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H,: altura do fluido

IPT: Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas

k, k’: constantes de proporcionalidade

k.: coeficiente convectivo de transferéncia
de massa

K a: coeficiente  volumétrico de
transferéncia de oxigénio

Kiaclculado:  COeficiente  volumétrico de
transferéncia de oxigénio calculado

K @experimental:  COEficiente volumetrico de
transferéncia de oxigénio experimental

Ky: coeficiente volumétrico de absor¢édo
Ks: constante que depende da geometria do
sistema, assim como do sistema de
unidades empregado

Lg: largura da pa do impelidor

LBIO: laboratério de bioprocessos

N: frequéncia dos agitadores

Ni: numero de impelidores

LPOL.: Laboratorio de polimeros

Np: nimero de poténcia

P: atividade de pectinases



P: solucéo de pectina 2%(m/v)

PB: impelidor tipo pitched blade

PE: pectinesterases

PG: poligalacturonases

Py: poténcia com aeragao

PGL: poligalacturonatoliases

P4/V: poténcia do impelidor por unidade de
volume do liquido sob agitacéo

Pmax. maxima atividade de pectinases
PMG: polimetilgalacturonases

PMGL: polimetilgalacturonatoliases

Po: poténcia sem aeragdo

PP: protopectinases

Py: poténcia do impelidor por unidade de
volume do liquido sob agitacao

pv: produtividade volumétrica

Q: vazdo de ar

Qu.max: maxima vazao especifica de gas

R: impelidor tipo Rushton

Re: nimero de Reynolds

Scons: CONsUmMo total de substrato

Spmax. concentracdo de substrato no
instante em que ha a maxima atividade de
pectinases

STR: stirred tank reactor

Sxmax. concentracdo de substrato no
instante em que ha a maxima concentragédo
celular

So: concentracdo inicial de substrato

t: tempo

t: tempo de circulacéo

t: tempo necessario para que o tracador
passasse por X

Vi

trmax: tempo de permanéncia de fiax.

tpmax: teMpo em que ocorre a maxima
atividade de pectinases

tovmax: tempo de permanéncia de Qy,max

tx max: teMPO em que ocorre Xmax

U: unidade enzimatica

UCS: Universidade de Caxias do Sul

v: volume do preparado enzimatico

Vq: velocidade de circulagdo do fluido no
downcomer

Vs: velocidade superficial do ar

X: distancia entre 2 pontos, marcados no
tubo externo

Xmax: Maxima concentracédo celular

Ypss: fator de converséo de substrato em
produto

Yp/x: fator de producdo especifica

Yxss: fator de conversdo de substrato em
celulas

Ws: altura da pa do impelidor

WBE: wheat bran extract

Wsge: largura da chicana

a: constante de proporcionalidade

a: percentual da saturacéo

[: percentual da saturacédo

d: constante de proporcionalidade

W: viscosidade do fluido

Map: Viscosidade aparente do fluido

Ux. velocidade especifica de crescimento
celular

Iy max: velocidade especifica de
crescimento celular méaxima

p: massa especifica do fluido
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RESUMO

Em biorreatores de agitacdo mecénica (STR), a circulagéo e a mistura do fluido sdo influenciadas pela
configuracdo do equipamento e pela disposicdo dos impelidores e aspersores de gas. JA em
biorreatores airlift, sua geometria e, principalmente, o tipo e forma de aspersdo de oxigénio, tém
primordial efeito tanto na transferéncia de oxigénio quanto no crescimento microbiano e na formacao
de produtos. Para o cultivo de Aspergillus oryzae IPT-301, o suprimento de oxigénio € um parametro
fundamental, em razdo do metabolismo unicamente aerébio deste microrganismo. Neste contexto,
analisou-se o transporte de massa gasosa em ambos 0s equipamentos, contendo fluidos com
viscosidades distintas: agua destilada e diferentes concentracdes de solugdes de pectina. Com estudos
de mecéanica dos fluidos, correlacbes matematicas empiricas para determinacdo do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (K a) foram utilizadas para relacionar os resultados
experimentais com os calculados. A producéo de pectinases também foi avaliada nesses equipamentos.
O meio de cultivo continha sais nutrientes, extrato de levedura, glicose e pectina citrica. Avaliaram-se
diferentes configuracdes de impelidores Rushton e pitched blade, além de varias geometrias de
aspersores de gas, tais como ferradura de aco inoxidavel, pedra sinterizada, aeradores de aquario e de
latdo e funis de vidro sinterizado. Em STR, a analise fatorial mostrou que os maiores incrementos de
K.a foram com a combinacdo de impelidores Rushton, em &gua, com aspersor do tipo aquario a
700rpm e 1,71L/L/min; em airlift, com o aspersor aquario, alocado na regido externa do tubo interno,
e com o aspersor pedra sinterizada. O modelo proposto por Miller (1974) foi 0 mais adequado para
determinar a poténcia requerida pelos fluidos deste trabalho, em STR e sob aeracdo. O modelo de
Wang et al. (1979), com adaptacdes, ajustou-se aos dados com agua; e para as solugdes de pectina, a
correlacdo descrita por Badino Jr. et al. (2001) foi melhor ajustada. Trés ensaios para producao
enzimatica foram processados em STR: ambos com trés impelidores Rushton, aspersores dos tipos
ferradura (A), aquario (B) e aquario com meio com pectina desesterificada (C). Em airlift, foram
testadas as condi¢Oes produtivas com os aspersores do tipo aquario (externo) (A), pedra sinterizada (B)
e aqudrio (externo), com pectina desesterificada (C). Em STR, o melhor resultado de K_a, em meio
isento de células, foi na condigdo C (29,88h™), bem como vantagens econdmicas como 0 menor tempo
de permanéncia da maxima frequéncia dos agitadores (trmsx) (A: 23h; B: 8,5h; C:5h). Porém, resultado
superior de méxima producdo de pectinases foi na condicdo B (A: 24,60U/mL; B: 25,53U/mL; C:
13,36U/mL) em t;ma inferior & condicdo A. Em airlift, o transporte de oxigénio, em meio isento de
células, foi mais favorecido em A (21,96h™), bem como o0 menor tempo méaximo para manter a
maxima vazao especifica do gas (A: 29h; B: 72h; C: 57h). Além disso, a maxima atividade enzimatica
foi superior na mesma condig¢do (A: 24,61U/mL; B: 21,94U/mL; C: 2,29U/mL). Assim, conclui-se
que, desde que planejadas as condi¢Ges operacionais e de processo de producdo de pectinases de A.
oryzae, ambos 0s biorreatores podem ser aplicados na producéo de pectinases fungicas.
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ABSTRACT

In stirred tank reactors (STR), circulation and mixing of fluid are influenced by the reactor
configuration and by how the impellers and the gas spargers are arranged in them. On the other hand,
in airlift bioreactors, their geometry and especially the type and form of oxygen sparging have an
effect on both oxygen transfer and on microbial growth and product formation. Oxygen supply for the
cultivation of Aspergillus oryzae IPT-301 is a key parameter due to the aerobic metabolism of this
microorganism. In this context, oxygen transfer in both equipments was analyzed. They contained
fluids with different viscosities: distilled water and different concentrations of pectin solutions.
Through the use of fluid mechanics studies, empirical mathematical correlations were used in order to
determine the volumetric oxygen transfer coefficient (K a) to match experimental and calculated
results. Pectinase production was also assessed in those devices. The culture medium contained salts,
yeast extract, glucose and citrus pectin. Different Rushton and pitched blade impeller configurations
were evaluated, as well as various gas sparger geometries, such as stainless steel horseshoe, sintered
stone, aquarium and brass spargers, and also sintered glass funnels. In STR, factorial design showed
that the largest K a value was obtained with the combination of Rushton impellers, in water, with the
aquarium sparger, at 700rpm and 1.71L/min; in airlift, with the same sparger, put in the outer space of
the inner tube and with the sintered stone sparger. The empirical correlation proposed by Miller
(1974) was the most suitable one to determine the power requirement by the fluids in this work, in
STR and under aeration. The correlation proposed by Wang et al. (1979), with adaptations, was better
adjusted to the data set with water; the correlation described by Badino Jr. et al. (2001) was better
suited for pectin solutions. Three tests for enzyme production were processed in STR: with three
Rushton impellers, in all of them, and horseshoe (A), aquarium (B) and aquarium with non-esterified
pectin medium (C) spargers. In airlift, enzyme production was tested with aquarium (external) (A),
sintered stone (B) and aquarium (external) with non-esterified pectin (C) spargers. In STR, the best
result of K.a in cell-free medium was provided in condition C (29.88h™), as well as economic
advantages such as shorter length of maintenance of the maximum impeller speed (timax) (A: 23h; B:
8.5h; C: 5h). Nonetheless, higher pectinase production was obtained in condition B (A: 24.60U/mL;
B: 25.53U/mL, C: 13.36U/mL) in t; max Shorter than in condition A. In airlift, higher oxygen transfer in
cell-free medium was obtained in condition A (21.96h™), as well as the lowest length of maintenance
of the maximum specific gas flow rate (A: 29h; B: 72h; C: 57h). Furthermore, maximum enzyme
activity was higher in the same condition (A: 24.61U/mL; B: 21.94U/mL, C: 2.29U/mL). Thus, we
conclude that if the operational conditions for pectinase production by A. oryzae are well planned,
both bioreactors can be applied for the production of fungal pectinases.



1 INTRODUCAO

As pectinases constituem um grupo de enzimas utilizadas na industria de alimentos,
na extracao e clarificacdo de sucos, na producdo de vinhos e na industria de 6leos vegetais.
Sdo catalisadores responsaveis pela degradacdo de substancias pécticas, que conferem alta
viscosidade as polpas e aos sucos, auxiliando na filtracdo e na concentracéo.

A obtencédo das pectinases pode ser realizada por processo fermentativo submerso
(FSm) ou em estado sélido (FES), utilizando fungos do género Aspergillus, constituindo uma
linha de pesquisa desenvolvida no Laboratorio de Bioprocessos da Universidade de Caxias do
Sul (LBIO/UCS). A conducdo destes cultivos fungicos em FSm tem como um dos principais
problemas a presenca de pectina, que provoca 0 aumento da viscosidade do meio,
prejudicando a transferéncia de oxigénio para 0 meio e, em decorréncia, 0 crescimento e a
manutencdo da populacdo microbiana.

Parametros como temperatura, pH e concentracdo de oxigénio dissolvido podem ser,
em geral, bem controlados em processos aerobios submersos realizados em biorreatores com
agitacdo mecénica, conhecidos pela sigla STR (stirred tank reactor), que sdo dotados de
impelidores que proporcionam mistura e transferéncia de massa. Alternativamente, podem ser
usados biorreatores pneumaticamente agitados, como os do tipo airlift, cuja circulacdo do
fluido acontece devido as diferencas de densidades aparente do liquido.

Para cultivos aerébios em STR normalmente é requerida uma alta poténcia aplicada
sobre o eixo para suprir 0 oxigénio necessario para o cultivo e manter a homogeneidade do
sistema, haja vista que, com o crescimento microbiano, tem-se a elevacdo da viscosidade do
meio associada ao uso do indutor, ocasionando mudancas reoldgicas do fluido. No caso de
cultivos de fungos filamentosos, pode induzir a destruicdo parcial do micélio, causada pelas
pas dos impelidores, bem como a inviabilizagdo da populacdo microbiana para o crescimento
celular e a producdo enzimatica. Uma forma de melhorar a transferéncia de massa ¢ avaliar o
emprego de diferentes tipos de impelidores e aeradores. No caso de cultivos em reatores
tubulares do tipo airlift, devido ao fato de esses equipamentos ndo possuirem sistema de
agitacdo mecanica, fatores como a temperatura, o pH e o suprimento e a demanda de oxigénio
devem ser monitorados de maneira eficaz, ja& que a transferéncia de calor e de massa €
influenciada pelas limitac6es de mistura do sistema.

Na literatura, equacfes empiricas sdo descritas por varios autores de modo a tentar

explicar o processo de transporte de oxigénio. Para isso, modelos empiricos sdo utilizados
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para relacionar o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (K_a) com as variaveis
de processo. Entretanto, muitos dos dados obtidos ndo se ajustam aos modelos propostos na
literatura. Por isso, a correlacdo mais utilizada, por vezes, é aquela que satisfaga a maioria das
variaveis estudadas e as observacOes feitas sobre aproximadamente quase todos os
parametros.

Neste contexto, este trabalho teve como foco o estudo de biorreatores dos tipos STR
e airlift, em escala de bancada. Diferentes configuraces de aspersores de gas e impelidores
foram utilizados, conforme o caso, de modo a facilitar a transferéncia de oxigénio para 0 meio
de cultivo de A. oryzae IPT-301, com vistas ao incremento do crescimento microbiano e a
producdo de pectinases. Adicionalmente, avaliou-se o ajuste dos dados experimentais
relativos a transferéncia de oxigénio ao meio a modelos matematicos descritos na literatura.



2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Avaliar a transferéncia de oxigénio para meio de cultivo microbiano liquido em biorreatores
com agitacdo mecéanica (STR) e airlift, em escala de bancada, tendo como processo modelo a
producéo de pectinases por Aspergillus oryzae IPT-301.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

- Avaliar a influéncia da frequéncia dos agitadores, da vazdo especifica de gas e da
configuragdo dos impelidores e aeradores sobre a transferéncia de oxigénio em biorreator de
agitacdo mecanica.

- analisar o efeito da viscosidade de fluidos distintos (dgua destilada e solucdo de pectina)
sobre a transferéncia de oxigénio (parametro: K a) em biorreator de agitacdo mecéanica.

- correlacionar modelos encontrados na literatura que avaliem empiricamente a transferéncia
de oxigénio em biorreator de agitacdo mecénica com os dados experimentais.

- avaliar a influéncia do volume do fluido, da vazdo especifica de gas, da configuracéo de
aeradores e da circulacdo do liquido sobre a transferéncia de oxigénio (parametro: K a) em
biorreator do tipo airlift.

- analisar o efeito da viscosidade de fluidos distintos (dgua destilada e solucdo de pectina)
sobre a transferéncia de oxigénio em biorreator airlift.

- definir as condicdes de operagdo e configuraces de biorreatores mais apropriadas para o
crescimento microbiano e a producéo de pectinases de A. oryzae IPT-301.



3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 ENZIMAS PECTINOLITICAS E SUBSTANCIAS PECTICAS

As enzimas pectinoliticas sdo componentes capazes de agir sobre as substancias
pécticas (Figura 1), também genericamente conhecidas como pectinas (JAYANI et al., 2005).
Estas substéncias, que estdo presentes naturalmente na parede celular e nos espacgos
intercelulares de plantas (CAFFALL; MOHNEN, 2009), sdo indispensaveis para que ocorra o
crescimento celular (PALIN; GEITMANN, 2012) e determinam a firmeza das frutas
(CYBULSKA; ZDUNEK; KONSTANKIEWICZ, 2011).

Figura 1 — Estrutura primaria das substancias pécticas

Fonte: Rexova-Benkova, Markovi¢ (1976)

As pectinas estdo presentes na estrutura de variadas espécies do reino vegetal e
representam cerca de 0,5 a 4,0% de sua massa seca. Os processos fisicos usados na industria
de sucos, como o esmagamento de frutas, levam geralmente a obtencdo de produtos com alta
viscosidade. Dessa forma, a extracdo do suco € dificultada e, por isso, sdo adicionados
preparados enzimaticos contendo pectinases para degradar as substancias pécticas, reduzir a

viscosidade e aumentar do rendimento do processo (KASHYAP et al., 2001).

3.2 MICRORGANISMOS PRODUTORES DE ENZIMAS PECTICAS

Segundo Alimardani-Theuil et al. (2011), no ano de 2011, o mercado industrial
estimou a producdo de enzimas pécticas em torno de 70 milhdes de ddlares (correspondente a
cerca de 5% das vendas em enzimas). Essas enzimas sdo classificadas de acordo com o tipo
de substrato preferencial. O modo de acdo ocorre por transeliminacdo ou hidrélise e
dependendo do tipo de clivagem, podem ser classificadas como endo- ou exo- (KASHY AP et
al., 2001). Os tipos de enzimas pécticas, suas classificaces e alguns microrganismos

produtores estdo mostrados no Quadro 1.
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Quadro 1 — Tipo, classificacdo e microrganismos produtores de enzimas pécticas

Tipo de pectinase Classificacao M'%rfogjgﬁmo Referéncia
Pectinesterases . Pan et al.
Pectina metilesterase Penicillium
(PE) chrysogenum (2014)
. . Pashova et
Polimetilgalacturonases (PMG) Arﬁsh%enrgrlr:huss nrlgr?crii s al. (1999)
9 King (1973)
Marcus et al.
Enzimas . Rhizoctonia solani (1986)
.. Poligalacturonases (PG) Aspergillus oryzae | Fontana et al.
despolimerizantes (2009)
Polimetilgalacturonatoliases Bacillus subtilis Z?Zuoits‘;l'
(PMGL) > SUUNTS
Poligalacturonatoliases (PGL) Escherichia coli Fa(r;%itl)al.
Geotrichum Zanggalgt) al.
Protopectinases Protopectinases (PP) klebahnii Chen et al
Aspergillus oryzae (2014) '

Como mostrado no Quadro 1, alguns processos biotecnologicos utilizam linhagens
fungicas do género Aspergillus para producdo de enzimas pécticas. O fungo A. niger, por sua
vez, € largamente utilizado devido a sua classificagio GRAS (generally recognized as safe)
da Food and Drugs Administration (FDA), 6rgdo americano responsavel pelo controle de
alimentos e medicamentos, cujas normas sdo internacionalmente aceitas. No Brasil, o fungo
A. niger e outros fungos do género Aspergillus (A. awamori, A. foetidus e A. oryzae), além de
microrganismos como Penicillium simplicissium, Rhizopus oryzae e Trichoderma reeseli,
estdo relacionados na Resolucdo RDC 26/2009 da Agéncia Nacional de Vigilancia Sanitaria
(ANVISA) como microrganismos passiveis de utilizacdo na inddstria de alimentos para
producdo de pectinases.

Dentre os estudos encontrados na literatura em que sdo utilizados esses
microrganismos, Demir e Tari (2014) utilizaram linhagens mutantes de A. sojae para
producdo de poligalacturonases (PG) tendo como principal substrato farelo de trigo, sem ser
necessaria a adicdo de outros suplementos nutritivos ou indutores. Gomez Sanchez et al.
(2012) avaliaram a producdo de exo-PG a partir de A. flavipes FP-500. Fontana et al. (2009)
compararam a producdo de endo- e exo-PG de A. oryzae.
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3.3 DEGRADACAO DA PECTINA

A pectina pode ser degradada através de trés métodos distintos de hidrdlise: acida,
alcalina ou enzimética. Nos trés tipos de processos, 0 objetivo € eliminar um nimero variavel
de grupos metoxila para que ocorra a formacdo de acido poligalacturdnico. Assim, tem-se um
aumento da solubilidade do polimero devido a grande quantidade de grupos carboxilicos
(BRAVERMAN, 1980).

A hidrélise acida envolve o rompimento das ligacGes glicosidicas o-1,4 e a
desmetoxilagdo dos grupos esterificados da pectina. E empregada geralmente em processos
analiticos e requer um tempo prolongado para que ocorra a completa hidrélise da cadeia
polimérica para que haja a liberacdo dos mondmeros de &cido galacturbnico, ou seja, as
caracteristicas da pectina dificilmente sdo comprometidas, a ndo ser em condicdes extremas
(BRAVERMAN, 1980; BOBBIO; BOBBIO, 1992)

Os metodos enzimaticos, por sua vez, sdo mais utilizados para aumentar o
rendimento nos processos de extracdo de sucos (GARNA et al., 2006).

Em reacdo alcalina, tem-se a rapida desmetoxilacdo polimérica. Por B-eliminacdo, a
degradacéo inicia-se pelo rompimento da ligacdo glicosidica em B (C4) ao grupo carboxilico
do éster, o qual ndo é bom receptor de elétrons. Com sua ionizagédo, dificulta-se a saida do
grupo ligado em C4 (BOBBIO; BOBBIO, 1992).

3.4 BIORREATORES E PROCESSOS DE PRODUCAO ENZIMATICA

As pectinases podem ser produzidas em cultivos microbianos conduzidos em estado
submerso ou em estado solido (PATIL; DAYANAND, 2006). Biorreatores de agitacao
mecanica ou Stirred Tank Reactors (STRs) e airlift podem ser utilizados para a producéo de
endo- e exo-poligalacturonases em estado submerso. J& em estado sélido, o cultivo €
caracterizado pelo desenvolvimento do microrganismo sobre uma superficie sélida sem a
presenca de agua livre, porém com umidade na faixa de 15 a 70%. Neste caso, por exemplo,
sdo utilizados biorreatores do tipo tanque rotativo (FONTANA et al., 2009; SANDRI et al.,
2011; FONTANA, SILVEIRA, 2012; MENEGHEL, 2013).



3.4.1 Biorreatores para processos submersos de producao enzimética

3.4.1.1 Biorreatores de agitagdo mecéanica

Os biorreatores de agitacdo mecéanica sdo convencionalmente utilizados na inddstria
por gerarem baixos custos de operacdo. Em larga escala, sdo geralmente fabricados em aco
inoxidavel; em escala laboratorial, em vidro. Chicanas sdo acopladas aos tanques de modo a
prevenir a formacdo de vortice causado por altas frequéncias de agitacdo. Em vasos de
didmetro menor que 3 metros, sdo utilizadas 4 chicanas; para diametros maiores, 6 chicanas.
Tipicamente, 75% do volume de trabalho é preenchido com o fluido; o restante do volume
usualmente serve para a passagem de ar e eventual formacdo de espuma. Caso a altura do
biorreator seja igual ao seu diametro, usualmente utiliza-se um agitador; se essa razdo for
maior, Sdo necessarios mais agitadores e a distancia entre eles deve ser igual (NAJAFPOUR,
2007). Demais correlagfes usualmente utilizadas nestes tipos de biorreatores sdo apresentadas
no Quadro 2. Na Figura 2 sdo mostrados, esquematicamente, 0s componentes tipicos de um
biorreator agitado mecanicamente.

Quadro 2 — Correlagbes utilizadas no projeto de construcdo de biorreatores de agitacéo
mecéanica

Limite minimo Limite maximo
Largura das chicanas Dy/10 Dy12
H/Dx 2/1 6/1
D¢/Dy 10 12
Valor usual
Distancia entre o aerador e o impelidor Di/2
Poténcia minima 100W/m°
Velocidade terminal do impelidor (minima) 1,5m/s

D: didametro do tanque, H: altura do tanque, Dy,: didmetro da chicana, D;: didmetro do impelidor
Fonte: adaptado de Najafpour (2007)

Os impulsores, responsaveis pela agitacdo do sistema, favorecem a transferéncia de
massa entre a area interfacial gas-liquido. Porém, o estresse metabdlico causado pelas
condicdes de cisalhamento torna-se uma desvantagem em processos para producdo enzimatica
(VENNEKER et al., 2002; AHMADI et al., 2011).

Felse e Panda (2000) avaliaram a influéncia da frequéncia do agitador para produzir
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quitinase de Trichoderma harzianum. Os autores inferiram que para frequécias dos agitadores
mais baixas, maiores valores de atividade enzimatica e de biomassa foram obtidos. Em
frequéncias superiores, menores rendimentos em termos de produtividade e crescimento
microbiano foram alcancados. Limitacfes no processo de transferéncia de massa foram
observadas a baixas frequéncias, indicando que a agitacdo tem influéncia nos parametros
cinéticos de producédo enzimatica.

Figura 2 — Viséo geral de um biorreator de agitagdo mecénica

pH l— controlador
de pH
Reservatorio
acido-base
e bomba

Vapor —>

observagéo 7
p — = =a— Filtro
ﬁ Fo—— ‘ Exaustor
e, s
(misturador) $a|da da
s aguade
resfriamento
Camisa de —+ I%:]
resfriamento
: Caldo de
Entrada da cultura
agua de
resfriamento
—-
Aspersor

(ar sob alta
pressao)

Fonte: Madigan et al. (2010)

A influéncia da agitacdo sobre o crescimento e na producdo de xilanase de
Aspergillus oryzae em biorreator STR foi estudada por Chipeta et al. (2008). Os autores
relataram que, com o aumento na velocidade terminal dos impelidores, ndo se tem mudanca
na atividade enzimatica, ao contrario do que acontece com o crescimento microbiano — a
3,12m/s, a atividade maxima de Xxilanase e biomassa obtidas foram de 94U/mL e 2,6g/L,
respectivamente. Quando empregada a velocidade de 1,56m/s, a atividade enzimatica e a
biomassa foram de 89U/mL e 3,5g/L, respectivamente.

Meneghel et al. (2014) avaliou a producdo de pectinases a partir de A. oryzae em
processo submerso. Ensaios em condi¢bes limitantes e ndo limitantes de oxigénio foram
realizados em biorreator de agitacdo mecanica. A conducdo do processo sob condi¢es ndo
limitadas de oxigénio dissolvido no meio de cultivo resultou em ganho substancial na



producéo de pectinases.

3.4.1.2 Biorreatores de agitacdo pneumatica

O projeto de biorreatores alternativos aos STRs vem sendo estudado, como
biorreatores de coluna de bolhas (CUNHA et al., 2012) e airlifts de circulagdo interna e
externa, como destacado por Fontana et al. (2009) e Fontana e Silveira (2012), que utilizaram
esses equipamentos para a producdo de endo-PG e exo-PG a partir de linhagens fungicas de
A. oryzae. As caracteristicas do processo e o tipo de microrganismo utilizado foram
considerados, juntamente com a escolha do biorreator para o cultivo microbiano.

Ao contrério do que ocorre com o STR, a mistura do fluido em biorreatores airlift
ndo acontece mecanicamente e o cisalhamento ocorre a taxas mais baixas devido ao sistema
de agitacdo. A aspersdo do gas ocorre por uma regido de subida, chamada riser, e a
recirculacdo ocorre pelo downcomer, regido de descida, por onde o liquido retorna a base do
reator (Figura 3), havendo, assim, um gradiente de presséo e de densidade do fluido (PILZ;
HEMPEL, 2005; NAJAFPOUR, 2007).

Figura 3 — Desenho esquematico de um airlift de circulacdo interna
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Fonte: adaptado de Zimmerman et al. (2009)

Na literatura, sdo encontradas diversas configuracdes de biorreatores airlift, com
varios desenhos dimensionais. Na Figura 4 estdo apresentados alguns projetos desses tipos de
equipamentos.

Devido ao projeto de construcdo simplificado, as caracteristicas fluidodinamicas, a
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baixa poténcia requerida, ao baixo cisalhamento e as condigdes de mistura e de processos de
transferéncia de calor e massa, a utilizagdo de airlifts vem se tornando uma alternativa aos
STRs. Outras vantagens sdo relacionadas com a simples operacdo e o baixo consumo de
energia (YEN; LIU, 2014), altas taxas de transferéncia de calor e de massa gas-liquido,
distribuicdo uniforme de cisalhnamento e boa mistura (LIU et al., 2008). Entre as
desvantagens, destacam-se o alto custo com a fabricacdo de biorreatores em larga escala, a
dificuldade na separagdo gas/liquido quando ha formacdo de espuma, bem como na
manutencdo de niveis consistentes de fontes de carbono, oxigénio e nutrientes por toda a
extensdo do reator, haja vista que, com o crescimento microbiano, as condi¢fes de operacao
séo alteradas constantemente (NAJAFPOUR, 2007).

Figura 4 — Desenhos esquematicos de projeto de construcédo de biorreatores airlifts
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(A) Fotobiorreator de circulacdo externa, utilizado para cultivo de microalgas; (B) airlift de circulagdo interna
modificado, contendo dois tubos internos concéntricos e em série, para analise de modelagem matematica; (C)
fotobiorreator de circulacdo externa de camaras anulares, utilizado para cultivo de microrganismos
fotossinteéticos.

Fonte: adaptado de Behin (2010), Loubiere et al. (2011) e Pirouzi et al. (2014).

Estes tipos de equipamentos sdo utilizados nas industrias petroquimicas, de
processamento mineral e biotecnologicas (MERCHUK, 2003; PILZ, HEMPEL, 2005), além
da sua utilizacdo em estudos de processos de producdo de pectinases (FONTANA et al.,
2009; FONTANA,; SILVEIRA, 2012).

O projeto de construcdo de um biorreator de agitacdo pneumatica geralmente esta
relacionado com algumas correla¢fes dimensionais. Usualmente, a altura de um airlift é cerca
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de 10 vezes o didmetro da coluna. Para biorreatores utilizados em larga escala
(aproximadamente 500m°®), uma alternativa sdo os fermentadores do tipo coluna de bolhas,
devido a sua simples construgéo e operagdo (NAJAFPOUR, 2007).

Em estudo acerca dos efeitos da geometria, circulagdo do fluido e transferéncia de
massa em airlift de circulacdo interna, Gouveia et al. (2003) provaram que pequenas
mudancas nas dimensdes do biorreator afetam o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (K a), principalmente devido ao volume livre no topo do equipamento. Quando
utilizado o volume minimo de trabalho, a demanda de massa é suficiente para suprir as
necessidades microbianas para obtencdo de biomassa, podendo ser possivel operar o
equipamento sob batelada alimentada.

Muitos s@o os estudos encontrados na literatura acerca da utilizacdo de biorreatores
sob agitacdo pneumatica para, por exemplo, caracterizacao hidrodindmica (LUO et al., 2011;
GHARIB et al., 2013; MIAO et al., 2014), transferéncia de massa (FAKHARI et al., 2014;
PIROUZI et al., 2014) e distribui¢do do ar (LUO et al., 2011). Porém, muitos desses estudos
ndo objetivam a obtencdo de produtos de interesse e de valor agregado. No Quadro 3, séo
apresentados alguns exemplos de processos biotecnoldgicos realizados em biorreatores de

agitacdo pneumatica com esses objetivos.

Quadro 3 — Exemplos de aplicacdes de biorreatores de agitacdo pneumatica para obtencédo de
produtos de interesse

Tipo de biorreator Microrganismo Produto(s) Referéncia
Airlifts de circulacdo Aspergillus oryzae | Endo-PG e exo-PG Fontana, Silveira (2012)
interna e externa
Fotobiorreator Anabaena sp. Bio-hidrogénio Nayak et al. (2014)
Airlift de circulacdo Aspergillus niger Xilanases Michelin et al. (2013)
interna
Airlift de circulagdo Saccharomyces 2-feniletanol Mihal et al. (2013)
. cerevisiae
interna
Fotobiorreator Scenedesmus sp. Lipideos Jones, Harrison (2014)
Airlift de circulagdo Penicillium Xilanases e Ritter et al. (2013)
. echinulatum
interna celulases
Airlift de circulagao Bacillus subtilis a-amilase Yuguo et al. (2000)
externa
Airlift de circulagdo Aspergillus niger Acido citrico Yuguo et al. (1999)
externa
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3.4.2  Parametros de processo que influenciam a producéo de pectinases

Dentre os parametros que estdo relacionados com a obtencdo de pectinases em
processos submersos, alguns podem ser destacados. O processo de producgdo de pectinases
sofre substanciais modificacfes reoldgicas devido a alta viscosidade do indutor, associada ao
crescimento microbiano. O suprimento e a demanda de oxigénio pela populagdo microbiana
influenciam os mecanismos de transferéncia de oxigénio desde as bolhas de gas até o interior
das células microbianas. A agitacdo e a mistura, por sua vez, garantem o suprimento de
nutrientes e 0 oxigénio necessario para as atividades metabolicas microbianas.

3.4.2.1 Reologia

Os fungos filamentosos sdo largamente utilizados para a producdo de complexos
enzimaticos devido a sua alta diversidade metabdlica. Todavia, tem-se uma grande
complexidade quando se relaciona a morfologia desses microrganismos com os fendmenos de
transporte, a viscosidade do meio de cultivo e a produtividade. Com isso, é preciso avaliar as
caracteristicas morfologicas relacionadas a obtencdo de biomassa que, consequentemente,
afetam a reologia do cultivo e a produtividade do sistema (WUCHERPFENNIG et al., 2010).

Em estudo apresentado por Meneghel et al. (2014), foi possivel verificar a
importancia da reologia do sistema de producdo de pectinases por Aspergillus oryzae. O uso
de um meio de fermentacdo limitante para o crescimento microbiano e a adi¢do tardia do
indutor enzimatico (pectina citrica) afetaram positivamente nas mudancas reoldgicas do
sistema, em termos de viscosidade, bem como no suprimento de gas efetivo ao
microrganismo. Em meio de cultivo com limitacdo de oxigénio e controle do pH em 4,0, foi
observado intenso crescimento microbiano, porém baixa atividade enzimatica. JA& em meio de
cultivo ndo-limitante do géas e controle tardio do pH, as mudancas reologicas do sistema foram
mais acentuadas, com obtencdo de biomassa a titulos inferiores, porém maxima atividade
enzimatica (120U/mL).

3.4.2.2 Suprimento e demanda de oxigénio
Os microrganismos aerébios necessitam de uma disponibilidade ilimitada de

oxigénio dissolvido no meio, necessaria para o crescimento celular e responsavel pela
producdo de metabolitos. Seu suprimento em cultivos submersos € promovido por meio da
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dissolucdo de oxigénio contido na fase gasosa para a fase liquida, de modo a estar disponivel
para 0 consumo microbiano através da respiracdo. Quando em baixa disponibilidade, afeta
diretamente o desempenho do processo (GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009; SCHMIDELL,
2001).

Um dos principais problemas da transferéncia de oxigénio, no entanto, € a sua baixa
solubilidade em agua. A pressdo ambiente e & temperatura de 30°C — condig@es tipicas de um
processo aerébio — a concentracdo de oxigénio saturado em agua destilada é de 0,23mmol/L
(7,5mg/L) (SCHMIDELL, 2001; WANG et al., 1979).

Em cultivos em que o crescimento microbiano ocorre predominantemente na forma
de pellets, como € o caso de fungos filamentosos, é importante a determinacdo da
concentracdo critica de oxigénio dissolvido abaixo da qual o metabolismo microbiano é
severamente prejudicado. Nesses cultivos, a concentragdo de O, deve ser mantida em torno de
30 a 50% da saturacdo. Assim, para que 0 oxigénio seja transportado para o interior dos
pellets, sdo necessarias altas concentracdes de oxigénio dissolvido para manter altas
velocidades especificas de respiracdo (SCHMIDELL, 2001).

Em estudo acerca dos parametros cineticos para producdo de exo-PG de A. flavipes
FP-500 e andlise do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (K a) em biorreator
de agitacdo mecéanica e em frascos sob agitacdo, Gomez Sanchez et al. (2012) verificaram que
o K_a foi modificado para biorretores operados em diferentes frequéncias dos agitadores (120;
250; 300min™). Maiores valores de biomassa (4,14+0,21mg/mL) e atividade enzimética
(69,9+3,5U/mL) foram obtidos com altos valores de K a (63,6h™).

De modo a garantir o suprimento de oxigénio para as células microbianas e a mistura
do sistema, Badino Jr. et al. (2001) relataram valores entre 300 e 700rpm e entre 0,2 e
1L/L/min, frequentemente utilizados em cultivos de fungos filamentosos em escala de
bancada. O estudo foi analisado em biorreator de 10L, equipado com dois impelidores e
quatro chicanas fixas.

O Ky a, o desenho do biorreator e as condi¢cBes de mistura e agitacdo do sistema
foram analisadas por Michelin et al. (2013), que avaliaram a producdo de xilanases de A.
niger em biorreatores STR e airlift. Quando a atividade enzimatica foi comparada a valores
iguais de K.a (12h™), em STR e em airlift, os valores obtidos em airlift (7000U/L) foram
superiores aos em STR (4500U/L), possivelmente por causa das interaces envolvidas com a

transferéncia de oxigénio, o cisalhamento fungico e o desenho dos biorreatores.
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3.4.2.3 Agitacéo e aeragéo

A agitacdo, uma das operacdes mais antigas e mais comuns na industria de processos
fermentativos industriais, € um parametro operacional controlado em processos bioquimicos e
quimicos. Tem influéncia na definicdo dos coeficientes de transferéncia de calor e de massa,
evita a precipitacdo de solidos e facilita sua dissolucdo, aumentando a capacidade de mistura
gas/liquido e permitindo a manipulagdo da velocidade superficial dos gases liberados
(GOGATE et al., 2000).

A aeracdo, por sua vez, é responsavel pelo suprimento de oxigénio para que 0s
microrganismos executem suas atividades metabolicas. A funcdo secundéaria da aeracdo €
manter 0S microrganismos em suspensdo, porém com uma pequena fracdo da agitacdo
requerida (FOUST et al., 1982).

O estresse hidrodinanico foi considerado um dos parametros responsaveis pela baixa
producdo de lacases de Pleurotus ostreatus cultivado em biorreator de agitacdo mecanica,
apesar de ndo estar diretamente relacionado com o crescimento microbiano. As interacoes
existentes entre essa variavel, juntamente com a agitacdo, a aeracdo e a adi¢do de indutor,
foram estudados por Tinoco-Valencia et al. (2014). Os autores inferiram que a baixas taxas de
agitacdo (0,9kW/m?%s) e altas vazdes volumétricas de ar (0,5L/L/min), foram obtidos os
melhores valores em termos de atividade de lacases (1,2 e 3,8U/mL, na auséncia e na
presenca do indutor, respectivamente).

Albaek et al. (2011) avaliaram a producdo enzimatica a partir da utilizacdo de A.
oryzae sob diferentes operacdes de agitacdo e aeracdo, bem como distintos impelidores. Os
autores constataram que as mais baixas atividades enzimaticas foram atingidas nas menores
taxas de agitacdo e aeracdo. O tipo de impelidor ndo teve influéncia na concentracdo final do
produto.

3.5 ASPERSORES DE GAS

A injecdo de ar pressurizado utilizado para a aeracéo e a agitacdo de processos com
microrganismos aerdbios € feita por meio de aspersores, 0s quais possuem perfuracdes de
variados tamanhos para a passagem do gas. O tamanho das bolhas formadas pelos aspersores
afeta o transporte do gas até o interior das células microbianas e a dispersdo do gas influencia
diretamente no desempenho do biorreator: bolhas menores fornecem maior area interfacial
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para a exposicdo do gés e, dessa forma, o transporte de oxigénio é facilitado (NAJAFPOUR,
2007).

Em muitos processos sao utilizados anéis perfurados por auxiliarem de modo mais
eficaz na distribuicdo gasosa. Porém, microaeradores sdo largamente empregados devido ao
fato de que os poros médios geram bolhas ainda menores e mais uniformes, além de evitarem
a formacédo de biomassa acumulada na superficie externa do aspersor (NAJAFPOUR, 2007).

Alguns exemplos acerca da utilizacdo desses aspersores de gas encontrados na
literatura sdo mostrados na Figura 5.

Figura 5 — Desenhos esquematicos de alguns exemplos de aspersores do gas
K i

(A) Aspersor anelar com perfuracgfes centrais; (B) bico de quatro orificos; (C) aspersor anelar do tipo aranha
com seis fendas; (D) bico de dois orificios; (E) aspersor anelar com sete fendas paralelas; (F) aspersor anelar
com trés anéis centrais concéntricos; (G) aspersor anelar.

Fonte: adaptado de Luo et al. (2011) e Kulkarni et al. (2009).

Rocha-Valadez et al. (2000) avaliaram a influéncia da configuracdo de impelidores e
aeradores sobre o crescimento de Trichoderma harzianum quando mantido constante o
percentual de oxigénio dissolvido no meio. Os impelidores utilizados foram do tipo Rushton
(D =0,49T) e do tipo hélice (D = 0,65T) e os aspersores foram de cinco orificios (Dorificio =
1mm), anel perfurado de oito orificios (Dorificico = 0,8mm) e anel sinterizado (Dporos(médio)y =
20um). Ao utilizar um aspersor de cinco orificios e a configuracdo de dois impelidores do tipo
Rushton, a éarea interfacial gas-liquido e o gas hold up foram inferiores as outras
configuracbes utilizadas. Nesta configuracdo, os autores obtiveram os menores valores de
K a, possivelmente devido ao maior diametro dos orificios do aspersor. Por outro lado,
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quando utilizados um aspersor anel sinterizado e a configuracdo de impelidores de um
impelidor do tipo Rushton e uma do tipo hélice, melhores resultados em termos de K a foram
determinados.

Luo et al. (2011) investigaram o efeito da configuracdo de trés aspersores de gas
(bocal de dois orificios, bocal de quatro orificios e anel perfurado) sob diferentes parametros
hidrodinamicos e de transferéncia de massa. Os ensaios foram realizados em biorreator do
tipo airlift de circulacdo interna. Os autores concluiram que aspersores com menor diametro e
maior nimero de orificios influenciaram positivamente no processo de transferéncia de massa
gés-liquido, pois a asperséo do gas gerou bolhas de menor didmetro, melhorando a velocidade
de circulacdo do liquido e sendo possivel determinar valores de K a superiores.

3.6 IMPELIDORES E CORRENTES DE FLUXO

Assim como os aspersores de gas, os impelidores também sdo importantes no
processo de transferéncia de massa gas-liquido. A mistura proporcionada por esses agitadores
cria certa uniformidade das bolhas de gas dentro do reator. Quando utilizados em conjunto —
geralmente em processos fermentativos — sdo responsaveis por assegurar a distribuicdo do gas
por todo o equipamento. Todavia, podem causar altas forcas de cisalhamento e possivel
ruptura das células microbianas. Nesse caso, configuracOes especiais de impelidores séo
necessarias para garantir a integridade das celulas (PUTHLI et al., 2005; NAJAFPOUR,
2007).

A direcdo e a magnitude da velocidade da mistura sdo criticos em sistemas com
agitacdo mecanica. A direcdo dos vetores de velocidade e sua magnitude em fluidos viscosos
e em regime turbulento sdo constantes. Na literatura, sdo comumente conhecidos como
correntes de fluxo. Essas correntes sdo responsaveis pela mistura e dependem do tipo de
impelidor utilizado, de modo a evitar, principalmente, a formacdo do vortice central,
prejudicial a transferéncia de oxigénio, podendo ser evitada pela utilizacdo de chicanas, sem
interferir nas correntes tanto longitudinais quanto radiais (COKER, 2001).

As correntes de fluxo geradas por alguns impelidores sao ilustradas na Figura 6. No
Quadro 4 estéo ilustrados impelidores largamente utilizados na industria, suas aplicabilidades
e correntes de fluxo geradas. De modo geral, correntes de fluxo radiais sdo ideais para
dispersdo de fluidos — as quais necessitam altos niveis de cisalhamento. Correntes de fluxo
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axiais sdo mais adequadas em operagdes de mistura, suspensdo de solidos e transferéncia de
calor (COKER, 2001).

Fasano et al. (1994) destacam as diferencas entre os tipos de fluxo provocados por
impelidores de pés retas e de pas inclinadas. Também destacam a influéncia do emprego
destes misturadores em processos industriais. Kumaresan e Joshi (2006) explicam que as
correntes de fluxo, juntamente com o nimero de poténcia, estdo diretamente relacionadas com
0 angulo, nimero, espessura e comprimento das pas do impelidor, bem como com a direcdo
de bombeamento do fluido e a interacéo do préprio fluxo com as paredes do tanque.

Figura 6 — Correntes de fluxo geradas por diferentes tipos de impelidores
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(A) Impelidor do tipo parafuso helicoidal e reator contendo chicanas; (B) correntes de fluxo radiais produzidas
por impelidor de pas retas planas; (C) correntes de fluxo axiais produzidas por impelidor do tipo hélice maritima.

Fonte: adaptado de Holland e Bragg (1995)

O sistema de agitacdo mecéanica proporcionado pela utilizacdo de dois impelidores do
tipo Rushton de 19cm de didmetro foi estudado por Xinhong et al. (2008). Os autores
concluiram que as correntes de fluxo geradas por esses impelidores dependem do
espacamento entre o impelidor inferior e o fundo do tanque, entre os dois impelidores e entre
o impelidor superior e a superficie do liquido, formando combinac@es de escoamento de fluxo

denominadas paralelas, emergentes e divergentes.



Quadro 4 — Impelidores, correntes de fluxo e suas aplica¢des na industria
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Correntes de

VisSc0sos

Impelidor Nome Aplicacgdes
fluxo
N PN Turbina de _ S
%% ) Mistura e disperséo de liquidos
pas retas
ChemShear _ o
] ) Dispersoes liquido-liquido e
(turbina de Stido-liauid
solido-liquido
£+3 s _ g
) Cisalhamento local
estreitas)
Mistura
Turbina de Suspenséo
% pas Dispersio de solidos
inclinadas Transferéncia de calor
Movimento de superficie
] Dispersdo de gases
Turbina de S ) .
) Fluxo de gas baixo e intermediario
pas retas _ o
Disperséo liquido-liquido
(Rushton)
T Turbina de
pas Dispersdo de gases
= P concavas Fluxo de gas intermediario e alto
(Smith)
- Transferéncia de calor em meios
Ancora

Fonte: adaptado de Myers et al. (1996) e Doran (2013)

3.6.1 Classificacdo dos impelidores

3.6.1.1 Impelidores Rushton
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Por suas caracteristicas, seu estudo detalhado e sua eficiéncia na dispersdo de gases,
os impelidores de seis pas planas, também conhecidos como impelidores Rushton, tém sido
empregados em fermentacGes industriais desde a década de 50. Apesar de serem
frequentemente utilizados diametros desses impelidores equivalentes a 1/3 do didmetro do
fermentador, também tem sido estudadas geometrias superiores, as quais beneficiam a
distribuicdo de gas e mistura do fluido (DORAN, 2013).

Em estudo comparativo envolvendo o desempenho de impelidores Rushton e de pas
retas inclinadas, Sardeing et al. (2004) inferiram que, ao se utilizar impelidores Rushton, a
transferéncia de massa é incrementada, visto que o Kia é funcdo da poténcia consumida.
Assim, dissipam mais poténcia que os outros impelidores estudados, além dessa energia ser
utilizada para a quebra das bolhas e para o melhoramento dos efeitos de turbuléncia no
sistema.

O processo de producdo de lipases de Geotrichum candidum foi estudado por
Maldonado et al. (2012). Os autores utilizaram agitadores dos tipos Rushton, pas retas
inclinadas e hélices, cujos ensaios resultaram nas mais altas atividades enzimaticas de
18,92U/mL, 12,14U/mL e 21,27U/mL, respectivamente, para cada tipo de impelidor.
Entretanto, a produtividade mais elevada (0,65U/mL/h) foi atingida quando utilizadas

impelidores Rushton.

3.6.1.2 Impelidores pitched blade

Também conhecidas como impelidores de pas retas inclinadas, esses impelidores
geram componentes de velocidade do fluido nas direcdes tanto axial como radial devido ao
angulo de inclinacdo das pas. Quando comparadas com impelidores Rushton, apresentam
superior capacidade de bombeamento do liquido, o que as tornam excelentes para alguns
processos de mistura, além de ser possivel utilizad-las para o bombeamento no sentido
ascendente ou descendente (DORAN, 2013).

Queiroz (2009) destaca que o angulo de inclinacdo das pas dos impelidores tipo
pitched blade, em relacdo ao eixo vertical, tem influéncia na poténcia requerida pelo sistema,
concluindo que quanto maior o angulo de inclinacdo, menor a poténcia requerida.

Jirout e Rieger (2011) analisaram o desenho de impelidores e seu efeito na agitacédo e
mistura de suspens@es de particulas solidas. Cada pitched blade utilizada apresentava trés pas
planas inclinadas, com angulo de inclinacdo de 24° 35° e 45° Também foram empregados
impelidores tipo hélice e pas inclinadas e dobradas diagonalmente. Os autores relataram que,
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entre os varios impelidores testados, maior energia para obter uma suspensdo homogénea foi
requerida com o uso de impelidores tipo pitched blade com inclinagdo de 45° e trés pas planas
inclinadas. Além disso, apontaram que esse tipo de impelidor age de maneira pouco eficiente
em regides onde as particulas sdo relativamente pequenas.

Fo'rt (2011) analisou as propriedades de impelidores pitched blade e destacou que a
efetividade do fluxo é incrementada significativamente com a reducdo do angulo e com a
razdo do diametro do impelidor pelo didmetro do biorreator. O fluxo foi favorecido com a
utilizacdo de pas de 45° com razdo 1/3 entre o didmetro do impelidor e o didmetro do
biorreator.

A influéncia de configuracGes de impelidores Rushton e pitched blade de 3 pas no
cultivo de Aspergillus glaucos foi retratada por Cai et al. (2011), que demonstraram que a
combinagdo de um impelidor Rushton no fundo de reator e uma pitched blade no topo
favoreceu a obtencdo de biomassa. A producdo de metabdlitos, todavia, foi superior com a
utilizacdo de dois impelidores pitched blade.

3.6.2  Velocidade na extremidade do impelidor

Wang et al. (1979) explanam que a velocidade na extremidade do impelidor (viip)
estd diretamente relacionada com a frequéncia de rotagdo e com o didmetro do impelidor,
aléem do cisalhamento maximo do microrganismo. Consequentemente, tem relagdo com o
didmetro medio das bolhas, com o tamanho dos pellets e com a viabilidade celular. Em termos
de ampliacdo de escala para cultivos microbianos, em geral, estima-se que resultados
satisfatorios podem ser obtidos em uma faixa de vsp entre 250 a 500cm/s.

Rodriguez Porcel et al. (2005) analisaram o efeito da morfologia dos pellets de
fungos filamentosos de Aspergillus terreus para a producdo de lovastatina, em cultivos em
leito fluidizado e em biorreator do tipo STR. Os autores relataram que a frequéncia dos
agitadores teve influéncia no diametro dos pellets. A frequéncia dos agitadores méaxima de
300rpm e a velocidade na extremidade do impelidor de 102cm/s (valor inferior quando
comparado com os dados de Wang et al. (1979)), em ambos os sistemas de cultivo, a
morfologia dos pellets manteve-se quase inalterada, com diametro equivalente a 2.300um.
Acima dessa frequéncia, caracteristicas morfoldgicas distintas foram observadas.
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3.7 TRANSPORTE DE OXIGENIO EM BIORREATORES DE AGITACAO
MECANICA

Neste subitem, serdo apresentados aspectos acerca do transporte de oxigénio e sua
relacdo com tdépicos de mecénica de fluidos e sua importancia para a avaliacdo de modelos
empiricos encontrados na literatura quando variados parametros de processo como a vazao
especifica de gas e a poténcia do motor. O referencial tedrico apresentado nos itens
subsequentes foram, em sua maior parte, adaptados de Doran (2013) e Schmidell (2001) e

autores referenciados nessas obras.

3.7.1  Poténcia requerida por fluidos Newtonianos sem aeracao

Segundo Perry e Green (1984), a poténcia necessaria para a agitagdo mecanica de
fluidos Newtonianos ndo aerados depende da frequéncia de agitacdo dos impelidores, do
tamanho e da forma dos mesmos, da massa especifica e da viscosidade do fluido, bem como
da geometria do tanque. Assim sendo, tém-se os nimeros de Reynolds (Re) e de poténcia
(Np), que correlacionam essas variaveis, segundo as Equacdes 1 e 2, respectivamente:

N.D.
Re = P
7]
1)
N — P
" N.D%p
2)
Onde:

Re: nimero de Reynolds [adimensional];
Np: nimero de poténcia [adimensional];
N: frequéncia dos agitadores [s™];

Di: didametros do impelidor [m];

p: massa especifica do fluido [kg/m?];

W: viscosidade do fluido [kg/m/s].

Dependendo do tipo de impelidor utilizado, a relagédo entre Re e N, é variavel e
condicionada ao tipo de regime (laminar, transiente ou turbulento) no biorreator (Figura 7). O



22

Np para impelidores Rushton, principalmente no regime turbulento, € superior aos impelidores
pitched blade, pois geram niveis mais altos de torque e, concomitantemente, sob mesma
frequéncia dos agitadores com geometrias diferenciadas, transmitem maior poténcia ao fluido
(PERRY; GREEN, 1984).

As curvas mostradas na Figura 7, todavia, estdo correlacionadas com relagdes
geométricas segundo a Tabela 1, na qual sdo mostradas as relagBes existentes para 0s casos de
impelidores Rushton (1) e pitched blade (2), utilizados neste trabalho. As mesmas relagdes
sdo frequentemente readaptadas e modificadas, dependendo da geometria espacial do
biorreator. Doran (2013), por exemplo, relata estudos com a utilizagdo de impelidores
Rushton e valores de Np para regime turbulento diferentes daqueles mostrados na Figura 7,
bem como relagdes geométricas distintas daquelas expostas na Tabela 1.

Figura 7 — NUmero de poténcia em fungdo do nimero de Reynolds para impelidores dos tipos
Rushton (1), pitched blade (2) e hélice maritima (3), para fluidos Newtonianos sem aeracao
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Fonte: adaptado de Doran (2013)
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Tabela 1 — RelagBes geométricas para impelidores dos tipos Rushton e pitched blade que
validam as curvas de niumero de poténcia em funcdo do nimero de Reynolds

. . . . L Chicanas
Tipo de impelidor e relagcdes geométricas Di/D:  H/D: Ci/Dy
Wge/Dy N°
Impelidor tipo Rushton

We/D; = 0,2 0,33 1 0,33 0,1 4

Le/Di = 0,25

Impelidor tipo pitched blade
Ws/Di = 0,125

. 0,33 1 0,33 0,1 4

6 pas a 45°

Bombeamento descendente

D¢ diametro do tanque; Wg: altura da pa do impelidor; Lg: largura da pa do impelidor; H,: altura do fluido; Wg:
largura da chicana; C;: altura desde o centro do impelidor até o fundo do tanque.
Fonte: adaptado de Doran (2013)

Schmidell (2001) explana que frequentemente ndo € possivel calcular a poténcia
transmitida para biorreatores com geometria distinta. Por isso, é proposto multiplicar a
poténcia por um fator de correcéo (fc), caso as proporcdes H/D; e D1/D; sejam diferentes de 3
(Equacao 3).

J(HJDJ(DHDJ

f.= .

(3)

Onde:

f: fator de correcdo [adimensional].

3.7.2  Poténcia requerida por fluidos Newtonianos sob aeracéo

A poténcia necessaria para a agitacdo mecanica de fluidos Newtonianos aerados €
inferior aquela demandada pelo sistema sem aeracdo (MICHEL; MILLER, 1962). Para
calcula-la, algumas relacGes empiricas encontradas na literatura sdo descritas a seguir.

Michel e Miller (1962) propuseram que a poténcia requerida por fluidos
Newtonianos aerados fosse calculada conforme a Equacdo 4. Os dados adquiridos pelos
autores foram calculados tendo por base um tanque de 12 polegadas de diametro e impelidor
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de 4 polegadas de diametro, em diferentes fluidos (4gua, tetracloreto de carbono, dleo mineral
e solugdes de glicerina).

0,45
P, *.N.D?
F.E? e QU,EE

Onde:
Py: poténcia com aeragao [HP];

(4)

Po: poténcia sem aeracdo [HP];

N: frequéncia do impelidor [min™];
D = Dj: diametro do impelidor [cm];
Q: vazdo de ar [L/min].

Logo, chega-se a Equacéo 5.

0.45
_ (P,AN.D?
Fg =G Qu,ss

Onde:

c: costante [adimensional].

()

Os autores explicam que a constante ¢ depende da geometria do impelidor. Como
exemplo, Michel e Miller (1962) utilizaram dados da literatura para calculos com impelidores
de pés retas e determinaram valor de 0,8 para c, desde que as unidades fossem em HP, min™,
ft e ft3/min para Po, N, D e Q, respectivamente.

Posteriormente, Miller (1974), seguindo as recomendacdes de Michel e Miller
(1962), definiu a seguinte expressao (Equacéo 6).

p,2N.D*\ "
P, = 0,706. e -
g QIJ_.EG

(6)

Onde:
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Pg: poténcia com aeracao [W];

Po: poténcia sem aeragédo [W];

N: frequéncia do impelidor [s™];

D = Dj: diametro do impelidor [m];
Q: vazéo de ar [m*/s].

Schmidell (2001) utilizou dados de Wang et al. (1979) e redefiniu a Equacédo 5 para
fluidos com comportamento Newtoniano (Equacéo 7) e ndo-Newtoniano (Equacéo 8).

3 3 048
B P,.N.D
P, =0,545.| 25—

’ ()
3 3 024
P, = 0,405.(%)
Q -
(8)

Badino Jr. et al. (2001) estimaram o valor de Py por meio da correlacdo tradicional de
Michel e Miller (1962) (Equacao 4) e obtiveram a Equacao 9. Os dados referem-se a cultivos
de Aspergillus awamori em bateladas envolvendo fluidos ndo-Newtonianos.

p,2N.D*\ "
P, =0,832. e -
g QIJ_.EG

(9)

De qualquer forma, a Equacdo 4 e todas subsequentes, derivadas dela, sdo
semelhantes e de grande valia para o entendimento acerca do sistema de agitacdo em

biorreatores de agitacdo mecanica.

3.7.3 Modelagem empirica para determinacdo do suprimento de oxigénio em

biorreatores sob aeracéo e agitacdo mecanica

Na literatura, existem muitas equacbes empiricas que relacionam o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (K a) com as variaveis de processo. Além disso,
também é comum encontrar modelos empiricos obtidos por certos autores que ndo se ajustam
com dados obtidos por outros autores. Entretanto, a correlacdo mais utilizada, por vezes, ndo é
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necessariamente aquela que se ajusta a uma pequena faixa de tamanho do tanque, mas aquela
que satisfaca a maioria das variaveis estudadas e as observacbes feitas sobre
aproximadamente quase todos esses parametros (RICHARDS, 1961).

Cooper et al. (1944) estudaram um método para avaliar as variaveis perminentes em
tanques sob agitagcdo. Foram medidos o consumo de poténcia do impelidor do tipo disco
ranhurado (vaned disk) e a taxa de oxidagdo de uma solucdo aquosa de sulfito de soédio. O
coeficiente volumétrico de absorcdo (K,) mostrou-se varidvel em funcdo da poténcia do
impelidor (Equacdo 10) e da velocidade superficial do gas (Equacdo 11).

K, =k p»*

" i (10)
K, =k v

i = (11)
Onde:

K.: coeficiente volumétrico de absorcéo [Ibmol/(ft®.h.atm)];

k, k’: constantes de proporcionalidade [adimensionais];

P,: poténcia do impelidor por unidade de volume do liquido sob agitacdo [ft.Ib/(min.ft)];

vs: velocidade superficial do gas baseado no volume de gas na entrada do tanque e a se¢do

transversal do tanque [ft/h].

O Ky a pode ser calculado a partir de K, conforme a Equacéo 12.

K,a=K,H
(12)

Onde:
K.a: coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio [h™];
K,: coeficiente de absorcdo [mmol O,/(L.h.atm)];
H: constante de Henry [atm.L/mmol O].

Richards (1961), considerando os resultados de Cooper et al. (1944) como alguns
dos mais detalhados ja publicados a época, propds, entdo, a Equacdo 13, adicionando o termo
da frequéncia do impelidor, sem que houvesse problemas de ajustes aos dados ja publicados.
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(13)

Onde:
Ka: coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio [mmol O,/(L.h.atm)];
k: constante de proporcionalidade [adimensional];
P4/V: poténcia do impelidor por unidade de volume do liquido sob agitagdo [HP/1000L];
vs: velocidade superficial do ar [cm/min];
N: frequéncia do impelidor [min™].

Posteriormente, Wang et al. (1979), também considerando dados de Cooper et al.
(1944), empregou um parametro adicional — o namero de impelidores — correlacionando os
dados quantitativos com o K, a, segundo a Equacdo 14. Empiricamente, foram determinados
0s valores das constantes a e 6 como sendo 2,0 e 2,8, respectivamente.

p 077
K.a = (a+ 6N)) (FS) (vs)"

(14)

Onde:
K.a: coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio [mmol O/(L.h.atm)];
a,0. constantes de proporcionalidade [adimensionais];
P4/V: poténcia do impelidor por unidade de volume do liquido sob agitagdo [HP/1000L];
vs: velocidade superficial do ar [cm/min];
Ni: nimero de impelidores.

Schmidell (2001), utilizando as informacgdes encontradas nas EquacBes 10 e 11,
propds a Equacdo 15. Para os dados de Cooper et al. (1944), entdo, obteve a Equacdo 16,
desde que H./Dt = 1 e impelidor fosse do tipo disco ranhurado.

K. = K. (FF) ' (15)
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p 0.85
K, = 25,305.(?9) CAR
(16)

Onde:
Py/V: poténcia do impelidor por unidade de volume do liquido sob agitagdo [W/m?];
Ks: constante que depende da geometria do sistema, assim como do sistema de unidades
empregado [adimensional];
vs: velocidade superficial do ar [m/s];

a, B: constantes empiricas [adimensionais].

Baseado em dados da literatura acerca da producdo de penicilina, Badino Jr. et al.
(2001) explicam que as relagdes empiricas para determinar o K.a, além de incorporarem
termos como a frequéncia do impelidor (Equacao 13), também podem sofrer a influéncia da
viscosidade aparente do fluido (Equacdo 17). As unidades das variaveis, segundo seus relatos,
ndo foram citadas.

P

0,53
K,a= 19,89 (FS) (vs}':'*‘” (-“ap] —0,12

(17)

Onde:
Map: Viscosidade aparente do fluido.

Percebe-se que, dependendo do(s) autor(es), as unidades de medidas sdo distintas,
bem como o método de determinacdo das medidas de K a. Badino Jr. et al. (2001), por
exemplo, utilizaram o balango gasoso para determinar as medidas de Kia em meio de
fermentacdo (fluido ndo-Newtoniano). Wang et al. (1979) e autores mais remotos
determinaram esse parametro por meio da utilizacdo do método do sulfito, em fluidos
Newtonianos. Portanto, para a analise e a avaliacio da modelagem empirica para
determinacdo do suprimento de oxigénio em biorreatores sob aeracdo e agitacdo mecanica,

deve-se levar em conta esses detalhes.

Tendo em vista os relatos apresentados, nota-se uma forte influéncia da configuracéo
do biorreator para o transporte de oxigénio, de modo a facilitar a producdo de pectinases
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fungicas. Da mesma forma, faz-se necessaria uma correta utilizagdo de aspersores de gés e de
impelidores que facilitem a analise de processos aerobios com fungos filamentosos, tais como
A. oryzae, utilizado neste trabalho. Além disso, sabendo que esses microrganismos demandam
altas concentracfes de oxigénio para seu metabolismo celular, ainda que largamente
estudados, seu comportamento em processos para producdo enzimatica ainda ndo foram
totalmente compreendidos.
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4 MATERIAL E METODOS

4.1 MICRORGANISMO E MEIOS DE CULTIVO

O microrganismo utilizado em ensaios sobre a producdo de pectinases foi Aspergillus
oryzae IPT-301, cedido pelo Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas do estado de Sdo Paulo,
capaz de produzir extratos enzimaticos pectinoliticos (FONTANA et al., 2009; FONTANA,;
SILVEIRA, 2012). Para a conservacao e propagagdo do microrganismo foi utilizado o meio
de cultura descrito por Maiorano (1982), com a composicao, em g/L: glicose, 25; glicerina,
25; extrato de levedura, 5 e agar nutriente, 20. A incubacio foi realizada em estufa a 30°C, por
96 horas.

O meio de fermentacdo utilizado para a producdo enzimatica foi descrito por
Meneghel et al. (2012), cuja composicdo, em g/L, foi: extrato de farelo de trigo (Moinho
NORDESTE, Antonio Prado, Brasil), 40; pectina citrica (USP-B CPKelco, Limeira, SP,
Brasil), 20; extrato de levedura, 0,05; glicose, 5; (NH4)2SO4, 5; MgSO,, 0,5; KH2PO4, 2,5;
FeS0,4.7H,0, 6,3.10™; ZnS0y,, 6,2.10* e MnSO,, 1.10°. O pH do meio foi ajustado em 4 com
a adicdo de NaOH 2,5mol/L ou HCI 2mol/L e o meio foi esterilizado em autoclave, a latm,
por 15 minutos.

O meio de fermentagdo formulado com pectina desesterificada foi preparado a partir
de uma solucdo aquosa de pectina na concentracdo inicial de 46,6g/L. Em seguida, o pH dessa
solucdo foi corrigido para 10 com a adicdo de NaOH 5mol/L, deixado sob agitacdo até
estabilizacdo do pH em 8,7 e, posteriormente, foi adicionado HCI 2mol/L até atingir o valor
de pH 4. Os demais componentes foram adicionados em seguida, conforme concentracéo ja
definida, inclusive mantendo-se a concentracdo final da pectina citrica em 20g/L.

4.2 PREPARO DE INOCULO

Em camara de fluxo laminar, dgua previamente destilada foi adicionada as placas de
Petri que continham a cultura microbiana. Com o auxilio de uma alca esterilizada, os esporos
de A. oryzae foram recolhidos e trasferidos para frascos Duran, também contendo agua
esterilizada. A concentracdo da suspensdo foi definida por contagem em cadmara de Neubauer
e a inoculacio do meio foi feita de forma a obter 10° esporos por mL de meio no inicio do
cultivo.
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4.3 DETALHAMENTO DOS BIORREATORES

Os ensaios para producdo de pectinases de Aspergillus oryzae foram realizados em
biorreatores de bancada de agitagdo mecanica e airlift. Os detalhes dos processos e das
condicdes de cultivo séo apresentados na sequéncia.

4.3.1 Biorreator de agitacdo mecanica

Os ensaios foram conduzidos em biorreator de agitacdo mecénica B. Braun Biotech,
modelo Biostat B (RFA) (Figura 8), cujo volume util € de 5L e volume de trabalho utilizado
nos testes de 3,5L. Este equipamento é composto por uma cuba de vidro de fundo
arredondado e 4 defletores (chicanas) removiveis espacadas a 90° entre si. A unidade de
controle permite 0 monitoramento de parametros de processo, como fluxo de gas, percentual
de oxigénio na saturacao, temperatura e frequéncia dos agitadores.

Figura 8 — Reator de agitacdo mecanica e unidade de controle de pardmetros de processo

Algumas especificacbes geométricas importantes para calculos posteriores
envolvendo esse tipo de equipamento sdo mostradas na Tabela 2.

O sistema de agitagdo é composto por diferentes combinagdes de impelidores,
dispostos em um eixo central, com selo mecéanico, também acoplado a tampa do biorreator.
Impelidores dos tipos Rushton e pitched blade a 45° (ambos de 62mm de diametro e contendo
seis pés retas) (Figura 9) foram avaliados sob diferentes condi¢es experimentais. Em todos

os ensaios foram utilizados trés impelidores, distanciados entre si (D) em 4,5¢cm. A disposicéo
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dos impelidores foi codificada conforme mostrado no Quadro 5. Essas escolhas foram tomadas
devido a geracdo de correntes de fluxo distintas, como discutido no item 3.6.

Tabela 2 — Especificacdes geométricas do biorreator de agitacdo mecanica

Especificacdo geométrica Sigla  Valor
Diametro do impelidor [cm] Di 6,2
Diametro do tanque [cm] Dy 16,0
Altura da pé do impelidor [cm] Wg 1,2
1.0
Largura da pa do impelidor [cm] Ls 2,20
Altura do fluido [cm] Ho 17,49
Largura da chicana [cm] WsE 1,2
Altura desde o centro do impelidor inferior até o fundo do tanque [cm] Ci 2,8
Altura total entre os impelidores [cm] Hi 10,2

(1) para impelidor Rushton; (2) para impelidor pitched blade; (3) Para 3,5L; (4) 2x4,5¢cm (entre os impelidores)
+ 1. Wg.

Figura 9 — Impelidores pitched blade (A) e Rushton (B)
A B

Quadro 5 — Codificagdes das configuracbes de impelidores utilizadas nos ensaios em biorreator de
agitacdo mecanica

Codificacéo Significado
RRR Utilizacdo de trés impelidores do tipo Rushton
PB PB PB Utilizacao de trés impelidores do tipo pitched blade
R PBPB Utilizacdo de um impelidor do tipo Rushton (inferior) e dois impelidores do tipo
pitched blade (superiores)

A temperatura foi mantida em 28°C por meio de um banho termostatico conectado a
camisa de refrigeracdo da cuba do reator. O pH era controlado por meio de uma sonda
calibrada a partir do sistema de controle do equipamento. Duas bombas peristalticas
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permitiam a adicdo de HCI 2,0mol/L ou NaOH 2,5mol/L, além de registrar o volume
adicionado de cada reagente.

Uma sonda polarogréfica de oxigénio dissolvido, calibrada no meio de cultivo apos
sua esterilizacdo, permitia o controle das concentracbes de oxigénio dissolvido no meio,
expresso em percentual de saturacao.

A aeracdo foi proporcionada pelo acessério padrdo do préprio reator ou,
alterativamente, por um tubo de aco inoxidavel ao qual foram acoplados dois tipos diferentes
de aspersores de gas. O tubo era fixado a tampa e prolongado até o fundo do biorreator para
aspergir o gas de modo ascendente. A distancia do aerador até o fundo do tanque era de
aproximadamente 15mm. Os aspersores de gas utilizados foram: aerador do tipo pedra
sinterizada, de 20mm de didmetro e 30mm de comprimento; ferradura de aco inoxidavel
(padrdo do equipamento), de tubulagcdo de 5mm de didmetro e 60mm de didmetro do aerador;
e aerador de aquario, de 10mm de diametro e 40cm de comprimento, fabricado em borracha
polimérica (Figura 10).

Figura 10 — Aspersores de gas utilizados nos ensaios em biorreator de agitacdo mecanica
[c]

(A) aerador tipo pedra sinterizada; (B) ferradura de ago inoxidavel; (C) aerador de aquario

A retirada das amostras e a inoculacdo do meio eram feitas com o auxilio de uma
bomba peristaltica. Uma mangueira de silicone era conectada a um tubo de aco inoxidavel de
extremidade localizada proximo ao fundo da cuba do reator e possibilitava a circulacdo do
meio, em circuito fechado.

4.3.2  Biorreator airlift
Os ensaios em biorreator airlift foram realizados em sistema airlift de circulacéo

interna (Figura 11), construido em vidro refratario. Os tubos internos e o tubo externo,
também construidos em vidro refratario, seguem dimensionamento mostrado na Tabela 3. A
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circulacdo do fluido era garantida através da aspersdo do gas influente — por meio do aspersor
de gas — na regido interna do tubo interno, ascendendo por essa regido, e passando pelo
downcomer (regido de descida do gés e do fluido).

Figura 11 — Cuba do biorreator airlift

controlador de saida de ar
—— —

oxigénio dissolvido
|:| condensador

riser

340

ra -

‘ downcomer

entrada de ar
L

e

T

Fonte: adaptado de Fontana et al. (2009)

Tabela 3 — Dimensionamento dos tubos do airlift

Dimenséo Tubo interno 1l Tubo interno 2 Tubo externo
Diametro interno [mm] 50 64 106
Diametro externo [mm] 54 70 110

Espessura da parede [mm] 2 3 2
Altura [mm] 340 340 750

A tampa do biorreator foi construida em material polimérico cedido pelo Laborat6rio
de Polimeros (LPOL), da Universidade de Caxias do Sul, que se acopla a quatro hastes
verticais de aco inoxidavel, que, por sua vez, sdo fixadas na base construida em nylon.
Perfuracbes foram feitas para a passagem de eletrodos de controle de pH e oxigénio
dissolvido, sensor de temperatura e demais tubulacdes.
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O controle da temperatura, em 28°C, foi feito por meio de um banho termostatizado
conectado a um tubo na forma de um “U”, fabricado em aco inoxidavel, fixado na tampa do
reator. Uma sonda polarogréfica de oxigénio dissolvido, acoplada ao sistema de controle
(Mettler Toledo Transmitter M300) e calibrada no meio de cultivo, permitia as medi¢des do
percentual de oxigénio dissolvido e da temperatura do meio de cultivo.

O pH era controlado por meio de uma sonda calibrada a partir de um sistema de
controle externo (Provitec Série DM). Duas bombas peristélticas permitiam a adi¢do de acido
e base (HCI 2,0mol/L e NaOH 2,5mol/L) e, por meio de uma bureta, era possivel registrar o
volume adicionado de cada solugéo.

O sistema de aeracdo, semelhante ao descrito para o reator de agitagdo mecanica,
consistiu de um tubo de aco inoxidavel, ao qual foram acoplados diferentes tipos de
aspersores de gas. Os aspersores de gas utilizados foram: aerador do tipo pedra sinterizada,
aerador de aquario (Figura 10), aerador de latdo e funis sinterizados de didmetro (¢) 4cm e ¢
=5cm (Figura 12).

Figura 12 — Aspersores de gas utilizados nos ensaios em biorreator airlift

- o
(A) aerador de latdo, (B) funil sinterizado ¢ = 4cm, (C) funil sinterizado ¢ = Scm

A retirada das amostras e a inoculacdo do meio foram realizadas de forma

semelhante a usada no sistema STR.

4.4 PLANEJAMENTO DOS EXPERIMENTOS RELATIVOS A TRANSFERENCIA
DE OXIGENIO

Os estudos sobre a transferéncia de oxigénio, avaliada em biorreatores de agitacdo
mecanica (Figura 13) e airlift (Figura 14) seguiram os diagramas esgquematicos dos testes

mostrados nessas figuras.
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Os fluidos (4gua destilada e solugdes de pectina em concentragdes variadas), em
biorreator de agitacdo mecanica, foram avaliados sob diferentes frequéncias dos agitadores e
vazBes volumétricas de gas (transformadas em vazdes especificas de gas). Os dados foram
avaliados em funcdo da transferéncia de oxigénio, na forma detalhada a seguir, e das
correlacbes empiricas para determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (K a).

Os fluidos (&gua destilada e solugdes de pectina), em airlift, foram avaliados sob
diferentes vazbes volumétricas de gas — transformadas em vazbes especificas de gas —
volumes de fluido e aspersores de gas. A agua destilada foi avaliada quanto ao tempo e a
velocidade de circulagdo dentro do reator; a solugdo de pectina 2%(m/v) foi avaliada quanto
ao tempo de circulagdo somente, devido a dificuldade em se obter dados para possiveis
calculos de velocidade de circulagdo.

Figura 13 — Diagrama esquematico dos ensaios de avaliagdo do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio em biorreator de agitagdo mecéanica
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Figura 14 — Diagrama esquematico dos ensaios de avaliacdo do coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio em biorreator airlift
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4.4.1  Andlise da transferéncia de oxigénio em biorreator de agitacdo mecéanica

Visando melhorar a analise dos dados e estudar os parametros envolvidos no
processo de transferéncia de oxigénio em biorreator de agitacdo mecanica, foi utilizada a
ferramenta analitica de planejamento fatorial, por meio de diferentes tipos de planejamento.
Os ensaios foram realizados randomicamente e os dados foram analisados com o auxilio do
programa computacional Minitab 16W, com 95% de confianca.

Nestes ensaios, foi avaliada a influéncia do tipo de fluido, impelidor, aspersor de gas,
frequéncia dos impelidores e vazao de gas sobre o K a. Foi utilizado um planejamento fatorial
completo do tipo 2°, em duplicata, sem ponto central e em bloco Gnico, totalizando 64 ensaios
que foram realizados randomicamente. A codificacdo dos niveis (alto (+1) e baixo (-1))
seguiu o apresentado na Tabela 4.

Na Tabela 5 é mostrada a matriz com os dados codificados e variaveis obtida com o
auxilio do programa Minitab 16W.
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Tabela 4 — Variaveis e codificacdo dos niveis para analise do processo de transferéncia de
oxigénio em biorreator de agitacdo mecénica

o o Codificagédo
Variaveis controlaveis
(-1) (+1)

Fluido (A) Agua (AQ) Solucéo de pectina 2%(m/v) (P)
Impelidor (B) Rushton (R) Pitched blade (PB)
Aspersor (C) Ferradura (F) Aquério (AQ)

Frequéncia [rpm] (D) 300 700
Vazéo [L/L/min] (E) 0,57 1,71

Tabela 5 — Matriz com os dados codificados e variaveis para analise do processo de
transferéncia de oxigénio em biorreator de agitagdo mecanica

) ) ) Frequéncia Vazao
Ensaio Fluido Impelidor Aspersor )

[rpm] [L/L/min]
1 -1 (AQ) +1 (PB) +1 (AQ) -1 (300) +1(1,71)
2 +1 (P) -1(R) -1 (F) -1 (300) +1(1,71)
3 +1 (P) +1 (PB) +1 (AQ) -1 (300) +1(1,71)
4 -1 (Ag) -1 (R) -1 (F) +1 (700) -1 (0,57)
5 -1 (Ag) -1 (R) -1 (F) -1 (300) -1 (0,57)
6 -1 (Ag) +1 (PB) +1 (AQ) -1 (300) -1 (0,57)
7 +1 (P) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) +1(1,71)
8 +1 (P) +1 (PB) +1 (Aq) -1 (300) -1 (0,57)
9 -1 (Ag) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) -1 (0,57)
10 -1 (Ag) +1 (PB) +1 (Aq) -1 (300) -1 (0,57)
11 +1 (P) +1 (PB) +1 (Aq) -1 (300) -1 (0,57)
12 +1 (P) -1 (R) +1 (Aq) +1 (700) -1 (0,57)
13 -1 (Ag) -1 (R) -1 (F) +1 (700) +1 (1,71)
14 -1 (Ag) +1 (PB) +1 (Aq) +1 (700) +1 (1,71)
15 -1 (Ag) -1 (R) -1 (F) -1 (300) -1 (0,57)
16 -1 (Ag) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) +1 (1,71)
17 +1 (P) -1(R) -1(F) -1 (300) -1 (0,57)
18 -1 (Ag) +1 (PB) +1 (Aq) +1 (700) +1 (1,71)
19 +1 (P) +1 (PB) +1 (AQ) +1 (700) -1 (0,57)

20 +1 (P) 1(R) -1 (F) +1 (700) +1(1,71)
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22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52

-1 (A9)

+1 (P)

-1(Ag)
-1(Ag)

+1 (P)

-1(Ag)

+1 (P)

-1(Ag)

+1 (P)
+1 (P)

-1 (Ag)
-1 (Ag)

+1 (P)
+1 (P)

-1 (Ag)

+1 (P)
+1 (P)

-1 (Ag)

+1 (P)

-1 (Ag)

+1 (P)
+1 (P)
+1 (P)
+1 (P)

-1 (A9)
-1 (A9)
-1 (A9)
-1 (A9)
-1 (A9)

+1 (P)

-1 (Ag)

+1 (P)

-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
+1 (PB)
+1 (PB)
-1(R)
-1(R)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
+1 (PB)
+1 (PB)
-1(R)
-1(R)
-1(R)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
-1(R)
-1(R)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
+1 (PB)
-1(R)
-1(R)
+1 (PB)
+1 (PB)

-1(F)
+1 (Ag)
+1 (AQ)

-1(F)

-1(F)

-1(F)
+1 (AQ)
+1 (AQ)
+1 (AQ)
+1 (AQ)
+1 (AQ)
+1 (AQ)
+1 (AQ)

-1 (F)
+1 (AQ)

-1 (F)
+1 (Ag)
+1 (Ag)
+1 (Ag)
+1 (Ag)

-1 (F)
+1 (Ag)

-1 (F)

-1 (F)
+1 (Ag)

-1 (F)

-1 (F)
+1 (Ag)

(-1)
+1 (Ag)

-1(F)

-1(F)

-1 (300)
+1 (700)
+1 (700)
+1 (700)
+1 (700)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
-1 (300)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
+1 (700)
-1 (300)
-1 (300)
+1 (700)
+1 (700)
-1 (300)
-1 (300)
-1 (300)
+1 (700)
+1 (700)
+1 (700)
-1 (300)
+1 (700)

continuagéo
+1 (1,71)
+1 (1,71)
+1(1,71)
-1 (0,57)
-1 (0,57)
+1(1,71)
-1 (0,57)
+1(1,71)
-1 (0,57)
+1(1,71)
+1(1,71)
+1(1,71)
+1(1,71)
+1(1,71)
-1 (0,57)
-1 (0,57)
+1(1,71)
-1(0,57)
-1(0,57)
-1(0,57)
+1(1,71)
-1(0,57)
+1(1,71)
-1(0,57)
-1(0,57)
-1(0,57)
+1(1,71)
-1(0,57)
-1(0,57)
+1(1,71)
-1(0,57)
-1(0,57)
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53 -1 (Ag) -1 (R) +1 (Aq) -1 (300) -1 (0,57)
54 -1 (Ag) -1 (R) -1 (F) +1 (700) +1(1,71)
55 -1 (Ag) -1 (R) +1 (Aq) +1 (700) +1(1,71)
56 +1 (P) +1 (PB) -1 (F) -1 (300) -1 (0,57)
57 -1 (Ag) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) +1(1,71)
58 +1 (P) +1 (PB) +1 (Aq) -1 (300) +1(1,71)
59 -1 (Ag) +1 (PB) -1 (F) -1 (300) +1(1,71)
60 +1 (P) -1 (R) +1 (Aq) +1 (700) +1(1,71)
61 +1 (P) +1 (PB) -1 (F) -1 (300) +1(1,71)
62 +1 (P) 1(R) -1 (F) -1 (300) -1 (0,57)
63 +1 (P) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) -1 (0,57)
64 +1 (P) +1 (PB) -1 (F) +1 (700) +1(1,71)

4.5 METODOLOGIA ANALITICA

45.1 Coleta e amostragem

O volume de amostras retiradas nos ensaios fermentativos foi de 10 a 15mL. A
aliquota foi centrifugada em rotor de 9cm de diametro, a 10.000rpm por 10 minutos, em tubos
Eppendorf (modelo 1-13, Alemanha). O sobrenadamente foi armazenado sob refrigeracédo
para posterior quantificacdo de acUcares redutores e atividade enzimatica. A biomassa foi
separada para a determinacdo da concentracao celular.

4.5.2  Acucares redutores e aclucares redutores totais

Os acucares redutores (AR) foram analisados pelo método do acido 3,5 di-nitro-
salicilico (DNS), proposto por Miller (1959). Os sobrenadantes obtidos da coleta das amostras
foram diluidos em &gua destilada de acordo com tempo de cultivo. Em tubo de ensaio,
adicionou-se 0,25mL dessas amostras, juntamente com 0,75mL da solucdo de reagente. Uma
amostra padrdo foi preparada substituindo-se o volume da amostra diluida por dgua destilada.
Os tubos foram colocados em banho a 100°C por 5 minutos. Apos resfriados em banho de
gelo, para interromper a reacdo quimica, 4mL de agua destilada foram adicionados a reacao.
Solucdes de glicose entre 0,1 e 1g/L foram preparadas para a costrucédo da curva de calibracio
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padrdo. Ambas as preparacdes e as solucdes de glicose foram submetidas a leitura
espectrofotométrica (PG Instruments, EUA), a 545nm, e os valores de absorbancia lidos
foram convertidos em gramas de glicose por litro de meio.

Os acucares redutores totais (ART) foram determinados a partir da hidrélise acida
das amostras e posterior quantificacdo pelo método DNS (MENEGHEL, 2013). Similarmente
ao método para quantificacdo de AR, inicialmente as amostras foram diluidas em agua
destilada de acordo com tempo de cultivo. Em tubo de ensaio eram adicionados 1mL da
amostra diluida e 1mL de HCI 2,0M para submeter a amostra a hidrélise acida. Uma amostra
padrdo foi preparada substituindo-se o volume da amostra diluida por agua destilada. Os tubos
eram colocados em banho a 100°C por 10 minutos e resfriados em banho de gelo. Em
seguida, foram adicionados 2,5mL de NaOH 1,0M para neutralizagdo da reagdo e 0,5mL de
agua destilada. As preparagdes foram submetidas a leitura espectrofotométrica (PG
Instruments, EUA), a 545nm, e os valores de absorbancia lidos eram convertidos em gramas

de glicose por litro de meio.

45.3 Concentracdo celular

A determinacdo da concentracdo celular foi realizada por gravimetria. A biomassa
obtida na centrifugacdo das amostras, previamente livre de sobrenadante, era submetida a
filtracdo a vacuo em papel filtro Whatmann n° 1, previamente seco em estufa a 80°C por 20
minutos. Para garantir que a biomassa estivesse livre de s6lidos do meio aderidos a ela, foram
realizadas lavagens com agua destilada. Em seguida, as amostras filtradas foram colocadas
em estufa a 80°C por 24 horas, resfriadas em desumidificador e pesadas para quantificacdo de

células secas, segundo a Equacéo 18.

g1 massa de células secas —massa do filtro seco [g]
concentracio celular [—] =
L volume de amostra [L]

(18)
45.4  Atividade de pectinases
A atividade de pectinases foi avaliada pelo método proposto por Maiorano (1990) e

modificado por Malvessi (2000), que se baseia na medida da reducdo da viscosidade de uma
solucdo padrdo de pectina citrica 0,63%(m/v), em tampéo acetato 0,05mol/L, pH 4,0. Vale
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ressaltar que os resultados apresentados nessa dissertacdo referem-se a quantificacdo da
atividade de pectinases totais, apesar de, em trabalhos anteriores (MALVESSI; SILVEIRA,
2004; FONTANA et al., 2009), este método estar relacionado a quantificagdo da atividade de
endopoligalacturonases (endo-PG).

A solucdo tampédo acetato 0,05M foi preparada a partir de trés solugdes: acido acético
(3g do acido PA/100mL de agua destilada); acetato de sodio trihidratado (6,83g do sal/100mL
de agua destilada) e benzoato de sddio (10g do sal/100mL de &gua destilada).

Em seguida, 73,6mL da solucéo (a), 26,4mL da solugéo (b) e 2,5mL da solugéo (c)
foram misturadas e o volume completado para 1L de agua destilada. O pH, entdo, foi
corrigido para 4,0 com acido acético PA.

A solucdo padrdo de pectina citrica 0,63%(m/v) foi preparada com 100mL da
solugdo tampédo, descrita acima, e posterior adicdo de 0,639 de pectina, sendo mantida sob
agitacdo por 12 horas.

A aplicagdo do método se iniciava com o controle da temperatura da solugdo de
pectina em banho termostéatico a 30°C e preparacdo de uma amostra padrdo contendo o extrato
enzimatico inativado por exposicdo a temperatura de 100°C por 30 minutos. Em tubos de
ensaio foram adicionados 3,2mL do sobrenadante das amostras contendo o extrato enzimatico
previamente diluido, juntamente com 14,8mL da solugédo de pectina. A mistura foi mantida a
30°C por 30 minutos. Em seguida, a viscosidade da solucdo foi medida em viscosimetro
Brookfield modelo LVDV-I1+, a 60rpm.

O percentual de reducdo da viscosidade (A) era calculado segundo a Equacéo 19.

A [%] viscosidade da amostra inativada — viscosidade da amostra 100
o] = x
viscosidade da amostra inativada

(19)

Os valores de A eram relacionados com a atividade de pectinases. Para isso, curvas
padrdes eram construidas a partir de diluicdes (de 1 até 500 vezes) do sobrenadante obtido ao
final de cada cultivo. Uma proporcdo da concentracdo enzimatica foi relacionada com a
construcdo das curvas dos valores de A versus o logaritmo decimal do inverso das diluicdes.
Uma unidade de pectinases totais (U) foi definida como a quantidade de enzima capaz de
reduzir em 50% a viscosidade do extrato, em condicGes padronizadas. As demais unidades,

entdo, foram calculadas proporcionalmente e uma nova curva foi plotada relacionando A com
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0 logaritmo decimal de U. A linearizacdo dessa curva permitiu o célculo da atividade de
pectinases (P), conforme a Equacao 20.

d-a il
P=102% x —
e

(20)

Onde:
P: atividade de pectinases [U/mL];
a: coeficiente linear da curva de calibragéo;
b: coeficiente angular da curva de calibragéo;
dil: diluicdo do extrato enzimatico;
v: volume do preparado enzimatico [mL].

4.6 CALCULO DE PARAMETROS DE AVALIACAO

4.6.1  Velocidade especifica de crescimento celular

A determinacdo da velocidade especifica de crescimento celular (uy), em h™, foi
realizada a partir da derivacdo da curva dos valores de concentragdo celular em fungédo do
tempo de cultivo, X = f(t), a qual representava as velocidades instantaneas de crescimento
(dX/dt) em funcéo do tempo. Entéo, para o célculo de py dividiu-se dX/dt pela concentracédo
celular (X) no mesmo tempo de cultivo (Equacéo 21).

_rﬂf
B = dt-

by |

(21)
4.6.2  Fatores de producéo e conversao e de produtividade do processo
Os fatores de producdo especifica (Yp/x), conversao de substrato em produto (Ypss) €

de conversdo de substrato em células (Y xs) foram calculados pelas Equacdes 22, 23 e 24,

respectivamente.
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P. -
YP,-"X = X‘i‘ﬂ?x
ax (22)
Pméx
Yoo =
B S0 — Spmax
(23)
Xméx
Yyie=
S S0 — Sxmax
(24)
Onde:

Ypix: fator de producdo especifica [U/mg];

Pmax: maxima atividade de pectinases [U/mL];

Xmax: Maxima concentracdo celular [g/L];

Ypis: conversao de substrato em produto [U/mg];

So: concentragdo inicial de substrato [g/L];

Spmax. concentracdo de substrato no instante em que ha a maxima atividade de pectinases
[9/L];

Yyxs: conversao de substrato em células [g/g];

Sx max. concentracao de substrato no instante em que ha a maxima concentragdo celular [g/L].

A produtividade volumétrica (p,) do processo pode ser calculada pela Equacao 25.

(25)

Onde:
py: produtividade volumétrica [U/mL/h];
tp max: tempo em que ocorre a maxima atividade de pectinases [h].

4.6.3  Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em meio isento de células

A determinacdo da medida de transferéncia de oxigénio (K.a), em liquido isento de
células, foi realizada, inicialmente, com a completa eliminacdo do oxigénio por meio do
borbulhamento de um fluxo de nitrogénio puro, segundo 0 método estatico proposto por Moo-

Young e Blanch (1989). Para isso, a calibracdo do eletrodo de oxigénio dissolvido, capaz de
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medir o percentual de oxigénio na saturacdo, foi feita com a frequéncia dos agitadores
mantida constante e inicial introducdo de nitrogénio puro no reator, até atingir um valor
minimo e constante, correspondendo a calibragdo de 0% de oxigénio. Apds, ar comprimido
seco foi injetado até o sistema registrar um valor maximo e constante, correspondendo a
calibragéo de 100% de oxigénio.

A variacdo da concentracdo do oxigénio dissolvido com o tempo (dC/dt) para a
determinacgéo de K a pode ser obtida segundo a Equacéao 26:

dc/dt = K,a (C* — C) (26)

Onde:
C*: concentracdo de oxigénio dissolvido na saturacdo do meio;
C: concentragéo de oxigénio dissolvido num dado instante de tempo.

Fazendo a integracdo da Equacdo 26 (Equacdo 27) entre as concentragcdes de
oxigénio dissolvido C; e C,, com os respectivos tempos 0 e t, obtém-se a Equacao 28.

[2(Z=)dc = [{Kadt (27)

In(C*— €) — In(C*— €) = —K,a.(t — 0) (28)

Sendo C; = a.C* e C, = B.C*, onde o e B sdo os percentuais da saturagdo para C; e

C,, respectivamente, a Equacdo 28 também pode ser representada pela Equacéo 29.
n (S2£5) = —Ka.t (29)
Isolando o termo C* da Equacéo 29, tem-se a Equacédo 30.

in(Z£) = —Ka.t (30)

o

[y

Portanto, para determinar o K a em meio isento de células procede-se a Equacao 31.

(1
m(2=L£) 31)
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4.6.4  Velocidade de circulacdo do fluido

A velocidade de circulagdo do fluido em biorreator airlift foi calculada a partir do
acionamento da aeragdo, que promovia a circulagdo de esferas de alginato com densidade
semelhante ao fluido. Para cada vaz&o especifica de gas, foram cronometrados os tempos, em
triplicata, para que as esferas percorressem um dado comprimento no downcomer (x). A partir
da Equacdo 32, foi obtida a velocidade média de circulagdo do fluido no downcomer,
adaptada de Blenke (1979).

x
V.:f:?

(32)

Onde:
Vy: velocidade de circulacéo do fluido no downcomer [cm/s];
x: distancia entre 2 pontos, marcados no tubo externo [cm];
t: tempo necessario para que o tracador passasse por X [S].

4.7 DEGRADACAO DAS SOLUCOES DE PECTINA

Os ensaios para degradacdo das solucdes de pectina serviram para analisar se as
variacOes de pH (2-12) causaram reacdes de saponificacdo do polimero, que, por sua vez,
teriam reduzido o grau de metoxilacdo da pectina. Consequentemente, verificaria-se se teria
ocorrido mudancgas em sua viscosidade ou se teria somente relacdo com sua solubilidade. A
metodologia, adaptada de Cerri (2009), segue abaixo:

- solucBes de NaOH (5mol/L) e HCI (2mol/L) foram adicionadas as solucdes de pectina (0,5;
1,0; 1,5 e 2,0%(m/v)) de modo a corrigir o pH a valores iguais a 2, 4, 6, 8, 10 e 12, cada uma;
- mediu-se a viscosidade das solucGes, pds-correcdo do pH, com spindle adequado, a 60rpm e
28°C;

- reajustou-se o pH das solucdes tratadas ao valor minimo (pH 2);

- verificou-se a degrabilidade das solucdes.
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4.8 COMPARACAO DE CORRELACOES OU MODELOS BASEADOS EM DADOS
EMPIRICOS COM DADOS EXPERIMENTAIS PARA A ESTIMATIVA DA
TRANSFERENCIA DE OXIGENIO EM BIORREATOR DE AGITACAO MECANICA

A fim de observar o ajuste dos dados experimentais acerca da determinacdo do
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (K.a), em biorrreator de agitacdo
mecanica, a modelos empiricos encontrados na literatura, adotou-se o seguinte procedimento,
adaptado de Doran (2013):

- determinaram-se a viscosidade e massa especifica dos fluidos. A viscosidade foi medida em
viscosimetro, 0 mesmo utilizado para obtencdo de dados de atividade de pectinases (item
4.5.4); a massa especifica foi medida por pesagem de um volume conhecido de fluido;

- calculou-se 0 nimero de Reynolds (Re), levando em consideragdo o tipo de impelidor
empregado, as frequéncias de trabalho e as propriedades fisicas dos fluidos;

- determinou-se o tipo de regime de trabalho (laminar, transiente, turbulento), bem como
calculou-se o numero de poténcia (Np);

- calculou-se a poténcia transmitida ao fluido, sem aeracéo (P,), e fez-se a correcdo da mesma,
ao considerar que foram utilizados trés impelidores (multiplicou-se por 3);

- com as dimes@es do tanque (D, Vi, Hy), calculou-se o fator de corregéo (fc) e corrigiu-se o
valor da poténcia transmitida ao fluido;

- calculou-se a poténcia transmitida ao fluido, com aeracéo (Pgy), considerando as vazdes de
gas empregadas, bem como a correlacdo empirica mais apropriada para tais dados;

- calculou-se a 4rea da seco transversal do tanque (As = I1.D1%/4) e a velocidade superficial
do gas (vs = QJ/Ay);

- calculou-se o coeficiente de absorcdo (K,) e considerou-se a correlacdo empirica mais
apropriada para tais dados;

- calculou-se a constante de Henry (H), através da Lei de Henry, considerando a pressdo
parcial média do oxigénio na fase gasosa em Caxias do Sul (0,192atm) e a solubilidade do
oxigénio em agua de 7,17mg/L (0,224mmol/L), a 28°C. O valor obtido foi
0,857atm.L/mmolOy;

- calculou-se a constante de Henry (H), através da Lei de Henry, para as soluc@es de pectina.
O valor foi calculado através da comparacdo com uma solucdo de amido solivel 20g/L,
presente nos trabalhos de Schumpe e Quicker (1982). O valor de C* estimado foi 0,25mmol/L
e, com isso, o valor de H calculado e considerado para as solucbes de pectina foi
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0,84atm.L/mmolO,, j& que ndo existem valores tabelados na literatura para esse
polissacarideo;
- plotou-se um grafico K| aexperimental VErsus Kiacaiculado € COMparou-se 0s dados.

4.9 ANALISE ESTATISTICA DOS DADOS

Os resultados dos ensaios em que foi possivel obter duplicatas ou triplicatas foram
analisados estatisticamente pelo teste de andlise de variancia (One-way Anova) e pds-teste de
Tukey em nivel de 5% (P<0,05), com o auxilio do programa computacional GraphPrism.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos no presente trabalho.

Os resultados foram separados em dois subitens (5.1 e 5.2), de modo a analisa-los
separadamente, em biorreatores de agitacdo mecénica e airlift, respectivamente.

Os testes com &gua destilada serviram como padrdo de analise para os demais
ensaios. As solucdes de pectina, com diferentes percentuais massicos, foram avaliadas
inicialmente quanto ao transporte de oxigénio, para, em seguida, serem avaliadas quanto a
producdo de pectinases. As propriedades desses fluidos foram medidas analiticamente e 0s
resultados encontram-se na Tabela 6. Os resultados mostram que tanto a viscosidade quanto o
pH sofrem influéncia das mudancas de concentracdo massica de pectina nas solucgdes, o que
ndo acontece com a massa especifica, a qual mantem-se praticamente constante.

Tabela 6 — Propriedade dos fluidos de processo, a 28°C
Fluido de processo Viscosidade [cP] Massa especifica [g/mL] pH

Agua destilada 1,00 1,01 6,95
Solucédo 0,5%(m/v) pectina 2,12 0,97 3,50
Solucédo 1,0%(m/v) pectina 3,62 1,00 3,40
Solucéo 2,0%(m/v) pectina 9,02 0,99 3,30

5.1 ANALISE DA TRANSFERENCIA DE OXIGENIO EM BIORREATOR DE
AGITACAO MECANICA

Neste item, sdo apresentados e discutidos, inicialmente, os resultados referentes a
transferéncia de oxigénio em biorreator de bancada do tipo agitacdo mecanica. Em seguida,
sdo avaliados os ajustes dos dados obtidos experimentalmente as correlagdes empiricas para
determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio. Posteriormente, é
discutida a questdo da desesterificacdo da pectina frente ao pH e, finalmente, o processo de
producdo de pectinases de Aspergillus oryzae em processo submerso.

5.1.1 Ensaios de transferéncia de oxigénio gas-liquido, em &gua destilada e em

solucdo de pectina
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Os efeitos da vazdo especifica de gas, das configuracbes dos impelidores e dos
aeradores e da frequéncia dos agitadores sobre a transferéncia de oxigénio em &gua e em
solugédo de pectina 2%(m/v) sd&o mostrado nas Figuras 15 e 16, respectivamente. Os dados
obtidos nos testes foram obtidos em duplicatas e analisados estatisticamente. A discusséo
mais detalhada desses dados € feita posteriormente, juntamente com a analise da transferéncia
de oxigénio ao longo desse item.

Figura 15 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em biorreator de agitacdo
mecanica em funcdo da vazdo especifica de gas em &gua destilada, quando utilizadas
diferentes configuracdes de impelidores, aeradores e frequéncias dos agitadores
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As letras estdo em ordem decrescente de magnitude dos resultados: letras diferentes indicam que ha diferencas
significativas entre os resultados. Os resultados estatisticos devem ser analisados separadamente, em funcéo da
vazdo especifica de gés.

De modo semelhante, optou-se por verificar a influéncia dos aspersores dos tipos
ferradura e aquario sobre o processo de transferéncia de oxigénio, por apresentarem 0s
melhores resultados, como serd discutido a seguir, descartando os resultados com o aspersor
do tipo pedra sinterizada.

Para o planejamento fatorial, optou-se por analisar os dados sem o0 uso de um ponto
central. Dessa forma, foram avaliadas as frequéncias dos impelidores e as vaz0es
volumétricas de gas nos pontos extremos do processo (300 e 700rpm; 0,57 e 1,71L/L/min).
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Figura 16 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em biorreator de agitacdo
mecénica em funcdo da vazdo especifica de gas em solucdo de pectina 2%(m/v), quando
utilizadas diferentes configuracdes de impelidores, aeradores e frequéncias dos agitadores
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As letras estdo em ordem decrescente de magnitude dos resultados: letras diferentes indicam que ha diferencas
significativas entre os resultados. Os resultados estatiticos devem ser analisados separadamente, em funcéo da
vazao especifica de gas.

Considerando a = 0,05, as interacdes que nao sao significativas (P>0,05) e que
podem ser excluidas sdo as interacbes B*E, D*E, A*B*C, A*D*E, C*D*E e B*C*D*E, onde
as letras A, B, C, D e E representam, respectivamente, os parametros “fluido”, “impelidores”,
“aerador”, “frequéncia” e “vazao”. Na Figura 17, € mostrado o diagrama de Pareto contendo
os fatores e as interacOes significativas (P<0,05). A linha vertical em vermelho representa o
limite (2,0) em que as interagdes sdo significativas (a direita) e ndo significativas (a esquerda).

Pelo diagrama de Pareto, percebe-se que o fator que tem mais influéncia sobre o K, a
é o fator A (fluido), mostrando o efeito da viscosidade sobre o transporte de oxigénio: 0s
valores maximos atingidos de K a foram de cerca de 140h™ (Figura 15) e 40h™ (Figura 16)
para a 4gua e para a solucdo de pectina 2%(m/v), respectivamente. Em seguida, a frequéncia
dos impelidores (D), bem como sua interacdo com o tipo de fluido utilizado (AD) foram mais
influentes. Puthli et al. (2005) sugerem que a frequéncia dos agitadores € o principal fator que
afeta nas mudancas de valores de K,a, estando diretamente relacionado com a poténcia
dissipada global de qualguer tipo de configuracdo de impelidores. Devido a rapida quebra das
bolhas a altas frequéncias de agitadores, aumenta-se a area interfacial de transferéncia de
massa gas-liquido e, consequentemente, valores superiores de K a sdo obtidos. Os mesmos
autores verificaram a influéncia da viscosidade do liquido sobre a transferéncia de massa,
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comparando resultados em agua e em solugdes com diferentes concentracdes de carboximetil
celulose (CMC). Os resultados evidenciaram que os valores de K a foram reduzidos com o
aumento da viscosidade das solu¢des de CMC. Com isso, nota-se a influéncia da viscosidade
da pectina, utilizada como indutor nesse trabalho, sobre a transferéncia de massa, mas
principalmente sobre o coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k). Supde-se que,
na fase liquida, tem-se uma pelicula estagnada ao redor da bolha do gés, na qual se localizaria
uma das resisténcias ao transporte do oxigénio, caracterizada pelo inverso do coeficiente de
transporte na pelicula liquida (SCHMIDELL, 2001). Com relacdo aos resultados desse
trabalho, o maior valor de K a calculado em agua (147,96%3,56h™ para a configuracio A-
ferradura-700rpm-1,71L/L/min) (Figura 15) é superior ao obtido em solucdo de pectina
(19,98+0,25h™ para a mesma configuracdo) (Figura 16) e a mesma tendéncia é apresentada
para 0s demais valores comparativos.

Figura 17 — Diagrama de Pareto para 0s ensaios com agua e solucdo de pectina 2%(m/v)
acerca da analise do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio
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Tanto em &gua quanto em solucdo do polissacarideo, é observado que, com o
aumento da vazdo especifica do gas, para qualquer combinacdo de impelidores e aeradores,
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ndo se tem um aumento consideravel na transferéncia de massa, ao contréario do que ocorre
com o aumento da frequéncia dos agitadores (Figuras 15 e 16).

Posteriormente, também foi avaliada a influéncia da vazéo (E) e sua interacdo com o
liquido (AE) (Figura 17). A escolha pelo tipo de impelidor (B) e de aerador (D) utilizados no
processo também tem substancial influéncia na determinacdo do Kia, porém sdo menos
influentes que os demais fatores descritos acima (Figura 17). Esse fato também foi observado
por Karimi et al. (2013), que relataram que o desenho do aerador e 0 mecanismo de formagéo
de bolhas em tanques aerados e agitados ndo sdo tdo importantes quanto aos efeitos
provocados pelos agitadores. Em solucdo de pectina 2%(m/v), foi observada a grande
influéncia do aspersor do tipo aquario, resultando em altos valores de K a para quaisquer
vazdes e configuragdes de impelidores (Figura 16). Sardeing et al. (2004) realizaram um
estudo avaliando o efeito da disposi¢do do aspersor na dispersao do gas. Os autores inferiram
que a transferéncia de massa é notavelmente distinta quando o tamanho do aerador e do
impelidor sdo diferentes e que, quando essa relacdo é superior a 1, tem-se a formacgdo do
impeller loading (baixo bombeamento do gas dentro do reator, causado por altas vazdes de
gas e baixas frequéncias dos agitadores) e, com isso, sdo prejudicadas tanto a formacéo de
grandes cavidades gasosas atras das pas dos impelidores quanto as perdas de poténcia com a
aeracdo. Esse fato esta de acordo com os resultados obtidos quando utilizado, principalmente,
0 aspersor do tipo pedra sinterizada, o qual possui 0 menor didmetro dentre 0s aspersores.
Apesar de ndo apresentados os resultados, os menores valores de K, a em solucéo de pectina
2%(m/v) foram com a utilizacdo desse aspersor, para qualquer configuracéo testada. Por outro
lado, o aspersor do tipo pedra sinterizada mostrou-se mais eficaz no transporte de massa,
atingindo valores de K a cerca de 10h™ e 20h™ para 300 e 700rpm, respectivamente, para
qualquer configuracdo de impelidores — dados aproximadamente duas vezes maiores que com
0 aspersor do tipo ferradura. Isso corrobora os dados de Rocha-Valadez et al. (2000), que
calcularam valores de K a superiores com aspersor do tipo pedra sinterizada do que com
aspersor de cinco orificios (51,8h™ e 12,6h™, respectivamente) em meio de fermentacdo com
propriedades reoldgicas diferentes deste estudo.

Tendo-se esses relatos em vista, entdo, foram excluidas as interagdes ndo
significativas e recalcularam-se os coeficientes da regressdo e a analise da variancia. Com a
remocdo das interacfes ndo significativas, o valor de R-Sq (pred) aumentou de 99,79% para
99,83%, 0 qual é calculado a partir da estatistica PRESS, que diminuiu o valor de 273,775
para 219,140. Isso sugere gque a regressao calculada sem as interac@es nao sigificativas tem
maior capacidade preditiva.
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Analisando os calculos, bem como as Figuras 15, 16 e 17, ndo levando em
consideracéo as interacdes entre os fatores, nota-se que para se obter os mais altos valores de
K.a, é preciso utilizar &gua, na configuracdo de impelidores R R R, aerador do tipo aquério, a
700rpm e 1,71L/L/min.

Karimi et al. (2013) avaliaram o transporte de massa em biorreator de agitacdo
mecanica provido de 1,77L de &gua deionizada, equipado com diferentes configuracGes de
impelidores (Rushton ou pitched blade de 2 ou 4 péas), nas faixas de analise de 0,56 a
2,82L/L/min e 0 a 1000rpm. Os autores mostraram que o0 incremento do K, a para impelidores
Rushton foi significativo entre 200 e 800rpm, o que esta de acordo com os resultados deste
ensaio. Também identificaram que, independentemente do tipo de impelidor pitched blade,
esse aumento gradativo nos valores de Kia é menos acentuado e instavel, além de o
incremento do coeficiente acontecer a partir de 300rpm, fato também semelhante ocorrido nos
resultados experimentais deste trabalho com esse tipo de impelidor. Relataram, ainda, que o
aumento medio nos valores de K a para impelidores Rushton é cerca de 60% superiores as
demais configuracdes. Isso € explicado pelo fato de que impelidores Rushton serem mais
eficientes na quebra das bolhas, pois apresentam uma area de se¢do transversal superior,

aumentando a area superficial das bolhas melhorando a transferéncia de gas.

5.1.2 Avaliacdo do ajuste dos dados experimentais a correlagdes empiricas para

determinacao do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

Como discutido previamente, algumas correlacbes empiricas sdo utilizadas para
relacionar o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (K a) com as variaveis de
operacdo (frequéncia dos impelidores, vazdo de gas e poténcia do motor sob influéncia do
gas), parametros geométricos do equipamento (volume do fluido e diametro do impelidor) e
propriedades fisicas do fluido (viscosidade e massa especifica). Neste item, discute-se 0 ajuste
dos dados experimentais e algumas correlacdes empiricas. Nesta analise, adotou-se o critério
utilizado por Badino Jr. et al. (2001), que leva em conta que os dados experimentais ajustam-
se aos dados calculados se 0s mesmos estiverem a menos de 25% de diferenca entre si. Vale
ressaltar que os resultados a seguir foram obtidos com base nos ensaios feitos em adgua e em
solucdo de pectina 2%(m/v), em biorreator de agitacdo mecanica, utilizando o aspersor do tipo
aquario (Figura 13).

5.1.2.1 Correlacdes para a agua
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Para a determinacdo das correlagbes que mais se ajustassem aos dados experimentais
dos ensaios em agua, em biorreator de agitacdo mecanica, optou-se por avaliar quatro
correlagdes, como seguem:

Determinagéo da poténcia aerada (Pg):

- correlacdo 1: proposta por Miller (1974) — Equacbes 5 e 6;
- correlacéo 2: proposta por Schmidell (2001) — Equagéo 7;

Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (K_a):
- correlacdo 3: proposta por Richards (1961) — Equacéo 13;

- correlacdo 4: proposta por Wang et al. (1979) — Equacao 14.

Ensaios preliminares foram realizados utilizando os impelidores Rushton e pitched
blade em biorreator de agitacdo mecanica. O volume do liquido foi de 3,5L, as vazdes
volumétricas de gas foram 0,57 e 1,71L/L/min e as frequéncias dos impelidores foram de 300,
500 e 700rpm.

Ao avaliar os valores de Kiacaiculado € Ki8experimentat, iNdependentemente de utilizar a
correlacdo 1 ou 2, estas geraram resultados semelhantes, haja vista que os valores da
constante ¢ séo proximas (para a correlacdo 1, o valor de ¢ € 0,706; para 2, o valor é 0,545).
Além disso, para altas frequéncias dos impelidores e de vazdes de gas (700rpm e
1,71L/L//min), os valores calculados distanciaram-se consideravelmente dos valores
experimentais.

Nos ensaios subsequentes foi utilizada a equacdo proposta por Miller (1974), por ser
a mais tradicional. Somado a isso optou-se por menores frequéncias dos agitadores (350, 400
e 450rpm) em menores vazdes volumétricas de gas (0,86 e 1,14L/L/min) (Figura 13), de
modo a ter uma maior quantidade de pontos experimentais que, posteriormente, serviram para
ajustar as curvas em regressoes lineares.

Independentemente do tipo de impelidor e das condi¢des de processo empregados, 0S
calculos mostraram que o regime de trabalho foi turbulento, ou seja, os valores do nimero de
poténcia foram constantes com as variacdes do nimero de Reynolds.

Os resultados para as correlacdes empiricas de Miller (1974), juntamente com as de
Richards (1961), para a agua, utilizando trés impelidores Rushton (A) e trés impelidores
pitched blade (B), sdo mostrados na Figura 18.
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Figura 18 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em &gua, usando as correlacdes propostas por Miller (1974) e Richards (1961),
quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés impelidores pitched blade (B)
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Os dados da Figura 18 inferem que os dados experimentais ndo se ajustaram as
correlacdes avaliadas, indicando que nenhum dos modelos pode ser utilizado para estimar o
Kia em agua no sistema em teste. Em qualquer um dos casos, 0s valores do K| acaiculado fOram
inferiores aos valores do Ky aexperimental, € €SSa diferenca foi superior a 25%, indicando a
necessidade de ajuste das correlacdes propostas.

Sendo assim, optou-se por variar o valor da constante ¢ do modelo de Miller (1974).
Os resultados estdo mostrados na Figura 19.

Figura 19 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em &gua, usando as correlacbes propostas por Miller (1974), adaptada, e Richards
(1961), quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés impelidores pitched blade (B)
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Na condicdo A, para que 0s valores de Kiaexperimentai ficassem ajustados aos do
K acalculado, fOI Necessério que a constante ¢ fosse aumentada de seu valor original (0,706) para
valores entre 3,0 para 4,0. Ja na condi¢do B, esse aumento precisou ser ainda superior: entre
7,0 € 9,0. Segundo os modelos relatados na revisdo bibliogréfica, as variagdes da constante c,
em nenhum caso, chegam a ser maior que a unidade: 0,545 e 0,405 (SCHMIDELL, 2001), nas
equacOes 7 e 8, respectivamente e 0,832 (BADINO JR. et al., 2001), na equagédo 9. Sendo
assim, detectou-se que o problema do ajuste ndo seria em relacdo ao modelo proposto por
Miller (1974), e sim no proposto por Richards (1961). Dessa maneira, recalculou-se os
valores do Kjacaiculado, pPorém utilizando-se o modelo empirico proposto por Wang et al.
(1979). Os resultados sdo mostrados na Figura 20.

Comparando-se os resultados das Figuras 18 e 20, percebe-se que os dados estdo
mais ajustados ao modelo proposto por Wang et al. (1979) que por Richards (1961).
Entretanto, algumas modifica¢fes foram propostas de modo a melhor ajustar os dados. Sendo
assim, variou-se o valor do expoente do termo (Py/V), denominado como constante %’, da
correlacdo de Wang et al. (1979). Os resultados estdo apresentados na Figura 21.

Em ambas as condicBes da Figura 21, os valores de K acaiculado ficaram proximos aos
valores do Ky aexperimental quando o valor da constante &’ foi substituida pelos valores de 0,30 e
0,50. Esses valores ndo se distanciaram expressivamente do valor original de 0,77, quando
comparados, em termos de ordem de grandeza, com os resultados avaliados na Figura 19.

Figura 20 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em agua, usando as correlacGes propostas por Miller (1974) e Wang et al. (1979),
quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés impelidores pitched blade (B)
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Figura 21 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em agua, usando as correlaces propostas por Miller (1974), e Wang et al. (1979)
adaptada, quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés impelidores pitched blade (B)
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Sob outra analise, alguns valores de Kjaexperimentat foram inferiores aos valores de
Kiacculado para altas vazdes de gas e frequéncia dos impelidores do tipo Rushton (Figura
21A). Isso, possivelmente, ocorreu devido ao método de analise de dados: Wang et al. (1979)
utilizaram o método de oxidacdo de sulfito e obtiveram valores de K a cuja ordem de
grandeza, por vezes, distancia-se daqueles obtidos neste trabalho, os quais foram calculados
pelo método estatico proposto por Moo-Young e Blanch (1989). Para tentar ajustar esses
valores e encontrar valores de Ky experimental ProxXimos aos de K acaiculado d0 modelo enmpirico,
ensaios preliminares utilizando até 5 impelidores foram realizados a altas vazdes volumétricas
de gas (1,71L/L/min) e frequéncias dos agitadores (700rpm). Porém, o incremento no K.a ao
aumentar o namero de impelidores foi irrisorio, indicando que, possivelmente, o tempo de
resposta do eletrodo de oxigénio dissolvido néo é suficientemente curto para que se avalie o
Kia pelo método usado no presente trabalho quando condicfes de transferéncia de massa
mais intensas sdo empregadas. Badino Jr. et al. (2001) explicam que varios métodos fisicos
para estimar o K_a sdo baseados nas mudancas de concentracdo de oxigénio em relacdo ao
tempo e, dessa forma, esses métodos podem ser inadequados, ja que o tempo de resposta do
eletrodo ndo é instantaneo. Somado a isso, outro agravante para a determinacdo do K.a €
quando se deseja determina-lo em processos envolvendo microrganismos. Entdo, de modo a
levar em conta esse tempo de resposta em tais processos, 0s mesmos autores referenciam
outros métodos alternativos que levam em conta o tempo de atraso de resposta do eletrodo do
gas, 0s quais sdo muito trabalhosos para meios inoculados. Dessa forma, torna-se interessante
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avaliar esse parametro através de correlagcbes empiricas, principalmente para condigdes de
processos extremas.

Os dados da Tabela 7, bem como os resultados expressos na Figura 21, mostram que
as correlactes propostas por Miller (1974) para determinar Py, e por Wang et al. (1979),
readaptada, para determinar o K a, podem ser usadas para determinar o K_a em &gua, em
amplas faixas de vazdes volumétricas de gas (entre 0,57 e 1,71L/L/min) e frequéncias dos
impelidores (entre 300 e 700rpm).

Analisando os valores do coeficiente da regressdo linear, é possivel inferir que o
melhor ajuste dos dados experimentais é quando utilizado o valor de &’ de 0,50, por apresentar
valores superiores de R’ tanto quando utilizados impelidores do tipo Rushton quando
avaliados impelidores do tipo pitched blade. Esses valores sdo compardveis com dados
explicitados por Badino Jr. et al. (2001), referentes aos valores de R? entre 0,90 e 0,92
utilizando modelos da literatura. Estes dados foram utilizados para avaliar a transferéncia de
oxigénio em fluidos ndo-Newtonianos.

Outra vantagem em se utilizar o modelo de Wang et al. (1979), como explica Badino
Jr. et al. (2001), é que correlagdes mais complexas melhoram a qualidade do ajuste linear
(valores de R® mais altos). Isso esta de acordo com os resultados obtidos, ja que a presenca do
termo com o ndmero de impelidores (N;) € adicionado ao modelo original proposto por
Cooper et al. (1944).

Tabela 7 — CorrelacGes para determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em agua

Coeficiente da

) B Referéncia  regressdo linear (R?) Pontos
Correlacdo empirica

base Rushton  Pitched experimentais
(A) blade (B)

=8

Kia=(20+ Z,SNJ( ) ’ (v)™ 0,823 0,883

PN e Wangetal.
Kia=(20+ Z,BNJ(VJ (vs) 0,902 0,911 12
(1979)
- Pg 0,30 .
Ka=@o+20M) (%) (w0 0895 0,856

5.1.2.2 Correlacdes para solucBes de pectina
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Para a determinacdo das correlagbes que mais se ajustassem aos dados experimentais
dos ensaios em solugdes de pectina (0,5 e 1,0%(m/v)), em biorreator de agitacdo mecénica, a
poténcia aerada (Pg) foi determinada pela correlagéo de Miller (1974) (Equacéo 6), pelos
mesmos motivos de escolha nos ensaios em &gua. Para a determinacdo do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (K_a), foi analisada a correla¢do proposta por Wang
et al. (1979) (Equacéo 14), por ser mais complexo que a equacdo tradicional de Richards
(1961) e ser a que melhor se ajustou aos dados em &gua, e a correlagdo de Badino Jr. et al.
(2001) (Equacédo 17), por levar em consideragdo o termo referente a viscosidade do fluido,
haja vista que esse pardmetro tem mudancas em seu valor com o aumento da concentragéo de
pectina (Tabela 6).

As vazdes de gas, as frequéncias dos impelidores e o volume de fluido foram os
mesmos dos ensaios em agua. N&o foi avaliada a solucdo de pectina 2%(m/v), pois devido a
alta viscosidade do fluido, as medidas para determinacdo do K a foram inconclusivas para
essa analise.

Para os ensaios com impelidores Rushton, independentemente da concentracdo da
pectina, calculou-se o regime de trabalho como sendo intermediario entre transiente e
turbulento, gerando, assim, valores do nimero de poténcia variaveis com as mudangas do
namero de Reynolds. J& quando empregados impelidores pitched blade, com 0,5%(m/v) de
pectina, o regime foi turbulento, semelhante a agua. Com 1,0%(m/v) de pectina, o regime foi
transiente (Equacéo 2 e Figura 7).

Por ndo haver valores tabelados nem mesmo equacgdes encontradas na literatura para
a determinacdo da solubilidade do oxigénio em solugdes de pectina, a constante de Henry (H)
foi calculada utilizando-se a solubilidade do oxigénio em solu¢do de amido conforme ja
discutido.

Os resultados para as correlagcdes empiricas de Miller (1974), juntamente com as de
Wang et al. (1979), para as solucdes de pectina, utilizando trés impelidores Rushton (A) e trés
impelidores pitched blade (B) sdo mostrados na Figura 22.

Para ambas as condic6es, os valores de Kacaiculado ficaram proximos aos valores do
KLaexperimental, S€M Nenhuma readaptacéo dos modelos empiricos. Assim, a incluséo do termo
referente ao numero de impelidores (N;) ao modelo original, proposto por Cooper et al.
(1944), discutido anteriormente, torna 0 modelo empirico mais complexo, pois ndo considera
somente o efeito da poténcia consumida sob aeracéo por unidade de volume (Py/V) e da
velocidade superficial do gas (vs) sobre o K.a, corroborando, mais uma vez, os relatos de
Badino Jr. et al. (2001). Entretanto, para altas vazbes de gas e frequéncia dos impelidores,
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alguns valores de K aexperimental foram inferiores aos de Kiacaiculado € N80 ajustados na faixa de
+25% de erro, independentemente do tipo de impelidor empregado, confirmando os relatos
discutidos anteriormente acerca dos ensaios em agua. Outra explicacdo poderia ser referente
ao regime de trabalho que, por sofrer substancial influéncia da viscosidade do fluido, modifica
0 numero de Reynolds e gera, consequentemente, mudancas na poténcia requerida pelo
sistema, bem como no nimero de poténcia.

Na tentativa de diminuir esse efeito negativo, posteriormente recalculou-se os valores
do Kiaclculado Utilizando-se 0 modelo empirico proposto nos trabalhos de Badino Jr. et al.
(2001) (Equacéo 17). Por ndo estarem expressas as unidades utilizadas pelos autores, 0s
valores de Pg, V, vs e U foram calculados em HP, L, cm/min e kg/m/s, respectivamente. Os
resultados sdo mostrados na Figura 23.

A andlise dos dados da Figura 23 mostra que, com a utilizacdo do modelo descrito
por Badino Jr. et al. (2001), ndo se tem um ajuste eficaz dos dados empiricos com 0s
experimentais. Em ambos o0s casos, 0s valores do Kjacicuad foram, na grande maioria,
superiores aos valores do Ky aexperimental, € €SSa diferenca foi superior a 25%, indicando a
necessidade de reajuste do modelo proposto. Dessa maneira, optou-se por variar o valor do
coeficiente de valor “19,89” do modelo proposto (Equagdo 17), denominado como constante
k’’, de modo a evitar a manipulacdo dos expoentes que, segundo ja discutido, ndo sofrem

grandes variagdes em seus valores originais quando analisados por diferentes autores. Os
resultados estdo apresentados na Figura 24.

Figura 22 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em solugdes de pectina (0,5 e 1,0%(m/v)), usando as correlacdes propostas por

Miller (1974) e Wang et al. (1979), quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés
impelidores pitched blade (B)
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Figura 23 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em solugdes de pectina (0,5 e 1,0%(m/v)), usando as correlagdes propostas por

Miller (1974) e Badino Jr. et al. (2001), quando utilizados trés impelidores Rushton (A) e trés
impelidores pitched blade (B)
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Para ambas as condigdes, 0s valores de K acaculado @proximaram-se dos valores do
KL 8experimental quando o valor da constante &’ foi substituido por 15,00. Sendo assim, os dados
da Tabela 8, bem como os resultados expressos na Figura 24, mostram que as correlacGes
propostas por Miller (1974) para determinar Py, e por estudos de Badino Jr. et al. (2001) para
determinar o K a, sendo readaptada, podem ser usadas para determinar o K_a em solucdes de
pectina com percentual massica de 0,5% e 1,0%, em amplas faixas de vazdes de gas (entre
0,57 e 1,71L/L/min) e frequéncias dos impelidores (entre 300 e 700rpm).

Figura 24 — Dados experimentais e calculados do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em solugdes de pectina (0,5 e 1,0%(m/v)), usando as correlacdes propostas por

Miller (1974) e Badino Jr. et al. (2001) adaptada, quando utilizados trés impelidores Rushton
(A) e trés impelidores pitched blade (B)

300

200

A B
250 1 e  k"=19.89 * k"=19.89 p
o k"=15,00 . 150 4 o k'=15,00
’_)00 o
'_."—| - —."_| -
= ro = —— :}+25W0{
g 1501 o g 100 T
E . b E e i 25%
E —525% E . o~
i3 100_ & — St o M o~ . //
=, * e T i =, . T o
v e e 2% VR <+ —
. o et — -
o7 T o 2 & -
504 M i ey o8 E e
e, e - . Q/de
W T e g
e =
0 = T T T T T 0 T T T
25 50 75 100 0 25 50 75 100
-1 -1
Ka h
L experimental [ ] K a [h ]

L experimental



63

Tabela 8 — Correlagdes para determinacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio em solugdes de pectina 0,5 e 1,09%(m/v)

Coeficiente da

N o Referéncia  regressdo linear (R?) Pontos
Correlagédo empirica

base Rushton  Pitched experimentais
(A) blade (B)

PN ..  Wangetal.
Kia= (2,0+2,8Nc)(7) (vs)” 0,698 0,845
(1979)
p \0es
K,a=19,89 —9) ()04 ()" 24
* (V vel ) Badino Jr. 0,767 0,914
p 058 et al. (2001)
Ky = 15,00(?9) (00083 ()02 0,767 0914

Analisando os valores do coeficiente da regresséo linear (Tabela 8), é possivel inferir
que o melhor ajuste dos dados experimentais é quando utilizados os valores de 4£’’ tanto de
19,89 quanto 15,00, por apresentar os valores de R® mais elevados, tanto para impelidores do
tipo Rushton quanto do tipo pitched blade. Porem, as fungdes lineares que representam esses
dados (Kiacaculado €M fungdo do Kiaexperimentat) € que possuem o coeficiente angular mais
proximo da unidade séo aquelas quando o valor de £’ da correlacdo descrita por Badino Jr. et
al. (2001) é igual a 15,00 (Tabela 9), sendo, portanto, mais correto utiliza-la para representar

os dados.

Tabela 9 — Funcdes lineares que representam a correlacdo empirica descrita por Badino Jr. et
al. (2001) e sua adaptacdo para descrever os dados de determinacdo do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio em soluc¢des de pectina 0,5 e 1,0%(m/v)

Valor de k’’ da correlacédo de y=f(X)

descrita por Badino Jr. et al. K calculado = T (KL experimental)
(2001) Rushton Pitched blade
19,89 y = 2,355x — 28,745 y =1,539x — 18,786
15,00 y =1,431x — 2,145 y =1,023x — 7,345

5.1.3  Desesterificacdo das solu¢des de pectina

Devido a presenca da pectina, a qual tem substancial influéncia prejudicial da
viscosidade sobre o fluido, foram realizados ensaios para verificar a possibilidade em se
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desesterificar esse polissacarideo. Além disso, como ja foi discutido, essa andlise serviu de
alicerce para melhor interpretar o efeito da adi¢do desse polimero sobre o ki, supondo-se que,
na fase liquida, tem-se uma pelicula estagnada que influencia no transporte de oxigénio.

A verificacdo da desesterificacdo das solucdes de pectina, ou seja, se a adicdo de
acido (HCI) ou base (NaOH) causaram mudancas reoldgicas nas solucbes poliméricas, €é
mostrada pelas curvas de pH em fungdo da concentragdo de pectina (Figura 25). O aspecto
visual das solucBes 1,5%(m/v) de pectina tratadas com &acido e base, escolhidas
aleatoriamente, € mostrado na Figura 26. Vale ressaltar que os valores apresentados na Figura
25 diferem-se daqueles mostrados na Tabela 6, pois foi necessario mudar o spindle do
viscosimetro para as medidas de viscosidade (aparente), de modo que todos os dados fossem
comparados igualmente.

Os resultados da Figura 25 evidenciam que, independentemente da concentragédo de
pectina, a viscosidade da solucdo é inversamente proporcional ao pH. Por outro lado, o
aumento na concentracdo de pectina leva ao aumento da viscosidade, independentemente do
pH. Com isso, foi possivel inferir que a viscosidade muda em fungdo da concentracdo de
pectina e do pH, o que também pode ser observado pela coloracdo diferenciada das solugdes
sob diferentes valores de pH (Figura 26). Porém, para saber se a mudanca de pH de valores
mais baixos para valores mais altos — hidrolise alcalina — resultou realmente na
desesterificacdo polimérica ou se houve simplesmente o aumento da solubilidade da pectina,
testou-se, posteriormente, o reajuste do pH das solucGes de pectina 1,5%(m/v) tratadas, a um
valor fixo de pH (pH 2), escolhido aleatoriamente, em triplicatas. Os resultados estdo
apresentados na Tabela 10.

Figura 25 — Perfis de viscosidade aparente em funcdo do pH de diferentes concentracfes de
pectina
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Figura 26 — Aspecto das solucdes de pectina 1,5%(m/v) em diferentes valores de pH

Tabela 10 — Reajuste do pH das solugbes de pectina 1,5%(m/v) desesterificadas para pH 2
pH M [cP] Mapos reajuste a pH 2 [CP]

2 2,56(+0,06) 2,56(+0,06)"
4 1,53(+0,63)" 2,26(+0,08)"
6 1,83(x0,01)° 1,99(0,10)°
8 1,65(x0,03)" 1,64(+0,11)"
10  1,04(+0,05)° 1,07(x0,07)°
12 0,29(x0,04)' 0,31(+0,01)"

As letras estdo em ordem decrescente de magnitude dos resultados: letras diferentes indicam que ha diferencas
significativas entre os resultados.

Por analise estatistica dos dados da Tabela 10 conclui-se que com o tratamento das
solucgdes de pectina 1,5%(m/v) ndo foram calculadas diferencas significativas entre os valores
de viscosidade (aparente), para qualquer pH analisado individualmente. Além disso, foi
observado que, apos o reajuste do pH, a solucdo adquiria coloragdo semelhante aquela cujo
pH era igual a 2 (Figura 26). Com isso, prova-se estatisticamente que 0 que ocorreu com as
amostras realmente foi a hidrolise alcalina, e ndo a solubilizacdo do polimero. Testes
semelhantes foram feitos com as demais concentracfes de solucbes e os resultados foram
praticamente 0s mesmos.

5.1.4 Avaliacdo do processo de producdo de pectinases em reator de agitacao

mecanica

Tendo-se em vista a complexidade do processo submerso para produgdo de
pectinases por A. oryzae, optou-se por realizar-se o cultivo em trés diferentes condices,
conforme é detalhado a seguir. A primeira condi¢cdo (I) seguiu o padrdo ja definido na
literatura (MENEGHEL, 2013); configuracdo dos impelidores: R R R e aerador do tipo
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ferradura. A segunda condicdo (Il) foi definida com base nos resultados apresentados
anteriormente no item 5.1, principalmente levando em conta as conclusdes parciais
apresentadas no item 5.1.1.1:

- a configuracdo dos impelidores ndo é substancialmente influente quando usados fluidos de
viscosidades distintas. Com isso, optou-se por utilizar a mesma configuragdo de impelidores
da condicdo A (R R R);

- 0 aspersor do tipo aquério apresentou melhores resultados em termos de K, a, principalmente
em solugdo de pectina 2%(m/v).

Consideraram-se esses fatores porque fazem referéncia as condicdes de viscosidade
que mais se assemelham as condic@es reoldgicas do cultivo durante o processo de obtencédo de
pectinases.

A terceira condicdo (I111) foi baseada nos testes de desesterificacdo das solucdes de
pectina, descritos no item 5.3. Sabendo-se que a hidrdlise alcalina da pectina proporciona a
diminuicdo da viscosidade do fluido, acreditava-se que isso auxiliaria favoravelmente o
processo de transferéncia de oxigénio e, possivelmente, resultaria em maiores titulos em
termos de biomassa microbiana e producdo de pectinases. A escolha pela configuragdo R R R
e aspersor do tipo aquario seguiram 0s mesmos motivos retratados acima.

Os ensaios foram realizados com adicdo do indutor para producdo enzimatica no
inicio do processo, a fim de evitar possiveis problemas de assepsia. A frequéncia dos
agitadores e a vazdo volumétrica do gas iniciais foram 300rpm e 0,57L/L/min,
respectivamente. O pH inicial foi ajustado em 4,0, com queda natural até 2,7. A escolha por
esses valores foi devido aos resultados avaliados por Malvessi e Silveira (2004) e Fontana et
al. (2009), acerca da obtencdo de pectinases. Os autores relataram que esses resultados
evidenciam valores de biomassa microbiana a titulos mais elevados (pH 4,0) e pH 2,7
favorece 0 aumento da atividade enzimatica.

Os perfis de crescimento celular, consumo de substrato, oxigénio dissolvido, pH,
atividade enzimatica e vazdo especifica de gas sdo mostrados na Figura 27. Os resultados
gerais desses cultivos sdo apresentados na Tabela 11.

Para as condicdes Il e 111, em que foram utilizados o aspersor de gas do tipo aquério,
os valores calculados para os K a's foram aproximadamente 17h™ e 30h™, respectivamente.
Esses valores foram superiores a condicdo | (K.a = 9h™), sugerindo um processo de transporte
de gas mais eficiente, inicialmente, principalmente na condicdo I11, em que o K_a é cerca de
trés vezes maior que a condi¢do padrdo. Isso sugere que a desesterificacdo da pectina, além de
diminuir a viscosidade do meio de fermentacao, facilita o transporte de oxigénio. Esses dados
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sdo condizentes com aqueles apresentados na Figura 16, considerando que a solucdo de
pectina 2%(m/v) é a que mais se assemelha ao meio de cultivo, em termos reolégicos (na
condicdo 1-300rpm-0,57L/L/min-ferradura, o K a calculado foi 6,84h™; na mesma condicao,
porém com o aerador aquario, o Ky a calculado foi 20,52h™). Isso corrobora, mais uma vez, 0s
relatos de Rocha-Valadez et al. (2000), discutidos previamente.

Na Figura 27, é observada, em ambas as condi¢fes, uma fase de adaptacdo
microbiana (fase lag) de aproximadamente 12h e, ap6s esse periodo, evidenciou-se 0 aumento
da biomassa fungica. Em funcédo disso, queda acentuada do percentual de oxigénio dissolvido
foi identificado, permanecendo zerado até 32h (l), 24h (I1) e 22h (Ill) de cultivo, com a
obtencdo da maxima concentracdo celular (7,73g/L em I, 6,49¢g/L em Il e 10,14g/L em III)
(Tabela 11). Michelin et al. (2013) destacam que o consumo de oxigénio tende a se aproximar
da velocidade de transferéncia do gas na fase de crescimento exponencial e, dessa maneira, 0
percentual de oxigénio dissolvido no meio tende a diminuir, fato que também pode ser
observado na Figura 27, independentemente da condicdo testada. Meneghel (2013) ressalta
que a reducao do oxigénio dissolvido a valores limitantes para 0 microrganismo caracteriza o
aumento da concentracdo de células microbianas, juntamente com o aumento visivel da
viscosidade do meio de fermentacdo. Com a intensa desaceleracdo do crescimento fungico,
atinge-se a fase estacionaria, caracterizada pelo aumento da concentracdo do oxigénio
dissolvido e reducdo da demanda do gas, também observados na Figura 27.

O consumo de agucares redutores totais nos trés ensaios acompanhou inversamente o
crescimento celular, com intensa velocidade de consumo de carboidratos entre 15 e 30h de
processo, e reducdo apos esse periodo, possivelmente resultante da baixa concentracdo de
substrato disponivel para o microrganismo. Verificou-se, ainda, que o consumo de substrato
(Scons) foi superior na condicao Ill. No entanto, os valores dos fatores de producéo especifica,
conversao de substrato em células e de substrato em pectinases foram inferiores na mesma
condicdo. Isso se deve, provavelmente, a maior concentracdo de substrato disponivel para o
microrganismo, a qual ndo € consumida na condicdo Ill, principalmente entre 40 e 65h de
cultivo (Figura 27B), favorecendo o crescimento celular e desfavorecendo a producdo
enzimatica nessa condicdo, como também relatado por Poletto (2015), na producdo de
pectinases por A. niger em processo em estado solido.

O pH inicial do meio sofreu uma queda brusca até 2,70 em 20-24h nos trés ensaios.
Apos esse periodo o parametro foi controlado em 2,70(x0,05) até o final do processo.
Segundo Moore-Landecker (1996), esse comportamento de queda caracteristico esta
relacionado ao acimulo de acidos organicos que contribuem para a acidificacdo do meio.
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Figura 27 — Variacdo da biomassa celular (A), aglcares redutores totais (B), oxigénio
dissolvido (C), pH (D), vazéao especifica de gas (E) e atividade de pectinases totais (F), em
cultivo de Aspergillus oryzae, em biorreator de agitagdo mecénica equipado com trés
impelidores do tipo Rushton e diferentes aspersores de gas
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A producdo de pectinases ndo esteve diretamente associada ao perfil cinético de
crescimento microbiano, assim como relatado por Fontana et al. (2009), ou seja, nas primeiras
horas de cultivo houve alto crescimento microbiano com minima formacdo de pectinases e
queda concomitante do pH para, em seguida, a partir de cerca de 36h, haver aumento da
velocidade de formacdo de pectinases até o término de processo, em aproximadamente 96h.
Todavia, 0 tempo para atingir a maxima atividade de pectinases foi menor nas condicdes Il

(87h) e 11l (86h) em relacdo a condicdo | (96h). Os maiores titulos em produtividade
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volumétrica, ligeiramente semelhantes, foram nas condi¢cbes | (0,26U/mL/h) e I
(0,29U/mL/h) e superiores a condicdo Il (0,15U/mL/h). Esses fatos podem estar relacionados
ao tempo de manutencdo da méxima frequéncia dos agitadores utilizada para controlar a
concentracdo de oxigénio no valor minimo de 30% da saturacdo (FONTANA et al., 2009):
em |, o processo foi mantido a 700rpm por 23h; em Il, por 8,5h, ambos na fase exponencial de
crescimento microbiano. Porém, ndo explicaria 0 comportamento obtido na condicdo I1I, em
que a maxima frequéncia dos agitadores foi apenas por 5h. Com a quebra da cadeia
polimérica, tem-se a liberacdo de &cido galacturdnico. Consequentemente, a taxa de
diminuicdo da atividade enzimatica deveria ser superior se, por exemplo, fosse utilizada a
pectina esterificada (LOCATELLI et al., 2010). Todavia, em Ill, a indugdo para producao
enzimatica foi inferior as outras condicdes experimentais.

Tabela 11 — Resultados gerais de cultivo de Aspergillus oryzae em biorreator de agitacédo
mecanica equipado com aspersor de gas do tipo ferradura (condigéo 1), aquério (condigéo I1) e
aquario com utilizagdo de pectina desesterificada (condicéo 111)

Parametro  Condicdo | Condicdo Il  Condicéo Il
Xmax [0/L]  7,73(x0,57)  6,49(x0,01)  10,14(1,25)
ty max [N] 64 44 71
So [g/L] 8,98(x1,15)  7,05(x0,22)  9,52(x0,29)
Scons [9/L] 7,56 4,99 8,59
Pmax [U/mL] 24,60 25,53 13,36
tp max [N] 96 87 86
Yeix [U/mg] 3,18 3,93 1,14
Yris [U/mg] 3,25 4,90 1,66
Yxs [9/d] 1,43 1,77 1,55
pv [U/mL/h] 0,26 0,29 0,15
M max [N 0,21 0,20 0,24
K a [h'l]1 9,00 16,56 29,88
frnax [Min™] 700 700 700
ttmax [N] 23 8,5 5

Xmax — Maxima concentracdo de biomassa celular; ty ms — tempo em que ocorre Xnax; So — concentracdo inicial
de ART; Scons — consumo total de ART; Prnsx — maxima atividade de pectinases; tpma — tempo em que ocorreu
Prax; Ypix — fator de producgdo especifica; Yys — fator de conversdo de substrato em células; Yp;s — fator de
conversdo de substrato em pectinases; py — produtividade volumétrica; pxms — Velocidade especifica de
crescimento celular maxima; K a — coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em meio isento de
células, medido nas condicBes inicias de processo (300rpm, 0,57L/L/min); frax — méaxima frequéncia dos
agitadores; trma: tempo de permanéncia de fx.

5.2 ANALISE DO PROCESSO EM BIORREATOR AIRLIFT
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A seguir sdo apresentados e discutidos os resultados referentes ao processo de
transferéncia de oxigénio em biorreator de bancada do tipo airlift de circulagéo interna.
Posteriormente, é discutido o processo de producgdo de pectinases.

5.2.1 Ensaios de transferéncia de oxigénio gas-liquido

A seguir s@o apresentados os resultados referentes ao processo de transferéncia de
oxigénio em biorreator de bancada do tipo airlift, em dgua e em solucéo de pectina 2%(m/v).

5.2.1.1 Ensaios com agua destilada

Ensaios preliminares em agua destilada foram feitos com os aspersores mostrados na
Figura 12, aléem do aspersor pedra sinterizada. O volume do liquido foi de 4L. Na condigéo
em que foi utilizado o funil sinterizado de ¢ = 5cm, utilizou-se o tubo interno 2 (Tabela 3), de
modo a garantir a circulagdo do fluido sem que houvesse a passagem das bolhas de géas pela
regido do downcomer. Nas demais condicdes, optou-se por utilizar o tubo interno 1 (Tabela
3). Os resultados estdo mostrados na Tabela 12.

Os valores de K a mostrados na Tabela 12 variam entre aproximadamente 10 e 80h™
com o aumento do vazdo volumétrica de gas de 0,25 para 0,75L/L/min. Estes resultados séo
semelhantes aos obtidos por Fontana et al. (2009), que estimou valores de K a em agua entre
40 e 100h™ com o aumento do fluxo especifico de gés de 0,5 para 2,0L/L/min.

Tabela 12 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa [h™], em agua destilada
quando, utilizados diferentes tipos de aspersores de gas, em airlift
Vazao volumétrica de gas [L/L/min]

Aeradores
025 037 050 063 0,75
Al 40,68 51,84 58,68 81,36 82,44
A2 19,80 24,48 32,04 48,96 51,12
A3 13,32 18,36 22,68 23,04 35,82

A4 14,40 20,16 2592 27,00 33,84

Tipos de aeradores: Al: pedra sinterizada; A2: latdo; A3: funil sinterizado ¢ = 4cm; A4: funil sinterizado ¢ =
scm.




71

Os valores mais altos de K, a foram obtidos com o aspersor pedra sinterizada, o qual
foi utilizado nos ensaios subsequentes. Os demais aspersores ndo foram reutilizados devido a
alguns problemas, que séo discutidos na sequéncia:
- a grande dimensdo e a desuniformidade da dispersdo das bolhas de gés aspergidas pelo
aerador de latdo ndo favoreceram a circulacdo do fluido nem o transporte de gés ao longo do
biorreator;
- 0s baixos valores de K a com a utilizagdo de ambos os funis (Tabela 12);
- com 0 aumento do didmetro da regido onde é aspergido o gas (riser), tem-se uma diminuicao
do espaco entre essa regido e o downcomer, levando a maiores velocidades de descida do gas
(FONTANA et al., 2009). Essa premissa levou a utilizacdo do sistema com o tubo interno 2
(Tabela 3) e o funil sinterizado de @ = 5cm, 0 que proporcionou a obtencdo de mais altas
velocidades de circulacdo do fluido. Porém, essa configuracdo, possivelmente, néo
favoreceria a circulagdo do meio de fermentacdo, sugerindo a possibilidade de formacao de
zonas estagnadas no downcomer.

Vaérios relatos na literatura indicam a utilizacdo de um sistema de injecdo de ar na
regido central do airlift (FONTANA et al., 2009; BANNARI et al., 2011; LUO et al., 2011,
RITTER et al., 2013). Entretanto, pouco se conhece sobre o sistema de agitacdo quando a
aspersdo do gas acontece na regido anular do airlift, gerando uma alta recirculagdo do fluido
na regido do riser, como relata Colombet et al. (2013). Com isso, os resultados do efeito da
vazdo especifica de gas, do volume do fluido e dos aeradores pedra sinterizada, aquario com
aspersdo do gas na regido central (interna) e na regido anular (externa) sobre a transferéncia
de oxigénio em agua destilada sdo mostrados na Figura 28.

Comparando os resultados da Figura 28 com aqueles obtidos no ensaio em biorreator
de agitacdo mecanica (Figura 15), nota-se que o efeito da frequéncia dos agitadores sobre o
Ka é superior ao da vazdo especifica de gas em airlift — Gnico parametro responsavel pela
circulacdo e mistura do fluido. Os valores de K a com o aumento da vazdo volumétrica do gas
de 0,40 para 1,59L/L/min, em airlift, encontram-se entre 35 e 110h™, aproximadamente. Em
STR, apesar da semelhanca dos resultados em termos de limite inferior, 0 mesmo nao é
verificado na faixa superior, pois, em frequéncias intermediarias (entre 400 e 600rpm), o
transporte de massa equivale aquele em airlift, ou seja, tem-se ainda a possibilidade do
aumento da frequéncia dos agitadores, indicando, assim, a intensa limitacdo do airlift em
termos de transporte de oxigénio, o que esta de acordo com estudos de Fontana et al. (2009).

A transferéncia de massa proporcionada pelos aspersores pedra sinterizada e de
aquario, com sistema sendo operado com fluxo ascencional do tubo interno foi semelhante
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nas trés condigdes de variacdo de volume do fluido, com pequenas diferencas entre as
condicdes B e C. Os valores de K a para o aerador pedra sinterizada foram superiores para
qualquer vazdo especifica de gas, possivelmente por causa da maior velocidade de circula¢do
(V4) da agua no downcomer em relagdo ao aspersor aquario (interno), como pode ser
observado na maioria dos casos apresentados na Figura 29 e, concomitantemente, devido ao
menor tempo de circulagdo (t) (Figura 30). Pelas Figuras 29 e 30, quando comparados 0s
valores das velocidades e tempos de circulagdo atingidos com os aspersores pedra sinterizada
e aquario (interno), verifica-se que os maiores valores de “Vy” e 0s menores valores de “t”,
para qualquer variacdo de volume e de vazdo, ocorreram quando utilizado o aspersor pedra
sinterizada (0,16cm/s e 8s, valores médios aproximados). Com o aspersor aquario (interno),
atingiram-se valores médios aproximados de 0,08cm/s e 13s. Esses resultados estdo de acordo
com relatos de Ritter (2009), que explica que maiores velocidades de circulacdo favorecem a
transferéncia de oxigénio.

Entretanto, principalmente nas condicdes B e C e em altas vazbes de gas, os
melhores resultados foram atingidos com a utilizacdo do aspersor aquario (externo) — cerca de
100h™ (Figura 28) — mesmo apresentando velocidades de circulacfo estatisticamente iguais a
maioria das demais condicdes (Figura 29). Colombet et al. (2013) relatam que a medida de
transferéncia de massa leva em conta a média global do tamanho de bolhas presentes no
reator, incluindo até mesmo aquelas que ndo sao detectadas por sondas. Para altas vazdes de
gas, entdo, o K, a tende a atingir valores superiores, possivelmente, por causa do importante
papel que bolhas pequenas tém no transporte de massa e no efeito aparente da recirculacéo
das bolhas que ficam presas no riser — no caso desse ensaio e também do estudo dos mesmos
autores, 0 riser corresponde a regido externa ao tubo interno — aumentando seu tempo de

residéncia e, consequentemente, levando ao melhor transporte de massa.
5.2.1.2 Ensaios com solucdo de pectina

Os resultados do efeito da vazdo especifica de gas, do volume do fluido e dos
aeradores pedra sinterizada, aquério (interno e externo) sobre a transferéncia de oxigénio em
solucdo de pectina 2%(m/v), em airlift, sdo mostrados na Figura 31.

Ao contrario do que acontece com a agua, com a solucdo do polissacarideo ndo é
observado o aumento substancial do Kia com o aumento da vazdo especifica do gas,
mostrando, mais uma vez, a grande influéncia da viscosidade sobre o K a. Ritter et al. (2013)
também expBem que a substituicdo de substancias menos viscosas (sorbitol) por mais viscosas
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(celulose) resulta em um meio capaz de transferir massa com mais dificuldade em biorreatores
airlift de circulacéo interna. Os mesmos autores explicam que o aumento da vazédo especifica
do géas resulta em velocidades de circulagdo do fluido mais elevadas, aumentando a
turbuléncia dentro do biorreator e favorecendo a coalescéncia das bolhas. Ao verificar 0s
resultados apresentados na Figura 32, pode-se inferir que 0s mesmos estdo de acordo com
esse estudo. Apesar dos altos desvios padrdo, o que se nota é uma tendéncia a0 aumento
significativo de V4 da condi¢do B-pedra sinterizada-1,50L/L/min (0,031+0,004cm/s) para C-
pedra sinterizada-1,59L/L/min (0,04+0,007cm/s), apesar do processo de transferéncia de
oxigénio com esse tipo de aspersor ser 0 menos eficaz.

Em airlift contendo agua destilada, os valores de K _a encontram-se entre 35 e 110h™
(Figura 28), aproximadamente, com o aumento da vazdo especifica de gas; em solugdo de
pectina 2%(m/v) (Figura 31), esse incremento é somente de 5 para 35h™ (com excecgdo da
condigdo C-1,590L/L/min-aquério (externo), que atinge 60h™). Adicionalmente, os resultados
inferiores foram obtidos com o aspersor pedra sinterizada (entre 5 e 10h™) e os melhores
foram com o aspersor aquario (externo), cerca de quatro vezes mais que a pedra sinterizada,
confirmando também, mais uma vez, os relatos de Colombet et al. (2013), explanados

anteriormente.



Figura 28 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em biorreator airlift em fungdo da vazéo especifica de gas, em &gua destilada,

quando utilizados diferentes volumes de fluido e aspersores de gas
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Figura 29 — Velocidade de circulacdo da agua destilada em biorreator airlift em funcdo da vazéo especifica de gas quando utilizados diferentes
volumes de fluido e aspersores de gas
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Figura 30 — Tempo de circulacdo da agua destilada em biorreator airlift em funcdo da vazéo especifica de gas quando utilizados diferentes

volumes de fluido e aspersores de gas
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(externo) devido a problemas de circulacdo das esferas de alginato.

Figura 31 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em biorreator airlift em funcdo da vazdo especifica de gas, em solugédo de

pectina 2%(m/v), quando utilizados diferentes volumes de fluido e aspersores de gas
60

B0 ereeree et eeee e oo e

A0 oo e

304

Kalh']

20 |

o

0.8 1.2 050 1,00

Vazé&o especifica de gas [L/L/min]

(A): 5L; (B): 4L; (C): 3,75L. Aspersores de gés: (I 1) pedra sinterizada; (1) aquério (interno); (M) aquério (externo).

GL



76

Figura 32 — Velocidade de circulacdo da solugéo de pectina 2%(m/v) em biorreator airlift em
fungdo da vazao especifica de gas quando utilizados diferentes volumes de fluido e aspersores
de gés
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Néo foi possivel adquirir dados de tempo de circulacdo com o aspersor aquario (externo) devido a problemas de
circulacdo das esferas de alginato.

5.2.2  Avaliacéo do processo de producao de pectinases

Por se tratar de um equipamento cuja geometria é expressivamente distinta do
biorreator de agitacdo mecéanica e tendo-se como base de analise de processo os estudos
realizados por Fontana et al. (2009), que utilizou o mesmo equipamento para produzir
poligalacturonases, ensaios preliminares para producdo de pectinases foram realizados em
4,5L de meio de cultivo. Porém, devido a problemas de evaporacdo intensa causados pelo
arraste excessivo de agua a altas vazdes volumétricas de gas, nos ensaios posteriores optou-se
por utilizar 5L de meio de cultivo, além de acoplar um condensador externamente ao reator.

As condicbes de processo foram as mesmas dos ensaios realizados em biorreator de
agitacdo mecanica (pH inicial ajustado em 4,0 com queda natural até 2,7). A vazao
volumétrica do gas no inicio do processo foi de 0,40L/L/min.

Foram realizados trés ensaios. No primeiro (condicéo 1) levou-se em consideracao as
melhores condicOes de transferéncia de massa ao utilizar o aspersor aquario alocado na regiao
externa do tubo interno, tanto em agua quanto em solucéo de pectina 2%(m/v) (item 5.1.2).
No segundo (condicdo 1), apesar de os melhores resultados apresentados quando utilizado o
aspersor aquario — alocado na regido interna do tubo interno — sobre a pedra sinterizada (item
5.1.2.1 e Figura 21), optou-se por empregar o segundo aerador, o qual se mostrou mais eficaz
quanto a velocidade de circulacdo da solucdo do polissacarideo (Figura 21), sabendo que a
viscosidade é um parametro importante a ser considerado em cultivos fangicos, com intensas
mudancas no comportamento reoldgico. No terceiro (condicdo Ill), optou-se por utilizar a
pectina desesterificada, cujos testes preliminares sdo relatados no item 5.3 e as razdes por seu
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emprego serem as mesmas expostas no item 5.4.1. A escolha pelo aspersor do tipo aquério
nessa condicao se deu pelos mesmos motivos explicados para a condigdo A.

Os perfis de crescimento celular, consumo de substrato, oxigénio dissolvido, pH,
atividade enzimatica e vazdo especifica de gas sdo mostrados na Figura 33. Os resultados
gerais desses cultivos sdo apresentados na Tabela 13.

Nas condicdes em que foram usados o aspersor do tipo aquério (externo) (condicdes
I e Ill), os valores calculados para o K a foram cerca de 3 vezes superior ao obtido na
condicdo em que se utilizou o aspersor do tipo pedra sinterizada (condi¢éo 11). Essa diferenca,
segundo Gluszcz e Michalski (1994), pode estar relacionada ao tamanho das bolhas, que
determina o tempo de residéncia do gas no meio de cultivo. No entanto, 0 aumento no nimero
de bolhas pode acarretar na coalescéncia das mesmas, limitando o transporte de massa gasosa.
Considerando que o tamanho das bolhas geradas pelo aspersor aquario sao superiores aquelas
formadas pelo aspersor pedra sinterizada, o que pdde ser observado visualmente, e, ainda, que
a quantidade de bolhas aspergidas pelo aerador pedra sinterizada é superior, sob mesmas
vazdes volumétricas de gas, os relatos dos autores mencionados sdo corroborados.
Comparando esses valores com os resultados obtidos em solugdo de pectina 2%(m/v),
mostrados na Figura 21, verifica-se que o valor do K. a para a condicdo 1-0,40L/L/min-pedra
sinterizada é 6,12h™ e para a condicéo 1-0,40L/L/min-aquério (externo) é 23,04h™, o que esta
de acordo com os dados desse ensaio, haja vista que a presenca de outros componentes, alem
do indutor, também tém influéncia na variacdo do K, a.

Os trés ensaios apresentaram uma fase lag de aproximadamente 10h, semelhante aos
obtidos nos ensaios em STR, anteriormente apresentados e discutidos, e nos relatos de
Fontana et al. (2009), acerca do cultivo de A. oryzae em biorreatores de agitacdo mecénica e
airlift. Essa etapa do processo foi caracterizada pela circulacdo e mistura do meio de cultivo
sem formacéo de zonas estagnadas (Figura 34A). Apds esse periodo, constatou-se um intenso
aumento da biomassa na forma de pellets (Figura 34B a E), sendo atingidas concentracfes
celulares semelhantes até aproximadamente 39h de cultivo nas condicGes | e Il (4,80g/L e
4,469/L, respectivamente), porém inferiores a condicdo 111 (6,14g/L). A partir desse periodo,
constatou-se certa estabilidade da biomassa, correspondendo a fase estacionaria de
crescimento microbiano. Nesse ponto, a maxima concentracdo celular na condicao 1 (6,80g/L)
foi mais alta do que nas condicGes Il (6,26g/L) e Il (6,14g/L). Vale ressaltar que a
inconstancia dos dados de biomassa, pode ter sido em decorréncia da formacdo de zonas
estagnadas no reator — inicialmente, na base (Figura 34E) e, posteriormente, no downcomer
(Figura 34F) — fato que corrobora os relatos de Rodriguez Porcel et al. (2005), que expbem



78

que, com a formacdo de pellets, os quais apresentam caracteristicas morfoldgicas que lhes
conferem maciez externa e compactacéo interna, tem-se o aumento da coalescéncia das bolhas
e a limitacdo no transporte de massa. Vale ressaltar que o aspecto visual do cultivo
apresentado na Figura 34 refere-se a condi¢do I11. Os outros ensaios discutidos neste capitulo
apresentaram aspecto visual semelhante.

Figura 33 — Variacdo da biomassa celular (A), aglcares redutores totais (B), oxigénio
dissolvido (C), pH (D), vazao especifica de gas (E) e atividade de pectinases totais (F), em
cultivo de Aspergillus oryzae, em biorreator airlift, equipado com diferentes aspersores de gas
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Tabela 13 — Resultados gerais de cultivo de Aspergillus oryzae em biorreator airlift equipado
com aspersor de gas do tipo aquario (externo) (condi¢do I), pedra sinterizada (condicéo I1) e
aquério (externo) com utilizacdo de pectina desesterificada (condicao 111)

Parametro Condicdo |  Condicéo Il Condicéo Il
Xmax [9/L] 6,80(x0,01)  6,26(+0,13)  6,14(%0,01)
tx max [N] 48 96 38
So [Q/L] 10,92(+0,02)  9,55(+0,29) 13,59(%0,51)
Scons [9/L] 8,94 6,74 10,94
Prmax [U/ML] 24,61 21,94 2,29
tpmax [h] 142 140 96
Yeix [U/mg] 3,62 3,50 0,37
Yeis [U/mg] 2,75 3,26 0,21
Yws [9/9] 1,38 1,05 0,88
pv [U/mL/h] 0,17 0,16 0,02
Wy max [ 0,11 0,10 0,06
Kea [h™] 21,96 7,20 18,00
Qumax [L/L/min] 2,17 2,32 1,34
tovmax [N] 29 72 57

Xmax — Maxima concentracdo de biomassa celular; txmax — tempo em que ocorre Xmax; So — concentragdo inicial
de ART; Scons — consumo total de ART; P — maxima atividade de pectinases; tpms — tempo em que ocorreu
Prax; Ypix — fator de producdo especifica; Yy — fator de conversdo de substrato em células; Yp;s — fator de
conversao de substrato em pectinases; py — produtividade volumétrica; pymax — Vvelocidade especifica de
crescimento celular maxima; K, a — coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio em meio isento de
células, medido na condicéo inicial de processo (0,40L/L/min);; Qymsx — Maxima vazdo especifica de gas; toy,max:
tempo de permanéncia de Qy,max-

Figura 34 — Aspecto de cultivo de Aspergillus oryzae em biorreator airlift (condicéo I11), em
diferentes tempos de processo. A — 2h; B — 14h; C — 18h; D — 23h; E — 24h; F — 90h.
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O perfil de consumo de acgucares redutores totais nos trés ensaios foi semelhante. A
reducdo mais intensa acompanhou o crescimento fungico em sua fase exponencial e até cerca
de 40 horas de cultivo, comportamento semelhante aos mostrados por Fontana et al. (2009) e
ja discutidos anteriormente por Meneghel (2013). ApoGs esse periodo, a velocidade de
consumo de ART tendeu a diminuir consideravelmente, havendo consumo de substrato
superior na condicdo 111 (10,94g/L) com relagdo as condicBes | (8,94g/L) e Il (6,74g/L),
possivelmente devido a presenga de substancias redutoras as quais o fungo é incapaz de
metabolizar (Fontana et al., 2009) e também devido a formacdo de zonas estagnadas mais
aparentes nas condicdes | e 11. Outra explicacdo seria devido a hidrélise da pectina (condicao
[11) no inicio do processo, que facilitaria 0 consumo de substrato na mesma condicéo, alem de
a viscosidade do meio ser inferior, auxiliando a mistura e o contato entre 0 microrganismo e o
substrato.

O percentual de oxigénio dissolvido durante o cultivo de A. oryzae, nas trés
condicOes testadas, decresceu rapidamente apos a fase lag, como consequéncia do intenso
metabolismo microbiano e das mudancas na viscosidade do meio devido a formacédo dos
pellets. Nas condicGes | e 111, até 24h de cultivo, esse percentual decaiu gradualmente até 10-
20% da saturagdo. Entretanto, na condicdo I, manteve-se em niveis inferiores a 10% até as
48h, o que ndo foi observado na condicéo 11, que, a partir das 40h de cultivo, mesmo com o
aumento da vazao especifica de gas até 1,34L/L/min, manteve-se abaixo de 30% da saturagéo.
Ja na condicdo I, foi possivel controla-lo entre 10 e 50% da saturag@o durante praticamente o
restante do processo, através do controle da vazdo especifica de gas, atingindo valor maximo
(Qumax) em 2,17L/L/min (Tabela 13). Em Il, foi possivel controlar esse valor em torno de
30% da saturagdo (FONTANA et al., 2009) com o aumento da vazao especifica de gas até
1,46L/L/min, até 24h de cultivo. Todavia, mesmo com o aumento da vazdo especifica de gas
até Qv max igual a 2,32L/L/min (Tabela 13) — valor superior a condicdo A — a concentracao de
oxigénio manteve-se em niveis inferiores a 10%, somente aumentando no final do cultivo. De
acordo com Jin et al. (1999), o aumento da concentracdo de biomassa de A. oryzae ocorre
com o aumento da vazdo especifica de gas. Todavia, os autores relatam que danos ao micélio
ocorreram para vazdes acima de 1,6L/L/min. Nestes ensaios em airlift, foi necessario
aumentar Q, na tentativa de manter a concentracdo critica de oxigénio, o que possivelmente
acarretou no cisalhamento fungico.

Em todos os cultivos, o pH do meio sofreu uma queda caracteristica até
aproximadamente 24h, em ambos 0s ensaios, atingindo valores préximos a 3,20. Em seguida,
até 39h de processo, esses valores mantiveram-se praticamente inalterados, ndo alcancando o
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valor minimo de 2,70. Fontana et al. (2009) apresentou resultados semelhantes, mostrando
que o cultivo de A. oryzae em biorreatores airlift de circulacdo interna e externa atingiu
valores minimos de pH de 2,92 e 3,28, respectivamente. Outra explicacdo seria com relagdo
ao proprio comportamento do crescimento microbiano na forma de pellets, que impede que a
circulagdo do fluido acontega naturalmente, dificultando o metabolismo microbiano e a
liberacdo de compostos organicos, como relatado anteriormente (MOORE-LANDECKER,
1996). Apos esse periodo, entdo, o pH foi forcado a cair até 2,70(+0,10), com a adi¢ao de HCI
2,0mol/L, e foi controlado automaticamente nesse patamar até o final do processo, de modo a
auxiliar no processo de producdo enzimatica.

Com relagdo a producdo de pectinases, o fator de producdo especifica foi cerca de
nove vezes superior nas condi¢cdes | e 11 quando comparadas com a condi¢do Ill. Todavia, o
fator de converséo de substrato em produto foi aproximadamente 18% mais alto na condigéo
Il em relacdo a condigéo | e quinze vezes superior na condigdo 11 em relacdo a condicao I11. A
conversdao substrato em células foi superior em |, atingindo titulos aproximados de 31%
superiores em relacdo a Il e 56% em relacdo a Ill. Esses dados sugerem que tanto a obtengéo
de pectinases quanto a formacéo de biomassa fungica ndao séo proporcionalmente equivalentes
e dependem, possivelmente, da variagdo mais acentuada do pH do meio em airlift, como
relatam Fontana et al. (2009). Malvessi e Silveira (2004) também apresentam relatos que
corroboram esses resultados, mostrando que as mais altas atividades enzimaticas ocorreram
quando o pH atingiu o patamar de 2,70. O perfil de producdo enzimatica apresentado na
Figura 33 evidencia que, nas trés condicdes, ndo houve associacdo cinética com o crescimento
celular: foram obtidos niveis maximos de 24,61U/mL em 142h de processo na condicao I;
21,94U/mL em 140h de processo em Il e somente 2,29U/mL em 96h de processo em III.
Nesta ultima condicdo, a baixa produc¢éo enzimatica possivelmente ocorreu devido a hidrélise
da pectina no inicio do processo e liberacéo de acido galacturénico. Consequentemente, a taxa
de diminuicdo da atividade enzimatica seria superior se, por exemplo, fosse utilizada a pectina
esterificada, corroborando relatos de Locatelli et al. (2010). Consequentemente, a
produtividade volumétrica (p,) foi andloga nas condicdes | e Il e superiores a condicao I11, por

causa da baixa producdo enzimatica, somada ao tempo de processo mais curto desta Gltima.

A seguir, sdo mostrados alguns valores de atividade enzimatica obtidas em ensaios
em biorreatores de agitacdo mecanica e airlift, encontrados na literatura, a titulo de avaliacao
comparativa com os resultados deste trabalho.
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Fontana et al. (2009) utilizaram meio WBE (wheat bran extract), composto por
extrato de farelo de trigo, para a producdo de endo-poligalacturonases (endo-PG) e obteve
91,3U/mL de atividade enzimatica em biorreator de agitagdo mecénica (STR), valor superior
ao obtido em airlift de circulacdo interna (86,2U/mL). Ao adaptar o meio de cultivo,
utilizando 20g/L de pectina, houve melhora na atividade da enzima em ensaio em batelada
(125U/mL). Posteriormente, ao utilizar pectina parcialmente hidrolisada, o incremento na
atividade enzimatica foi cerca de 19% (149U/mL). Apesar de a transferéncia de oxigénio ter
sido satisfatoria em airlift, valores superiores de endo-PG foram alcancados em STR
(2145U/mL) que em airlift de circulagéo interna (82,1U/mL).

Meneghel et al. (2014) obtiveram atividade de pectinases totais de 43U/mL em
cultivo de Aspergillus oryzae IPT-301, em STR, quando o pH foi mantido em 4,0 somente
durante o periodo de crescimento exponencial microbiano e, apos, controlado em 2,7,
favorecendo tanto a producdo enzimatica quanto sua estabilidade. Ja quando a concentracao
de oxigénio ndo foi limitante para o microrganismo, o incremento na atividade enzimatica foi
quase trés vezes mais alto (120U/mL).

Também € valido dizer que esses resultados sdo comparaveis com estudos
semelhantes e que, dessa forma, fazem referéncia a controle de processos biotecnologicos e
composicBes de meio de cultivo que ndo sdo exatamente iguais aos processos analisados neste
trabalho.

Sendo assim, mesmo que as atividades enzimaticas deste trabalho sejam inferiores
aquelas descritas na literatura, ambos os sistemas — airlift e STR — tém potencial uso na
producdo de pectinases. Além disso, esses equipamentos podem ser utilizados para projetos
de aumento de escala. O sistema airlift, por sua vez, tem a vantagem da previsdo de menores

custos de instalagéo e de operacéo.
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6 CONCLUSOES E PERSPECTIVAS

Com base nos resultados obtidos neste trabalho, abaixo sdo apresentadas as
principais conclusoes.

Para 0s ensaios em biorreator de agitagcdo mecanica:
- a frequéncia dos impelidores, e sua interacdo com o fluido presente no reator, é o principal
parametro de processo com respeito ao transporte do oxigénio, mostrando, sob este aspecto,
influéncia maior que a vazdo volumétrica de ar e as configurac6es de impelidores e aeradores
testadas;
- entre as combinacdes testadas, a combinacdo de fatores que mais teve influéncia positiva no
transporte de oxigénio em &gua destilada, com relacdo ao K a, inclui o uso de trés impelidores
Rushton, aspersor de ar do tipo aquério e altas frequéncias dos agitadores (700rpm) e vazdes
volumétricas de gas (1,71L/L/min);
- por meio de planejamento fatorial, é possivel concluir que o fator mais influente sobre o
transporte de oxigénio € o tipo de fluido empregado, mostrando a primordial importancia da
viscosidade nessa analise;
- 0s modelos empiricos propostos por Miller (1974), Wang et al. (1979) e Badino Jr. et al.
(2001) servem de base para a definicdo de correlagcdes que melhor representem o processo em
estudo, tanto em agua quanto em solucdo de pectina 2%(m/v); porém, as constantes destes
modelos empiricos precisaram ser modificadas para permitir um ajuste adequado dos dados
experimentais;
- para cultivo de A. oryzae, a utilizacdo do aspersor do tipo aquario e o uso de trés impelidores
de seis pas planas (Rushton) sdo mais apropriados tanto para o transporte de oxigénio quanto
para a reducdo do tempo de processo sob altas frequéncias dos impelidores necessario para
proporcionar adequadas concetracdes de O, dissolvido para o cultivo;
- 0s niveis elevados de crescimento microbiano ndo se refletem na producéo enzimatica;
- 0 uso de pectina desesterificada no processo, embora leve ao aumento da transferéncia de
oxigénio para o meio liquido, ndo é favoravel a producéo enzimatica.

Para 0s ensaios em biorreator airlift:
- 0 aspersor aquario posicionado externamente ao tubo interno € o que proporciona o melhor
transporte do oxigénio dentre os aeradores utilizados, tanto em agua quanto em solucdo de
pectina;
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- 0 aspersor aquério posicionado externamente ao tubo interno auxilia no processo de
producédo de pectinases de A. oryzae, bem como no menor tempo para manter a maxima vazao
especifica do gas;

- 0 sistema airlift, por apresentar resultados compardveis com o biorreator de agitacao
mecéanica, tem potencial uso na producdo de enzimas em aumento de escala, além de ter a
vantagem da previsdo de menores custos de instalacéo e operagéo.

Como perspectivas para 0s proximos trabalhos, sugerem-se:
- 0 aprofudamento dos estudos acerca da transferéncia de massa para 0 meio de cultivo de
producdo de pectinases, com variacGes nas concentragcdes do indutor e demais componentes
da formulacéo;
- a validacdo dos modelos empiricos adaptados a partir da literatura para outras condicoes
operacionais com respeito a geometrias distintas de aspersores e impelidores;
- a avaliacdo dos modelos empiricos desenvolvidos para analisar a questdo da transferéncia de
oxigénio durante o processo fermentativo, incluindo na discussdo a influéncia da
concentracdo de biomassa fungica;
- 0 desenvolvimento, ou adaptacdo, de expressdes matematicas que descrevam a transferéncia
de oxigénio em reatores do tipo airlift com diferentes configuracdes.
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