houve uma diminui¢do do grau maximo de sub-
resfriamento da solucdo de aproximadamente 10 e 6 °C para temperaturas de

saturagao de 40 e 50 °C, respectivamente.
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TABELA 24. Resultados da recristalizacdo de xilitol obtido a partir de meio

sintético
Tsat (°C) me(kg/m°son) Touet (°C) Tiinal (°C) AT (°C)
30 1800,00 7,813 -8,781 16,59
40 1359,43 26,694 15,977 10,72
50 718,54 37,618 25,892 11,73

O tamanho dominante nesta série de experimentos foi determinado utilizando-
se 0 mesmo critério que nos ensaios de cristalizacdo de xilitol puro. Com os
parametros cinéticos obtidos no estudo cinético da cristalizacdo de xilitol foi
realizado o calculo do tamanho médio calculado dos cristais de xilitol a partir de
meio sintético. Na TABELA 25 encontram-se apresentados os valores dos
tamanhos médios experimentais dos cristais, a velocidade de crescimento e a taxa
de nucleacdo, o tamanho médio calculado e os erros entre os tamanhos
experimental e calculado. Como se pode constatar na FIGURA 31, os parametros
cinéticos da cristalizacdo de xilitol puro sdo adequados para representar o
tamanho médio dos trés experimentos de cristalizacdo com xilitol produzido a
partir da fermentacado de xilose pura. Os erros entre os valores calculados e
experimentais estiveram, para os ensaios com temperatura de saturacédo de 40 e
50 °C, abaixo do valor médio dos erros obtido no estudo (11,29 %). Por outro lado,
embora o ensaio realizado com temperatura de saturagdo de 30 °C tenha um erro
maior ao valor médio ele encontra-se entre a distribuicdo de valores. A
concentracdo de impurezas nao teve influénca significativa sobre os parametros

cinéticos.
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TABELA 25. Valores de tamanho médio experimental, velocidade de crescimento
e taxa de nucleacédo de cristais, tamanho calculado e erro entre os
tamanhos experimental e o calculado.

Tsat (°C) Lm (mm) G (m/s) dN/dT Lcac (Mm) Erro (%)
(#/m°%sons)
30 0,3293 2,76*10° 4,58*10’ 0,4016 21,96
40 0,3975 5,15*10® 3,04*10’ 0,3744 5,80
50 0,3263 3,87*10° 2,66*10’ 0,3192 2,16

Os cristais de xilitol produzidos nesta segunda etapa de cristalizacédo a partir de

experimentos-modelo com temperatura de saturacdo de 30, 40 e 50°C e

velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min apresentaram um maior grau de

pureza (98,71, 99,22 e 98,49 %), valores maiores de calor de fusdo (-244,95, -

236,80 e -238,25 J/g) e pontos de fusdo mais elevados (93,92, 94,07 e 94,08 °C),

respectivamente.
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FIGURA 31. Comparacao entre o tamanho dominante calculado e experimental
dos experimentos realizados com xilitol puro e os trés ensaios de
recristalizacdo realizados com xilitol produzido a partir da
fermentacdo de meio sintético.

As FIGURAS 32, 33 e 34 apresentam fotografias de microscopia eletrdnica de
varredura dos cristais de xilitol a partir de meio sintético obtidos na segunda etapa

de cristalizagéo.
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FIGURA 32. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagdo do xilitol
obtido a partir da fermentacdo de meio sintético a temperatura de
saturacgédo de 30 °C e velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min
(60x e 200x).
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FIGURA 33. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagéo do xilitol
obtido a partir da fermentacdo de meio sintético a temperatura de
saturagédo de 40 °C e velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min

(60x e 200X).
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FIGURA 34. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagéo do xilitol
obtido a partir da fermentacdo de meio sintético a temperatura de
saturacgédo de 50 °C e velocidade de resfriamento igual a 0,25 °C/min
(60x e 200x).

Verifica-se que na maior parte dos ensaios obteve-se cristais hexagonais
alongados assim como aglomerados de cristais, fato que acontece como foi dito
anteriormente como resultado da cristalizagdo de compostos a partir de solucbes
altamente viscosas. FERNANDEZ et al. (1999), reportaram formas similares para
cristais de xilitol obtidos a partir de solugdes aquo-etandlicas contendo arabitol e
adonitol.

Os cristais obtidos a partir da primeira cristalizacdo do xarope de xilitol
produzido pela fermentacao de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-
acucar foram submetidos a uma segunda etapa de cristalizagcdo com o objetivo de
aumentar sua pureza. Na TABELA 26 sao apresentadas as distribuicbes
granulométricas dos experimentos realizados com concentragdes iniciais de xilitol
correspondentes a temperaturas de saturacio de 30, 40 e 50 °C e velocidades de
resfriamento linear igual a 0,10, 0,25 e 0,5 °C/min. Pode-se constatar que, obteve-

se nesta segunda etapa de cristalizacdo cristais aglomerados com tamanhos
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maiores que 0,5900 mm, independentemente das condi¢gdes utilizadas. Este fato
pode ser atribuido a impureza dos cristais os quais, mesmo apds 48 horas de
secagem, quando foram submetidos a peneiramento formaram aglomerados. Por
isso, ndo foi possivel realizar o célculo da cinética de crescimento de cristais.
FERNANDEZ et al. (1999), relatam uma diminuicdo significativa do grau de
aglomeracédo dos cristais através da utilizacdo de solugbes aquosas com maior
quantidade de etanol.

Na TABELA 27 apresentam-se as caracteristicas dos cristais de xilitol, a partir
de hidrolisado, obtidos em cada ensaio de recristalizacdo. Como pode-se
constatar, houve um aumento do grau de pureza dos cristais de xilitol de 85 % até
valores entre 91,20 e 94,85 % 0 que se corresponde com um aumento de 6,6 a
11,2 % na pureza dos cristais nesta segunda etapa. O calor de fusédo do xilitol foi
favorecido pelo uso de uma menor concentracdo inicial de xilitol no inicio do
processo. O aumento da velocidade de resfriamento, de maneira geral, favoreceu
o aumento do calor de fusdo e a diminuicdo da incorporacdo de impurezas nos

cristais de xilitol.
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TABELA 26. Distribuicao granulométrica acumulada (% massica) e valores de z dos experimentos de recristalizacao de

xilitol obtido a partir de hidrolisado hemicelulésico.

T VR

Abertura

o o . 0,05 0,106 0,177 0,21 0,59 0,71 1,00 1,19 1,41 1,68 2,00
(°C)  (°C/min) (mm)
0,10  M(L) 100 100 100 100 99,94 98,46 71,88 56,56 47,19 40,75 32,66
z 0 0 0 0 0,3715 0,9368 2,6784 3,3658 3,8075 4,1349 4,5943
30 0,25  M(L) 100 100 100 100 99,71 98,85 83,85 67,99 53,50 44,41 33,81
z 0 0 0 0 0,5747 0,8591 2,1008 2,8541 3,5077 3,9458 4,5247
0,50 M(L) 100 100 100 100 99,69 99,23 89,85 81,17 69,49 61,26 52,50
z 0 0 0 0 0,5852 0,7617 11,7542 2,2387 2,7869 3,1548 3,5542
0,10  M(L) 100 100 100 100 99,30 95,31 71,39 58,12 47,88 40,07 28,85
z 0 0 0 0 0,7407 1,3368 2,7007 3,2962 3,7739 4,1713 4,8378
40 0,25  M(L) 100 100 100 100 99,80 99,11 88,55 75,66 57,16 43,83 32,67
z 0 0 0 0 0,5175 10,7959 11,8358 12,5047 3,3394 3,9755 4,5938
0,50 M(L) 100 100 100 100 99,66 97,76 7455 55,70 38,70 30,09 19,52
z 0 0 0 0 0,5999 1,0524 2,5561 3,4060 4,2455 4,7564 5,5582
0,10 M(L) 100 100 100 100 71,48 57,31 47,71 39,92 32,97 28,12 21,63
z 0 0 0 0 2,6967 3,3236 3,7825 4,1798 4,5755 4,8873 5,3750
50 0,25  M(L) 100 100 100 99,97 99,94 99,76 84,65 67,70 4441 29,87 21,32
z 0 0 0 0 0,3748 0,5484 2,0578 12,8536 3,9456 4,7710 5,4004
0,50 M(L) 100 100 100 100 96,98 90,27 79,09 66,46 54,77 46,98 36,64
z 0 0 0 0 1,1572 1,7269 2,3411 2,9224 3,4490 3,8179 4,3605
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TABELA 27. Caracteristicas dos cristais de xilitol do xarope obtido a partir de
hidrolisado na segunda etapa de cristalizacéo.

T (°C) VR Pureza (%) Calor fusdao  Ponto fusdo  Umidade

(°C/min) (J/9) (°C) (%)

30 0,10 92,75 -199,89 93,3 1,55
0,25 92,85 -202,73 94,1 1,74

0,50 91,20 -214,62 93,4 2,08

40 0,10 94,76 -182,00 92,7 2,68
0,25 94,09 -186,18 93,8 2,40

0,50 94,47 -194,86 92,8 2,85

50 0,10 94,85 -175,88 91,6 2,77
0,25 92,92 -174,18 92,3 3,03

0,50 94,17 -180,57 91,8 2,51

Uma analise cromatografica dos cristais obtidos em cada condicao foi
realizada com o objetivo de verificar e quantificar as impurezas, s6 que a
quantidade é tao pequena que nao foi possivel detecta-la com o aparelho
utilizado.

Na TABELA 28 se apresentam a massa de cristais e as temperaturas de
nucleacao e final da solucdo em cada ensaio de recristalizagdo dos cristais de
xilitol obtidos a partir da fermentacao de hidrolisado hemicelulésico. Como pode-
se constatar, houve uma diminuicAo da massa de cristais obtidas entre 35 e
51,5 % para as condigbes iniciais de temperatura de saturacdo de 40 °C e de
entre 23 e 34 % para as condigdes iniciais de temperatura de saturagdo de 50 °C
quando comparados 0s ensaios aos realizados com xilitol puro. Por outro lado,
observou-se geralmente um aumento do grau de sub-resfriamento maximo o que
indica que as impurezas sollveis presentes nos cristais tornaram a zona
metaestavel mas larga. Segundo NYVLT et al. (2001), é usualmente impossivel

predizer o efeito de
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aditivos sollveis na largura da zona metaestavel. Esses autores relatam que
aditivos organicos, especialmente polimeros solUveis alargam a zona metaestavel
de solugdes supersaturadas. Por outro lado, aditivos inorganicos ativos possuem
a habilidade de formar complexos fortes que alargam a zona metaestavel como

por exemplo cations polivalentes de metais: Fe3*, Cr**, A** e anions PO?.

TABELA 28. Massa de cristais, temperaturas de nucleacéao e final da solugdo dos
ensaios de recristalizacao de xilitol a partir de hidrolisado.

T (°C) VR (°C/min)  mc (kg/m®son) Touel, (°C) Tiinal (°C)
30 0,10 1067,45 2,487 -7,531
0,25 1297,34 3,026 -7,158
0,50 1198,41 -0,05 -5,603
40 0,10 608,88 17,233 3,911
0,25 734,09 13,029 2,414
0,50 827,14 10,866 3,512
50 0,10 303,82 34,940 11,020
0,25 350,75 28,881 12,423
0,50 308,89 27,829 12,649

As FIGURAS 35, 36 e 37 apresentam fotografias tomadas em microscopio
optico (0,10 °C/min) e microscépio eletronico de varredura (0,25 e 0,50 °C/min)
dos cristais de xilitol a partir de hidrolisado hemicelulésico obtidos em cada
condicdo de recristalizacdo. Essas observacdes feitas em microscépio indicaram
a ocorréncia de aglomeragdo. Esses aglomerados resultam do agrupamento
aleatério de cristais, que posteriormente cresceram juntos, aderindo e
interpenetrando uns nos outros, criando formas irregulares. Resultados similares
foram reportados por DERENZO (1994), em estudos da cristalizacdo de acido

adipico em batelada.
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FIGURA 35. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagdo do xilitol
obtido a partir da fermentagcdo de hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-acglcar a temperatura de saturacdo de 30 °C e
velocidade de resfriamento igual a 0,10 (A), 0,25 (B) e 0,50 °C/min
(C).
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FIGURA 36. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagdo do xilitol
obtido a partir da fermentacdo de hidrolisado hemicelulésico de
bagaco de cana-de-aglcar a temperatura de saturagcdo de 40 °C e

velocidade de resfriamento igual a 0,10 (A), 0,25 (B) e 0,50 °C/min
(C).
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FIGURA 37. Cristais de xilitol obtidos na segunda etapa de cristalizagdo do xilitol
obtido a partir da fermentagdo de hidrolisado hemiceluldésico de
bagaco de cana-de-aclicar a temperatura de saturacdo de 50 °C e
velocidade de resfriamento igual a 0,10 (A), 0,25 (B) e 0,50 °C/min
(C).
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5.8. Analise estatistica dos resultados.

Os resultados experimentais referentes aos ensaios de cristalizacdo de xilitol
comercial foram também analisados estatisticamente e utilizados para estimar os
efeitos principais e os efeitos das interacoes sobre as respostas de interesse:
tamanho médio dos cristais (Lm), velocidade de nucleagdo (G) e taxa de
nucleacao (dN/dT). A continuacado sao apresentados os resultados da analise do
planejamento fatorial 22,. com ponto central com trés repetices de cada condigao

experimental.

Analise da resposta ao tamanho médio de cristais (Lm)
A TABELA 29 apresenta a estimativa dos efeitos das variaveis temperatura de
saturacao e velocidade de resfriamento e suas interagdes sobre o tamanho médio

de cristais, assim como os desvios-padrao de cada um dos efeitos.

TABELA 29. Estimativa dos efeitos sobre o tamanho médio de cristais.

Efeito Estimativa Desvios-Padrdo
Constante 0,38847 +0,019777

T 0,11273 + 0,044155
VR -0,00368 +0,044155
Tx VR 0,01440 + 0,044155
Bloco 0,09356

A TABELA 30 mostra os resultados da anadlise de variancia para o tamanho
de cristais. Para esta resposta somente a temperatura de saturacao teve valor

significativo ao nivel de 5 % de probabilidade. O aumento da temperatura do nivel
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40 °C para 60 °C aumenta o tamanho de cristais em 0,11 mm, nota-se ainda um
valor muito baixo de coeficiente de determinagao (R?) de 0,5120.
Nota-se na TABELA 30 que o efeito do bloco ndo é significativo, fato que

indica boa reprodutibilidade dos ensaios.

TABELA 30. Andlise de variancia com erro total para o tamanho médio de cristais.

Efeito SQ GL MQ F p

T 0,0381264 1 0,0381264 6,52 0,0310**
VR 0,0000412 1 0,0000412 0,01 0,9349
Tx VR 0,0006220 1 0,0006220 0,11 0,7518
Bloco 0,0164441 2 0,0082221 1,41 0,2943
Erro total 0,0526401 9 0,0058489

Total 0,1078740 14

SQ: Soma Quadratica; GL: Graus de Liberdade; MQ: Média Quadratica.
R%=0,5120

Analise da resposta velocidade de crescimento dos cristais (G)

A TABELA 31 apresenta a estimativa dos efeitos das variaveis temperatura de
saturagao e velocidade de resfriamento e suas interagcoes sobre a velocidade de
crescimento dos cristais, assim como os desvios-padrao de cada um dos efeitos.

Na TABELA 32 é mostrado a andlise de variancia para a resposta velocidade
de crescimento de cristais (G). A analise, aponta que os efeitos da variavel
temperatura de saturacdo e da interacdo entre a temperatura de saturacao e a
velocidade de resfriamento sdo significativas ao nivel de 95 % de confianca, a
velocidade de resfriamento foi significativa ao nivel de probabilidade de 1 % com

um coeficiente de determinagéo (R?) de 0,9461.
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TABELA 31. Estimativa dos efeitos sobre a velocidade de crescimento dos

cristais.
Efeito Estimativa Desvios-Padrdo
Constante 4,53019 +0,292814
T -1,94667 +0,653745
VR 7,64362 + 0,649697
Tx VR -1,74000 +0,653745
Bloco 1,42000 + 0,826929

O aumento da temperatura de menor a maior nivel provoca a diminuigdo da
velocidade de crescimento em 1,94*10® m/s. Em compensacdo o efeito positivo
da velocidade de resfriamento indica que, um aumento desta favorece a
velocidade de crescimento de cristais em 7,64*10® m/s. Observa-se um efeito
negativo da interagcdo entre a temperatura de saturacdo e a velocidade de
resfriamento (TABELA 32). Uma melhor interpretacdo deste efeito de interacao
pode ser verificada na FIGURA 38.

A andlise da FIGURA 38 mostra que no nivel inferior de temperatura (40 °C) o
aumento da velocidade de resfriamento de 0,1 para 0,5 °C/min, promoveu um
aumento na velocidade de crescimento de cristais de 9,31*10° m/s. No maior
valor de temperatura (60 °C), a elevacéo da velocidade de resfriamento promoveu
um aumento da velocidade de crescimento de cristais de 5,82*10® m/s. Por outro
lado, na menor velocidade de resfriamento o aumento da temperatura provoca
uma diminuicdo de 0,20*10® m/s em G e na maior velocidade de resfriamento o
aumento da temperatura provoca uma diminuicdo de 0,69*10°m/s nessa

resposta.
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FIGURA 38. Efeito da interacdo dos fatores temperatura de saturacédo e
velocidade de resfriamento sobre a velocidade de crescimento de
cristais.

TABELA 32. Andlise de variancia com erro total para a velocidade de crescimento

dos cristais.
Efeito SQ GL MQ F p
T 11,3685 1 11,3685 8,87 0,0155
VR 177,4660 1 177,4660 138,41 0,0000
TxVR 9,0828 1 9,0828 7,08 0,0260
Bloco 4,6868 2 2,3434 1,83 0,2157
Erro total 11,5393 9 1,2822
Total 214,143 14

SQ: Soma Quadratica; GL: Graus de Liberdade; MQ: Média Quadratica.
R? = 0,9461
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Analise da resposta taxa de nucleagao (dN/dT)
A TABELA 33 apresenta a estimativa dos efeitos das variaveis temperatura de
saturacdo e velocidade de resfriamento e suas interacbes sobre a taxa de

nucleacgao, assim como os desvios-padrao de cada um dos efeitos.

TABELA 33. Estimativa dos efeitos sobre a taxa de nucleacao.

Efeito Estimativa Desvio-Padréao
Constante 40,5536 + 3,19328
T -28,9500 +7,12939
VR 67,2107 +7,08524
Tx VR -29,0500 +7,12939
Bloco -159467 +9,01804

A analise de variancia para a resposta taxa de nucleacdo é mostrada na
TABELA 34. Observa-se que o efeito do fator temperatura de saturacao e o efeito
da interacao entre a temperatura de saturacdo e a velocidade de resfriamento
foram significativos a um nivel de 5 % de probabilidade e que o fator velocidade
de resfriamento foi significativo a um nivel de 99 % de confianga com um
coeficiente de determinacéo (R?) de 0,9334.

O aumento da temperatura de menor a maior nivel provoca a diminuigdo da
taxa de nucleagdo em 28,95*10° #/m%ws. Em compensacdo o efeito positivo da
velocidade de resfriamento indica que, um aumento desta favorece a taxa de
nucleagdo de cristais em 67,21*10° #/m°,s. Observa-se um efeito negativo da
interacdo entre a temperatura de saturacdo e a velocidade de resfriamento
(TABELA 34). Uma melhor interpretacao desse efeito de interacdo pode ser

verificada na FIGURA 39. A analise dessa figura mostra que no nivel inferior de
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temperatura o aumento da velocidade de resfriamento de 0,1 para 0,5 °C/min,
promoveu um aumento na taxa de nucleacdo de 96,37*10° #/m>sns. No maior
valor de temperatura, a elevacdo da velocidade de resfriamento promoveu um
aumento da resposta de 38,27*10° #/m°.ws. Por outro lado, na menor velocidade
de resfriamento o aumento da temperatura provoca um aumento de
0,10*10%/m%sos na dN/dT e na maior velocidade de resfriamento o aumento da

temperatura provoca uma diminuicdo em 58*10° #/m°s,,s nessa resposta.

B+ 103 45
DESIGN-EXPERT Plot

Actual dN/dT

V R

B- 6.63333 6.73333
A- A+

FIGURA 39. Efeito da interacdo dos fatores temperatura de saturacdo e
velocidade de resfriamento sobre a taxa de nucleacgéo de cristais.
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TABELA 34. Andlise de variancia com erro total para a taxa de nucleacao.

Efeito SQ GL MQ F p

T 2514,31 1 2514,31 16,49 0,0028
VR 13721,20 1 13721,20 89,98 0,0000
Tx VR 2531,71 1 2531,71 16,60 0,0028
Bloco 447,00 2 238,50 1,56 0,2612
Erro total 1372,36 9 152,48

Total 20616,60 14

SQ: Soma Quadratica; GL: Graus de Liberdade; MQ: Média Quadratica.
R® = 50,83

A fim de obter um modelo estatistico para a representagédo do processo foram
feitos mas 4 ensaios com trés repeticbes de acordo com um planejamento fatorial
22 completo em face centrada.

A andlise estatistica dos resultados obtidos através desse planejamento para a
resposta tamanho médio de cristais foi efetuada, sendo que os coeficientes de
regressdo, erros-padrdo, valores de t, niveis de significancia e analise de
variancia dos coeficientes do modelo estdo apresentados nas TABELAS 35 e 36.
Pelos resultados obtidos, verificou-se que a T tem efeito principal significativo ao
nivel de 1 % de probabilidade. A validade do modelo foi verificada pela analise de
regressao multipla (TABELA 36). Através do teste F, ou seja, comparando o valor
de F do modelo calculado com o tabelado, tornou-se evidente que o modelo é
altamente significativo (p = 0,0008) e que a falta de ajuste do modelo é nao

significativa (p = 0,9601).
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TABELA 35. Coeficientes de regressao, erros-padrao, teste t de Student e nivel
de significancia para o modelo representativo do tamanho médio de
cristais de xilitol

Efeitos Coeficientes Erros-padrao t p
Constante 0,380 0,012
T 0,055 0,014 3,79 0,0008***

***:significativo ao nivel de 1 % de probabilidade (tap 2 2,479).

TABELA 36. Andlise de variancia de regressao para o modelo representativo do

tamanho médio de cristais de xilitol.

CcV sSQ GL QM F p
Modelo 0,054 1 0,054 14,36 0,0008
Residuo 0,094 25 3,77*10°

Falta de ajuste 8,810 7 1,26*10°° 0,26 0,9601
Erro puro 0,086 18 4,75*10°
Total 0,150 26
R® = 0,3649

A analise estatistica para a resposta velocidade de crescimento de cristais foi
também efetuada, sendo que os coeficientes de regressao, erros-padréo, valores
de t, niveis de significancia e andlise de varidncia dos coeficientes do modelo
estdo apresentados nas TABELAS 37 e 38. Pelos resultados obtidos, verificou-se
que a Ts e a VR assim como o efeito de interacdo entre a T e a VR e o termo
quadratico da VR tem efeito principal significativo ao nivel de 1% de
probabilidade enquanto o termo quadratico da velocidade de resfriamento tem
efeito principal significativo ao nivel de 10 % de probabilidade, uma vez que os
valores calculados de t para esses efeitos foram superiores aos valores de t

tabelados.
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TABELA 37. Coeficientes de regresséao, erros-padrao, teste t de “Student” e nivel
de significaAncia para o modelo representativo da velocidade de

crescimento de cristais de xilitol

Efeitos Coeficientes Erros-padrao t p
Constante 3,80 0,38
T -0,87 0,25 -3,52 0,0019***
VR 3,68 0,25 14,93 0,0001***
VR? 0,85 0,46 1,85 0,0781*
T*VR -0,92 0,30 -3,09 0,0053***

***:significativo ao nivel de 1 % de probabilidade (t =2 2,479).
*: significativo ao nivel de 10 % de probabilidade (t = 1,706).

A analise da variancia da regressao demonstra que o modelo que representa a
velocidade de crescimento de cristais de xilitol é significativo ao nivel de 99 % de
confianga (p < 0,01), e consegue estimar 92,17 % da variancia em fungéo do valor

de T, VR, dainteracédo entre T e VR e do termo quadratico da VR (TABELA 38).

TABELA 38. Andlise de variancia de regressao para o modelo representativo da

velocidade de crescimento de cristais de xilitol.

Ccv SQ GL QM F p
Modelo 283,72 1 70,93 64,76 0,0001
Residuo 24,10 25 1,10

Falta de ajuste 0,54 7 0,13 0,10 0,9803
Erro puro 23,56 18 1,31
Total 307,82 26
R =0,9217

Com base nos resultados obtidos, considerando os termos significativos, e
com auxilio da metodologia de superficie de resposta, obteve-se um modelo
matematico para representar a resposta velocidade especifica de crescimento de

cristais (equacao 29):
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y =3,80—0,87*A + 3,68*B + 0,85*B* -0,92*A*B (29)

onde: y representa o valor previsto para G (*108m/s), e A e B os niveis

codificados para a T e a VR, respectivamente.

De acordo com o grafico de superficie de resposta (FIGURA 40) pode-se

constatar que o maximo valor de velocidad de crescimento (G) de 10 10® m/s

poderia ser alcangado nessa regiéo.

DESIGN-EXPERT Plot

Actual Factors:
X=T

N
SN
Y =VR 10.13 \\

FIGURA 40. Superficie de resposta descrita pelo modelo proposto, que
representa a velocidade de crescimento de cristais de xilitol.

A andlise estatistica dos resultados para a resposta taxa de nucleacao de

cristais foi efetuada, sendo que os coeficientes de regressédo, erros-padrao,
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valores de t, niveis de significAncia e andlise de variancia dos coeficientes do
modelo estdo apresentados nas TABELAS 39 e 40. Pelos resultados obtidos,
verificou-se que a T e a VR, assim como o efeito da interacdo entre a T e a VR
tem efeito principal significativo ao nivel de 1 % de significancia, uma vez que os
valores calculados de t para estes feitos foram superiores aos valores de t

calculados (TABELA 39).

TABELA 39. Coeficientes de regresséao, erros-padrao, teste t de “Student” e nivel

de significancia para o modelo representativo da taxa de nucleacao

de xilitol.
Efeitos Coeficientes Erros-padréao t p
Constante 36,68 2,64
T -12,43 3,23 -3,85 0,0008***
VR 31,45 3,18 9,89 0,0001***
T*VR -15,01 3,89 -3,85 0,0008***

* k%

:significativo ao nivel de 1 % de probabilidade (t = 2,479).

TABELA 40. Andlise de variancia de regressao para o modelo representativo da

velocidade especifica de nucleacao de cristais de xilitol.

CcVv SQ GL QM F p
Modelo 23184,99 1 7728,33 41,60 0,0001
Residuo 4273,29 25 185,80
Falta de ajuste 890,44 7 178,09 0,95 0,4747
Erro puro 3382,85 18 189,94
Total 27458,28 26
R® = 0,8444

A andlise da variancia da regressao demonstra que o modelo que representa a
velocidade de crescimento de cristais de xilitol é significativo ao nivel de 99 % de

confianca (p < 0,01), e consegue estimar 84,44 % da variancia em funcao do valor
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de T, VR e da interacdo entre T e VR (TABELA 40). Constata-se que, a falta de
ajuste ndo apresenta significancia estatistica.

Com base nos resultados obtidos, considerando os termos significativos, e
com auxilio da metodologia de superficie de resposta, obteve-se um modelo

matematico para representar a resposta taxa de nucleacgao de xilitol (equagao 30):

y =36,68—-12,43*A + 31,45"B -15,01*A*B (30)

onde: y representa o valor previsto para dN/dT (*10° #/m3ss), € A e B os niveis
codificados para a T e a VR, respectivamente.

De acordo com o gréfico de superficie de resposta (FIGURA 41) pode-se
constatar que o maximo valor de dN/dT de 95,57 10° #/m>yys poderia ser
alcancado nessa regido.

Observa-se na FIGURA 42 a regiao definida pela superposicao das curvas de
nivel estimadas pelos modelos que descrevem as respostas: tamanho médio dos
cristais, velocidade de crescimento e taxa de nucleacdo. Os maximos valores de
velocidade de crescimento (9,50*10%m/s) e de taxa de nucleacdo
(89,88*10° #/m>s.ys) podem ser obtidos pelo uso de menor nivel de temperatura
de saturacao inicial da solugdo e maior nivel de velocidade de resfriamento linear.

Nesta condigdo sao obtidos cristais de xilitol com tamanho médio igual a 0,33 mm.
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FIGURA 41. Superficie de resposta descrita pelo modelo proposto, que
representa a taxa de nucleagao de xilitol.
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FIGURA 42. Superposi¢éo das curvas referentes aos modelos que descrevem as
variagbes das respostas velocidade de crescimento, taxa de
nucleacao e tamanho médio de cristais.
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6. CONCLUSOES

Os resultados obtidos neste trabalho permitiram concluir que:

O processo de purificacdao de hidrolisado hemicelulésico de cana-de-
acucar mediante o uso de resinas de troca i6nica forneceu um licor rico
em xilose (177,8 g/L de xilose e 2,10 g/L de glicose).

O processo de fermentacdo de meio sintético e de hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de cana-de-agUcar realizado em escala de
15 L permitiu obter produtividades volumétricas iguais a 0,665 e
0,601 g/L.h e fatores de rendimento em xilitol a partir de xilose iguais a
0,7024 e 0,8549 g/g apds 92 horas de fermentacao, respectivamente.

O processo de cristalizacao pode ser utilizado para realizar a separacao
de xilitol a partir da fermentacdo de meio sintético e de hidrolisado
hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar.

O estudo cinético do processo de cristalizagao de xilitol como funcéo da
temperatura de saturacdo e da velocidade de resfriamento permitiu a
obtencado de parametros de modelagem que torna possivel a estimativa
de tamanhos dominantes de cristais a partir de diferentes condi¢coes
experimentais. Com esta metodologia obtiveram-se parametros
cinéticos, adoptando-se o expoente ¢ nulo: Bn(2,26*107'%), m (3,44), n
(2,44),9 (2,44) e g/n (1).

A metodologia de superficie de resposta permitiu encontrar um modelo
matematico representativo do efeito da temperatura d saturacdo e da
velocidade de resfriamento sobre o processo de cristalizagao de xilitol

em agua-etanol para as respostas velocidades especificas de
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crescimento e de nucleacgao de cristais, explicando até 92,17 e 84,44 %

da variancia, respectivamente.
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7. RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para complementar este estudo dando continuidade ao processo tecnologico

de producao de xilitol por via fermentativa, sdo sugeridos:

Realizar o processo de fermentacdo em escala de 15 litros com uma
maior concentracao inicial de células para aumentar a produtividade do
processo de bioconversao.

Realizar o processo de fermentacdo com menor concentragcdo de
extrato de farelo de arroz.

Estudar o processo de purificagdo do xarope de xilitol obtido a partir de
hidrolisado hemicelulésico mediante o uso de membranas de
ultrafiltragao.

Realizar o estudo da solubilidade do xilitol em outros solventes e
misturas de solventes.

Implementar um método para a determinacdo da concentracdo de
impurezas no xarope de xilitol obtido a partir de hidrolisado
hemicelulésico de bagago de cana-de-agucar.

Realizar estudos cinéticos de cristalizacdo de xilitol com outros
solventes, e verificar se 0 modelo obtido se adapta ao sistema.

Realizar o estudo do efeito da agitacdo na cinética de cristalizagdo de
xilitol.

Realizar o estudo da influéncia da concentracao de arabinose e arabitol
na cinética de cristalizagao de xilitol em agua-etanol.

Realizar a andlise da viabilidade econémica da tecnologia de producao

de xilitol por via fermentativa.
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TABELA A.1. Resultados da fermentacéo de xilose por Candida guilliermondii FTI
20037 na producao de xilitol em reator de 15 L.

t(h)  Xilose (g/L) Xilitol (g/L) Células (g/L) pH
0 87,51 0 0,25 5,08
10 79,29 6,97 2,08 3,85
24 60,30 17,40 3,12 4,85
36 46,10 29,42 3,53 4,55
48 31,44 41,67 3,99 4,36
60 17,20 53,38 4,43 4,14
72 5,75 60,78 5,00 3,92
84 0,92 63,18 6,43 3,11
91 0,76 61,20 7,05 2,93

TABELA A.2. Resultados da primeira fermentagdo de hidrolisado hemiceluldsico
de bagago de cana-de-agUcar por Candida guilliermondii FTI
20037 na producao de xilitol em reator de 15 L.

t(h) Xilose (g/L) Arabinose (g/L)  Xilitol (g/L)  Células (g/L) pH

0 82,06 6,09 0 0,24 5,01
12 76,95 6,09 6,84 2,02 4,13
24 64,47 5,81 14,56 2,76 4,51
36 56,55 5,51 21,44 2,81 4,46
48 37,38 5,30 22,30 3,66 4,43
60 65,30 5,25 30,64 3,79 4,33
72 31,11 5,03 41,65 3,93 4,24
84 22,80 4,69 48,01 4,08 4,11
96 15,25 4,68 55,25 4,52 4,01
108 8,87 4,34 59,73 5,03 3,98
120 4,37 3,75 62,17 5,55 3,90

132 2,09 2,39 63,05 6,15 3,52
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Tabela A.3. Resultados da segunda fermentacao de hidrolisado hemiceluldsico de
bagaco de cana-de-acucar por Candida guilliermondii FTI 20037 na
producao de xilitol em reator de 15 L.

t(h) Xilose (g/L)  Arabinose (g/L)  Xilitol (g/L)  Células (g/L) pH
0 88,95 9,25 0 0,26 5,15
16 85,53 9,22 4,49 1,87 3,91
25 72,58 8,18 9,33 2,34 4,88
40 62,77 7,66 18,31 2,63 4,55
48 59,67 6,16 18,64 2,79 4,41
64 49,94 7,11 36,40 3,27 4,31
72 42,46 6,41 39,67 3,29 4,11
88 27,01 5,01 41,14 3,69 4,03
95 18,47 4,15 49,76 3,77 3,94

116 9,28 4,27 66,74 4,64 3,63

140 1,34 2,31 67,80 4,67 2,58

TABELA A4. indices de refracdo (IR) das solucdes com diferentes concentragdes
de xilitol em &gua a 70 °C.

Cxil (%) IR

0 1,3247 1,3244 1,3244

10 1,3404 1,3404 1,3409

20 1,3553 1,3551 1,3553

30 1,3704 1,3705 1,0710

40 1,3898 1,3900 1,3900

50 1,4054 1,4055 1,4056

60 1,4236 1,4237 1,4237

70 1,4438 1,4439 1,4438

80 1,4607 1,4608 1,4608

87 1,4757 1,4757 1,460
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TABELA A5. indices de refragao (IR) e solubilidade do xilitol Sxo
(g xilitol/100 g solugcédo) em funcéo da temperatura.

TCC) IR

10 IR 1,4116 1,417 1,4114 1,4114
Sxon 53,19 53,24 53,07 53,07

20 IR 1,4268 1,4269 11,4270 1,4269
Sxon 61,61 61,66 61,72 61,66

30 IR 1,4356 1,4355  1,4361 1,4356
Sxon 66,37 66,32 66,64 66,37

40 IR 1,4498 1,4501  1,4502 1,4502
Sxon 73,87 74,02 74,08 74,08

50 IR 1,4544 1,4544  1,4545 1,4545
Sxon 76,25 76,25 76,30 76,30

60 IR 1,4685 1,4685  1,4684
Sxon 83,40 83,40 83,35

TABELA A6. indices de refracdo (IR) das solugdes com diferentes concentragdes
de xilitol em agua-etanol (50-50 %) a 60 °C.

Cxil (%) IR
0 1,3463 1,3463 1,3464 1,3463 1,3463
10 1,3578 1,3577 1,3578 1,3578 1,3580
20 1,3728 1,3722 1,3722 1,3722 1,3725
30 1,3835 1,3834 1,3831 1,3830 1,3829
40 1,3971 1,3970 1,3970 1,3971 1,3971
50 1,4129 1,4126 1,4128 1,4124 1,4130
60 1,4287 1,4295 1,4294 1,4292 1,4296
70 1,4473 1,4483 1,4488 1,4486 1,4488

75 1,4604 1,4608 1,4606

TABELA A7. indices de refragao (IR) e solubilidade do xilitol Sxon



(g xilitol/100 g solugédo) em fungéo da temperatura.
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T (°C) Propriedades

5 IR 1,3737 1,3738 1,3736 1,3736 1,3735
SxoH 21,97 22,05 21,89 21,89 21,82
20 IR 1,3908 1,3911 1,3907 1,3908 1,3907
SxoH 34,93 35,15 34,93 34,86 34,93
30 IR 1,4071 1,4071 1,4070 1,4070 1,4071
SxoH 46,39 46,39 46,32 46,32 46,39
40 IR 1,4277 1,4279 1,4279 1,4277 1,4278
SxoH 59,22 59,34 59,34 59,22 59,28
50 IR 1,4459 1,4459 1,4460 1,4461 1,4461
SxoH 68,65 68,65 68,69 68,74 68,74
60 IR 1,4522 1,4524 1,4525 1,4522 1,4521
Sxon 71,43 71,51 71,55 71,43 71,38

TABELA A8. Solubilidade do xilitol em agua e em agua-etanol (g/100g solugéo)

reportados na literatura.

T (°C) Sagua® Sagua® Sagua® Sagua-etanol®
10 54,56
20 62,8 60,00 60,00 33,75
30 69,00 64,71 42,63
40 74,44 75,00 72,33 52,98
50 81,00 78,23 63,59
60 85,09 85,00 85,23 73,89

a: valores reportados na Ullmann’s (1988)

b: valores reportados por Vyglazov e Khol’kin (1984)
c: valores reportados por Apele t al., (1959).

d: valores reportados por Vyglazov e Khol’kin (1984).



