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NOMENCLATURA

a e b — coeficientes da curva de calibragdo na andlise de endo-poligalacturonase
A —reducgdo percentual de viscosidade de solugdo de pectina

AR — acgucares redutores

ART — agucares redutores totais

C — concentracdo de oxigénio dissolvido na saturagcdo do meio

C’ - concentragio de oxigénio dissolvido num dado instante

Cag - concentracao de acido galacturdnico (mg/L)

dC/dt — variagdo da concentrag¢ao de oxigénio dissolvido com o tempo (mmol/L/h)
dil. — diluigdo em analises enzimaticas

DNS — acido 3,5 dinitrosalicilico

Endo-PG — endo-poligalacturonase (U/mL)

Endo-PGy,.x — maxima atividade de endo-poligalacturonase (U/mL)
Ex0-PG — exo-poligalacturonase (U/mL)

Ex0-PG,x — maxima atividade de exo-poligalacturonase (U/mL)
FES — fermentacdo em estado sélido

FSm — fermentagdo submersa

Kia — coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (h™)
MC — meio de conservagao

OD — oxigénio dissolvido

P - atividade enzimatica de endo-poligalacturonase (U/mL)

Pendo-pG —produtividade de endo-poligalacturonase

Pexo-pc —produtividade de exo-poligalacturonase

PHmin - valor de pH minimo



PHiinal - valor do pH em 96 h de processo
PM — massa molecular do 4acido galacturonico (194 mg/mmol)
Sy — concentracao inicial de substrato (glicose)
Scons - substrato consumido
STR — biorreator de agitagdo mecanica
t — tempo (h)
tpG.max - tempo em que foi atingida a méxima atividade de endo e exo-PG
txmax - tempo de maxima concentragdo celular
U - unidade
V — volume do meio de cultura (L)
v — volume de preparagdo enzimatica utilizada na analise de endo-PG (3,2 mL)
Ve — volume de preparacdo enzimatica diluida utilizada
V; — volume total na reacdo enzimatica (2,05 mL)
vvm — vazao volumétrica especifica de ar
WB —meio de producao de poligalacturonases formulado com farelo de trigo
WBE — meio de produc¢ao de poligalacturonases formulado com extrato de farelo de trigo
X — concentragao celular (g/L)
Xmax - concentracao celular maxima
Y wis — fator de rendimento em células
Y endo-pG — fator de rendimento em endo-poligalacturonase

Y exo-pG — fator de rendimento em exo-poligalacturonase



RESUMO

Nesse trabalho, foi estudada a produgdo de endo e exo-poligalacturonases (PG) por
Aspergillus oryzae IPT 301, em biorreatores com agitacdo mecanica (STR) e airlifi de
circulagdo interna e externa em escala de bancada.

Utilizando um planejamento experimental, foi definida uma formulagdo de meio
isento de solidos em suspensdo (WBE), com o qual foram obtidas atividades maximas de
endo e exo-PG comparaveis com as atingidas com um meio formulado com farelo de trigo
integral. Com o meio WBE, a produ¢do de PG foi comparada em STR e airlift de circulagao
interna. Nesses ensaios, foram alcancadas atividades superiores de endo-PG (91,3 unidades
por mililitro de meio, U/mL) e exo-PG (65,2 U/mL) com o STR, enquanto que com o
biorreator airlift as atividades maximas de endo-PG e exo-PG foram 86,2 U/mL e 60,6 U/mL,
respectivamente. Esses resultados demonstram a viabilidade do emprego da configuragdo
airlift na produgdo de poligalacturonases por 4. oryzae.

Em cultivos em STR, foi avaliada a influéncia da presenca, no meio WBE, de
diferentes concentragdes de pectina (0, 10 e 20 g/L) e glicose (0, 5, 10, 15, 20, 25 e 30 g/L)
sobre o processo. Adicionalmente, em meios contendo 20 g/L de pectina e 20, 30 e 50 g/L de
glicose, o pH foi controlado em um valor minimo de 2,7. Nos testes em que o pH foi
controlado nesse valor minimo, foi observado um forte incremento das atividades de endo e
exo-PG, destacando-se a concentracao de glicose de 30 g/L com a qual atividades enzimaticas
de 175,0 U/mL de endo-PG ¢ 103,0 U/mL de exo-PG foram obtidas.

Em STR, foram ainda testados meios de cultivo formulados com pectina em sua
forma normal (WBE) e pectina que sofreu hidrolise enzimatica parcial, com o fim de
promover a reducao da viscosidade do meio e, dessa forma, favorecer a transferéncia de

oxigénio para o cultivo. Numa das condi¢des testadas (WBES), o meio foi formulado com
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metade da pectina parcialmente hidrolisada e com a outra metade ndo tratada. Nessa condigao,
atividades de endo-PG de 149,0 U/mL e de exo-PG de 82,2 U/mL foram obtidas, enquanto
que com o uso do meio com a pectina integral atividades estatisticamente inferiores — 130,0 e
78,0 U/mL, respectivamente — foram determinadas.

A producao de PG foi avaliada na condi¢gdo WBES5 e na condigdo WBE6, com
pectina nao hidrolisada, em que os sais nutrientes foram adicionados parceladamente ao meio
durante o cultivo, em biorreatores STR e airlift de circulagdo interna e externa. Apos 96 h de
processo, atividade superior de endo-PG (145,0 U/mL) foi atingida no STR, na condi¢ao
WBES, seguindo-se a condigdo WBE6 (140,0 U/mL) no mesmo reator. Em biorreatores
airlift, titulos superiores de endo-PG (116,0 U/mL) e exo-PG (80,4 U/mL) foram atingidos no
sistema de circulagdo externa, na condigdo WBEG6, observando-se, para exo-PG, atividade
semelhante a obtida no STR.

O processo foi avaliado em meios com diferentes concentragoes de KH,PO,,
(NH4)2SO4, FeSO4, MnSO4, MgSO4 e ZnSO4. Em andlises individuais de cada um desses sais,
em ensaios em frascos agitados, evidenciou-se a influéncia das concentra¢des de sulfatos de
NH,", Fe*", Mn*", Mg®", Zn*" sobre a producio de poligalacturonases. Em STR, sob
condi¢des controladas, foi comparada a produ¢do enzimatica no meio padraio WBE e com
diferentes condigoes de adigao dos sais ao cultivo. Entre as condi¢des avaliadas em STR, as
mais altas atividades de endo-PG (175 U/mL) e de exo-PG (86,5 U/mL) foram atingidas
quando KH,PO4, (NH4),SO4, FeSO4, MnSOs, MgSO, e ZnSO, foram adicionados
parceladamente ao meio durante o processo, com ganho significativo em relagdo ao meio
WBE em que essas atividades alcangaram 130,0 e 78,6 U/mL, respectivamente.

Os resultados do presente trabalho demonstram o alto potencial dos biorreatores airlift,
como um sistema de relativa simplicidade de constru¢do e operacdo, para a producdo de

poligalacturonases em grande escala.



ABSTRACT

In this work, the production of endo and exo-polygalacturonase (PG) by Aspergillus
oryzae IPT 301 was studied in a stirred tank bioreactor (STR) and in airlift bioreactors with
internal and external circulation loop.

Using a factorial experimental design, a soluble culture medium (WBE) was defined
which allowed the production of exo and endo-PG comparable to that obtained in a medium
containing suspended wheat bran. With the WBE medium, the production of PG was
compared in STR and internal-circulation-airlift bioreactor. In these tests, superior enzymatic
activities for both endo-PG (91.3 units per mL of medium, U/mL) and exo-PG (65.2 U/mL)
were obtained in the STR, whereas in the airlift reactor the maximum activities were 86.2
U/mL and 60.6 U/mL, respectively. These results indicate the feasibility of airlift reactors for
producing polygalacturonases by 4. oryzae.

In STR cultivations, the influence of different concentrations of pectin (0, 10, and 20
g/L) and glucose (0, 5, 10, 15, 20, 25 e 30 g/L), in WBE medium, on the process was
assessed. Furthermore, in media containing 20 g/L pectin and 20, 30, and 50 g/L glucose, tests
where pH was controlled to a minimum value of 2.7 were carried out. In tests where pH was
controlled to this minimum value, strong improvement of both endo and exo-PG activities
was attained, especially in the run with 30 g/L glucose in which enzyme activities of 175.0
U/mL for endo-PG and 103.0 U/mL for exo-PG.

In STR, cultivation media formulated with regular pectin (WBE) and with partially
enzyme-hydrolysed pectin — to reduce the viscosity of medium and as such to improve the
oxygen transfer to the culture — were evaluated. In one condition (WBES), the medium was
formulated with half of the pectin partially hydrolysed and half of the pectin untreated. In this

condition, activities of endo-PG of 149.0 U/mL and exo-PG of 82.2 U/mL were achieved,
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whereas with the non-hydrolysed-pectin medium statistically inferior activities — 130.0 and
78.0 U/mL, respectively — were measured.

PG production was compared in STR and in both airlift bioreactors (internal and
external circulation loop), using the condition WBES5 and a further condition (WBE6), with
non-hydrolysed pectin medium, in which the nutrient salts were fed to the medium in lots
during the cultivation. After 96 h of process, a higher activity of endo-PG (145.0 U/mL) was
attained in STR followed by the condition WBE6 in the same reactor (140.0 U/mL). In airlift
bioreactors, superior titres of endo-PG (116.0 U/mL) and exo-PG (80.4 U/mL) were obtained
in the condition WBE6, with the external loop configuration, the activity of exo-PG being
similar to that measured in STR.

The process was evaluated in media with different concentrations of KH,;PO,,
(NH4)2SO4, FeSO4, MnSO4, MgSO4 € ZnSO4. In individual analysis of each salt, performed in
shake-flasks experiments, the influence of the concentrations of NH.,, Fez+, Mn2+, Mg2+, Zn*
sulphates on the production of polygalacturonases was evidenced. In STR, under controlled
conditions, the enzyme production in WBE medium was compared with different conditions
of salt feeding to the culture. Among the conditions tested in STR, the highest activities for
endo-PG (175.0 U/mL) and exo-PG (86.5 U/mL) were achieved when KH,;PO4, (NH4),SO4,
FeSO4, MnSO4, MgSO4 € ZnSO4 were fed to the medium in lots, with a significant
improvement in comparison to the use of WBE medium that resulted in activities of 130.0 and
78.6 U/mL, respectively.

The results of this work reveal the high potential of airlift bioreactors as a relatively

simple building operating system to be used in large-scale polygalacturonase production.



1. INTRODUCAO

A utilizagdo de enzimas em processos industriais tem aumentado consideravelmente
nos ultimos anos, especialmente nas industrias de alimentos, bebidas e correlatos. Entre essas
enzimas, destacam-se as enzimas pectinoliticas, ou pectinases, que atuam sobre substincias
pécticas, que fazem parte da composicao da parede celular dos vegetais, provocando a sua
despolimerizagao e desesterificagao.

As enzimas pectinoliticas t€ém ampla aplicacdo, especialmente no processamento de
frutas e vegetais, na produ¢do de vinhos e sucos de frutas e na extracao de d6leos vegetais,
tendo ainda utilizacdes nas industrias de papel e téxtil, entre outras.

As enzimas pectinoliticas podem ser obtidas tanto por processo fermentativo
submerso (FSm) como por processo fermentativo em estado s6lido (FES). Muitos trabalhos se
referem a maior producdo de enzimas pectinoliticas em FES e, por outro lado, a maior
facilidade de acompanhamento e controle em FSm com relacdo a parametros como pH,
temperatura e suprimento de oxigénio. Entretanto, no caso de maiores escalas de produgao, os
processos em estado solido apresentam serissimas limitagdes com respeito ao controle de
parametros operacionais criticos como o suprimento de oxigénio e o controle de temperatura,
especialmente em reatores de coluna e de tambor rotativo. Em processos submersos, por sua
vez, normalmente sdao utilizados reatores com agitacdo mecadnica que apresentam dois
problemas principais: 1) a elevada tensao de cisalhamento, que pode levar a destruicao parcial
do micélio; i1) a necessidade de aplicagdao de grande poténcia ao eixo do agitador para manter
o sistema homogéneo ¢ auxiliar na transferéncia de oxigénio para o cultivo.

A produgdo de pectinases ¢ feita com meios que contém uma fonte de indutor de
atividade enzimatica (pectina), sendo que, tanto para processo em estado solido como para
submerso, os melhores resultados relatados foram obtidos com formulagdes contendo residuos

da agroindustria, como o farelo de trigo. Em FSm, com a presenca dos elevados teores de
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solidos em suspensao, caracteristicos desse tipo de meio, a operagao ¢ dificultada em aspectos
como a transferéncia de oxigénio, a homogeneizacdo e a condu¢ao do sistema em regimes
descontinuo alimentado ou continuo.

Nesse contexto, o objetivo geral do presente trabalho foi comparar a produgdo de
endo e exo-poligalacturonases por Aspergillus oryzae, em processo submerso, utilizando
biorreatores airlift € com agitacdo mecanica. Para que o objetivo geral fosse alcangado, foram
desenvolvidas atividades que focaram os seguintes objetivos especificos:

. construir biorreatores airlift de circulagdo interna e de circulacdo externa em escala de
bancada;

. definir formulagdes de meio de cultivo isentos de solidos em suspensdo que permitam a
obtencdo de atividades enzimadticas elevadas, em condicdes reoldgicas favoraveis a condugao
do processo, especialmente com biorreatores airlift;

. aprofundar o conhecimento sobre a produg¢do de poligalacturonases por A. oryzae em
processo submerso, em biorreatores de agitacdo mecanica e airlift, principalmente com

respeito a parametros como o pH e a transferéncia de oxigénio para o meio.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Substancias pécticas e enzimas pectinoliticas

Substancias pécticas sdo  heteropolissacarideos estruturais que ocorrem
principalmente na lamela média e na parede celular de plantas superiores, em quantidades nao
excedentes a 1% (Rombouts & Pilnik, 1980), representadas por moléculas dacidas
(homogalacturonanas e ramnogalacturonanas) e neutras (arabinanas, galactanas,
arabinogalactanas) (Willats et al. 2001; Riberéau-Gayon et al. 2003; Nakagawa et al. 2004).
As ramnogalacturonanas sdo formadas por unidades de acido galacturdnico entremeadas de
unidades de ramnose, com cadeias laterais compostas de galactose e arabinose. Por sua vez, as
homogalacturonanas sdo formadas por unidades de dacido galacturénico, podendo ser
subdivididas em dois grupos: as pectinas, que se caracterizam por ter, pelo menos, 75% dos
seus grupos carboxila esterificados com radicais metoxila (Whitaker, 1984), e o 4cido
poligalacturdnico, ou péctico, em que as carboxilas das unidades de acido galacturonico ndo
se encontram esterificadas.

Em presenga de Ca™®, as cadeias pécticas com baixo grau de metilesterificagdo
associam-se, formando um gel rigido e insoluvel. Essa forma ¢ frequentemente encontrada em
paredes de células maduras que cessaram seu crescimento (Willats at al. 2001). O grau de
metilesterificacdo tem influéncia sobre as propriedades gelificantes das pectinas e também
limita ou impede a a¢do de pectinases sobre os polissacarideos (Sakai et al. 1993).

De acordo com a American Chemical Society (Kertesz, 1951), as substancias

pécticas, apresentam as subdivisdes apresentadas na sequéncia.

Protopectina
Essa denominacao se refere a substancias pécticas insoluveis em agua. A maior parte

das pectinas de frutas imaturas estd presente como protopectina; com o amadurecimento, ¢
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convertida em pectina soluvel. O tamanho do polimero e a presenca de cations divalentes
+ ~ . . e ~ .. .
como Ca'? estdo relacionados com a insolubilidade. Sob acdo enzimatica, forma-se pectina,

acidos pectinicos e por fim acido péctico.

Pectina
E o material polimérico soliivel em 4agua, no qual pelo menos 75% dos grupos

carboxilicos das unidades de 4acido galacturdnico estao metoxilados.

Acido péctico
Sao substancias pécticas compostas de 4cido poligalacturonico coloidal,

completamente isentas de grupos metoxila.

Acido pectinico
Sao acidos poligalacturdnicos coloidais que possuem um numero significativo de
grupos metil éster. Esses, em adequadas condi¢des, podem formar gel com agucares e acidos

e, caso o conteudo em metoxila seja reduzido, formar gel com alguns ions metalicos.

Os polissacarideos pécticos sdo soliveis em agua e outros solventes, tais como
dimetilsulfoxido, formamida e glicerol, a quente, e insoliveis na maioria dos principais
solventes organicos. A facilidade de dissolu¢do em dgua diminui com o aumento do
comprimento da cadeia. Solu¢des aquosas de pectina 1-2% (m/v) sdo altamente viscosas. Essa
viscosidade ¢ fun¢do, principalmente, do peso molecular, mas ¢ também influenciada pelo
grau de esterificagdo, for¢a ionica, pH, temperatura e concentragdo (Fogarty & Kelly, 1983).

As enzimas pectinoliticas sdo produzidas por fungos filamentosos, bactérias,

leveduras, nematoides, insetos e plantas (Pilnik & Rombouts, 1981). Essas enzimas



5

correspondem a um grupo de enzimas que atuam sobre substancias pécticas através de reacdes
de hidrolise e de trans-eliminacdo, provocando a despolimerizacao das moléculas, e através de
reacoes de desesterificacdo, hidrolisando a ligagdo éster entre os grupos carboxila e metil das
pectinas (Kashyap et al. 2001).

Existe uma grande diversidade de substancias pécticas presentes em diferentes
tecidos de plantas, e dependendo de seu mecanismo de agdo sobre essas substancias, as
enzimas pécticas sao divididas em despolimerizantes e desmetoxilante. As enzimas
despolimerizantes agem catalisando a quebra das ligacdes oc-1,4 da cadeia principal do
polissacarideo péctico, enquanto a desmetoxilante desesterifica a pectina a acido péctico por
remocao dos residuos metoxila (Pilnik & Rombouts, 1981; Kashyap et al. 2001).

De acordo com Kashyap et al. (2001), pectinases despolimerizantes sdo classificadas
segundo os critérios:

e modo pelo qual a liga¢ao ¢ rompida (hidrélise ou trans-eliminagao);
e posicao de ataque no substrato (endopectinase ou exopectinase);
e tipo de substrato hidrolisado (acido péctico ou pectina).
As enzimas incluidas no grupo das pectinases, segundo Kashyap et al. (2001), sao

apresentadas em seguida.

Poligalacturonases (PG)

e Endo-PG (E.C.3.2.1.15): hidrolisa aleatoriamente as ligagdes oc-1,4 entre unidades de
acido poligalacturonico.

e Exo-PG 1 (E.C.3.2.1.67): hidrolisa as ligacdes sucessivas do acido poligalacturénico, a
partir da extremidade nao-redutora, liberando &cidos galacturonicos.

e Exo0-PG 2 (E.C.3.2.1.82): hidrolisa as liga¢des alternadas do acido poligalacturdnico, a

partir do terminal ndo-redutor, liberando 4cidos digalacturdnicos.



Na Figura 1 ¢ ilustrado o modo de ag¢dao das enzimas endo e exo-poligalacturonase,

objetos de estudo desse trabalho.

Endo-poligalacturonase

goc
Hs &JCHG éocHG &)CHG QJOCHG

S

Exo-poligalacturonase

Figura 1. Modo de agdo da endo e da exo-poligalacturonase (www.ciencia-hoy.retina.ar/

hoy33/jugos01.htm).

Polimetilgalacturonases (PMG)
e Endo-PMG: hidrolisa a pectina aleatoriamente.

¢ Exo0-PMG: hidrolisa a pectina sucessivamente.

Polimetilgalacturonato liases (PMGL)

¢ Endo-PMGL ou endo-pectina liase (E.C.4.2.2.10): rompe as ligacdes glicosidicas entre
residuos de 4cidos galacturdnicos por um mecanismo de trans-eliminagao.

e Exo0-PMGL ou exo pectina liase: causa a quebra da pectina, sequencialmente, por trans-

eliminagdo.

Poligalacturonato liases (PGL)

e Endo-PGL ou endo-pectato liase (E.C.4.2.2.2): rompe as ligagdes glicosidicas internas
entre residuos de acido péctico por trans-eliminacao.

e Exo0-PGL ou exo-pectato liase (E.C.4.2.2.9): rompe as ligagdes glicosidicas entre residuos

de acido galacturdnico por trans-eliminagao, a partir de terminais ndo-redutores.



A classificacdo “enzima pectinolitica desmetoxilante” inclui apenas uma
representante, a pectinesterase (PE) (E.C.3.1.1.11), que catalisa a desesterificagdo dos grupos

metoxila da pectina, transformando-a em acido péctico e liberando metanol.

2.2 Aplicacoes das pectinases e microrganismos produtores

Na década de 1930, quando foi intensificada a produgao industrial de sucos de frutas,
o rendimento do processo era baixo e muitas dificuldades eram encontradas para filtrar os
sucos ¢ atingir uma clarificacao estavel. A partir de entdo, pesquisas utilizando pectinases,
celulases e hemicelulases de microrganismos, juntamente com o conhecimento dos
componentes vegetais das frutas, diminuiram essas dificuldades (Jayani et al. 2005).

As enzimas pectinoliticas sdo extensivamente usadas na industria para clarificacao de
vinhos e sucos de frutas, devido a sua acdo na degradacdo de substancias pécticas que sao
constituintes das frutas (Spagna et al. 1995; Alkorta et al. 1998; Hansen, 2003; Uenojo &
Pastore, 2007). O tratamento de frutas com enzimas pectinoliticas auxilia o processo de
extracdao e ainda diminui a viscosidade e a turbidez dos sucos. A extragdo ¢ facilitada pela
desintegragdo dos tecidos, aumentando assim o rendimento do suco e melhorando o
rendimento de substancias contidas no fruto (substancias que conferem aroma e cor),
promovendo a clarificagdo dos sucos, liquefazendo completamente o fruto e aumentando o
rendimento em polpa (Blanco et al. 1999; Bastos et al. 2002; Hoondal et al. 2002).

Muitos estudos tém sido realizados sobre aplicacdes de enzimas pectinoliticas, ndo
somente em processamento de alimentos, mas também para outras aplicagdes industriais

(Tabela 1).



Tabela 1. Principais aplica¢des das enzimas pectinoliticas.

Aplicacoes Referéncias

Clarificacdo de sucos ¢ vinhos Reid & Ricard, (2000); Hoondal et al. (2002); Gummadi &
Panda (2003); Busto et al. (2006)

Tratamento ¢ a degomagem de fibras Nair & Panda, (1997); Kashyap et al. (2001); Kapoor et al.

(2001); Sharma & Satyanarayana (2006); Silva et al.

(2000)

vegetais, processo de cura de café,

cacau e tabaco.

Extracdo de oOleos essenciais ¢ Coclho et al. (1995); Hoondal et al. (2002); Gummadi &

pigmentos de materiais vegetais Panda, (2003); Hadj-Taieb et al. (2006)

Industria téxtil ¢ de papel Reid & Ricard, (2000); Olsson et al. (2003); Kaur et al.
(2004); Jayani et al. (2005); Sharma & Satyanarayana
(2006)

As substancias pécticas podem ser degradadas por enzimas pectinoliticas, produzidas
em diferentes combinagdes pelas plantas e por microrganismos como fungos, leveduras e
bactérias. Diversos microrganismos como Bacillus, Erwinia, Kluyveromyces, Aspergillus,
Rhizopus, Trichoderma, Pseudomonas, Penicillium e Fusarium sao conhecidos como bons
produtores de pectinases (De Gregorio et al. 2002; Kashyap et al. 2001). Na produg¢ao em
larga escala, entretanto, ¢ utilizado o fungo Aspergillus niger, visto que essa espécie recebe a
classificacdo GRAS ("generally recognized as safe") do FDA, 6rgao do governo dos EUA
responsavel pelo controle de alimentos e medicamentos, cujas normas sao internacionalmente
aceitas. Nesse caso, ¢ importante lembrar que as principais aplicacdes das pectinases dao-se
na industria de alimentos (Schuster et al. 2002). O uso de outros fungos, como Aspergillus
oryzae (Maiorano, 1990; Kapritchkoff, 1996), Penicillium italicum e Penicillium expansum
(Alkorta et al.1998; Fernandes-Salomao ef al. 1996), também ¢ relatado.

Condicdes de processo, como as concentragdes de oxigénio dissolvido, substrato,
nitrogénio, fosfato e micronutrientes, além do pH e do teor de indculo, afetam de forma
distinta a morfologia de diferentes linhagens dos fungos. Consequentemente, essas condi¢des

devem ser avaliadas a fim de que favoregam o desenvolvimento e a produgdo pelo
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microrganismo. Acufia-Arguelles et al. (1995) relataram distintas respostas fisioldgicas com a
mesma linhagem de A. niger, de acordo com a técnica de fermentagao utilizada, mostrando
vantagens na producao de pectinases em estado sélido sobre o processo submerso. Por outro
lado, a necessidade de selecdao de linhagens adaptadas a cada tipo de producdo foi enfatizada

por Minjarres-Carranco et al. (1997).

2.3 Processos submerso e em estado sélido
Para a producdo de enzimas microbianas sdo utilizados basicamente, dois tipos de
processos, classificados conforme a quantidade de agua no meio:

e processo submerso, caracterizado pela presenga de agua livre;

e processo em estado s6lido, também denominado processo semi-solido, que se caracteriza
pela auséncia de dgua livre e um maximo de 80% de umidade no meio (Cannel & Moo-
Young,1980).

Esses dois tipos de processo apresentam, devido a suas caracteristicas, vantagens e
desvantagens, como ¢ exemplificado a seguir a partir do trabalho de Cannel & Moo-Young

(1980):

devido a auséncia de agua livre, os sistemas em estado sélido operam com menores

volumes e ndo exigem a remocdo de grandes volumes de dgua para a concentragdo do

produto;

e Dbaixo grau de umidade nos sistemas so6lidos, torna o ambiente inapropriado para muitos
microrganismos potencialmente contaminantes;

® nos sistemas submersos, a remocao de calor decorrente do processo ¢ facilitada;

e 0 controle de pardmetros de processo, como pH, suprimento de oxigénio e temperatura ¢

muito mais simples em sistemas submersos;
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e 0 conhecimento de engenharia de processo dos sistemas submersos ¢ incomparavelmente

maior que o dos sistemas em estado solido.

A relagdo apresentada acima ¢ uma generalizacdo. Na verdade, cada processo
especifico tem de ser avaliado independentemente de forma a permitir uma escolha correta da
forma de condugao.

O cultivo em estado solido apresenta algumas limitagdes que devem ser levadas em
consideragdo em operagdes em grande escala, destacando-se o fato de o metabolismo do
microrganismo gerar calor que ¢ removido com grande dificuldade, ao contrario dos cultivos
submersos em que a grande quantidade de dgua presente no meio facilita o controle da
temperatura (Lonsane et al. 1991). Segundo os mesmos autores, outro fator a ser considerado
¢ a heterogeneidade da mistura no cultivo em estado sélido que dificulta o controle dos
parametros de processo mais importantes como o crescimento microbiano.

Muitos dos estudos sobre a producdo de pectinases tém sido feitos em processo
submerso. Entretanto, parece haver um consenso entre muitos pesquisadores que quantidades
significativas de pectinases podem ser obtidas em processo em estado solido, com a vantagem
que o espectro de tipos diferentes de enzimas produzidas ¢ maior nesse tipo de processo. Na
producdo de pectinases em processo submerso em batelada por fungos filamentosos, fatores
como a temperatura, o pH, o suprimento de oxigénio, o cisalhamento provocado pela agitagdo
e a formulacdo do meio de cultivo, entre outros, exercem uma grande influéncia sobre os
resultados do processo. Para a maioria desses pardmetros — como, por exemplo, o pH e o
cisalhamento (Kapritchkoff, 1996), temperatura (Bailey, 1990) e suprimento de oxigénio -
existem estudos descritos na literatura. Esses trabalhos, entretanto, sdo especificos para

determinadas linhagens microbianas, em geral pertencentes ao género Aspergillus. A seguir
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serdo citados diversos fatores que afetam a produg¢do de poligalacturonases em cultivo

submerso.

2.4 Principais fatores que influenciam na producido de pectinases em cultivo
submerso

Os principais fatores que afetam a producao de poligalacturonases sdo: temperatura,
pH, fonte de nitrogénio e fosfatos, concentragdo de nutrientes, concentragao de oxigénio
dissolvido, fonte de carbono e indutor. Em cultivos submersos, esses fatores apresentam
controle relativamente simples, devido a relativa simplicidade de homogeneizagao do meio de

cultivo.

2.4.1 Meio de cultivo

A produgdo de enzimas microbianas requer uma consideragdo especial quanto a
elaboragdo dos meios de cultivo, visto que esses podem conter substancias que influenciam os
fenomenos de indugdo, repressao catabdlica e inibicdo de produgdo e, em caso de enzimas
extracelulares, os mecanismos de liberagao de proteinas (Galiotou-Panayotou, 1997).

Thomas et al. (1996) relatam que a produgdo de enzimas comporta-se de maneira
diferente dependendo do tipo de nutriente limitante. Além da fonte de carbono adequada,
outros nutrientes podem ser igualmente importantes na composi¢ao do meio.

Na grande maioria dos estudos sobre a sintese de pectinases por fungos, os meios de
cultivo empregados apresentam concentragcdes balanceadas de pectina com agucares como
glicose e lactose. Apesar de alguns autores se referirem a pectina como fonte de carbono, nem
sempre sdo apresentadas constatacdes cientificas de que a mesma esteja sendo de fato
consumida. Em contraste, o metabolismo da sintese de pectinases por bactéria apresenta vasto

estudo cientifico (Pilnik & Rombouts, 1981). Por outro lado, em estudos de cultivo em estado
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solido em meios com diferentes concentragdes de pectina citrica, Fontana et al. (2005)
verificaram incremento do crescimento de A. niger com o aumento do teor de pectina, até
certo nivel, e sugeriram que o fungo utilizou produtos de hidrodlise do polissacarideo como
fonte de carbono.

Segundo Rombouts & Pilnik (1980), meios de cultivo com adequado balanceamento
de agucares simples e pectina levam a melhores resultados na produgao de enzimas pécticas
em processo submerso. Segundo os mesmos autores, a presenca de pectina tem efeito indutor
e favorece a excrecao da enzima. No entanto, por razdes econdmicas, a pectina ¢ normalmente
substituida por residuo agro-industriais com alto teor de pectina. De acordo com Aguilar &
Huitron (1987), a adi¢do de carboidratos como 4acido galacturénico e glicose ao meio de
producao de pectinases por Aspergillus sp. estimula a producao dessas enzimas.

Maldonado & Strasser (1998), avaliaram o efeito da adicdo de pectina (15 g/L) e
glicose (5, 10 e 20 g/L) em cultivo submerso ¢ em estado s6lido. Observaram que a atividade
de pectinesterase e poligalacturonase aumentou tanto em cultivo submerso como em estado
solido, mas o efeito da pectina e da glicose foi diferente, sendo que as atividades maximas
foram maiores em cultivo em estado solido. Em cultivo em estado so6lido, atividades maximas
foram obtidas utilizando 15 g/L de pectina e 10-20 g/L de glicose, em cultivo submerso maior
atividade foi obtida utilizando somente 15 g/L de pectina. A produgdo da enzima ¢ diferente
nos cultivos submerso e em estado sdlido, o efeito da glicose também ¢ diferente, dessa
maneira observa-se a necessidade de maiores estudos na formula¢ao de meios de cultivo.

Entretanto, Aguilar & Huitrén (1990) demonstraram a produ¢do de exo-pectinases
constitutivas por Aspergillus sp CH-Y-1043 em diferentes fontes de carbono. Os mesmos
autores, em trabalho anterior (Aguilar & Huitrén, 1987), estudando a influéncia exercida pelo
acido galacturdnico e glicose, demonstraram que a sintese de enzimas pécticas depende de um

balango entre inducdo e repressdo, relagdo essa que ¢ fungdo da concentragdo do 4cido
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galacturdnico resultante da degradacao da pectina no meio de cultivo. Leone & Heuvel (1987)
sugeriram que alguns microrganismos podem produzir baixos niveis de pectinases
constitutivas, que degradam o polimero péctico, gerando moléculas menores, as quais servem
como indutoras de outras pectinases e como fonte de energia para o crescimento celular.

Minussi et al. (1998) avaliaram diferentes indutores, além da pectina, na produgao de
pectina liase e poligalacturonases por Penicillium griseoroseum. O microrganismo foi
cultivado em meio mineral suplementado com extrato de levedura, sacarose ou caldo de cana.
A adi¢do de caldo de cana promoveu maior formag¢ao de pectina liase e biomassa, quando
comparado com a adi¢dao de pectina. Na presencga de caldo de cana e extrato de levedura no
meio, a producao de poligacturonase foi semelhante a obtida na presenca de sacarose e extrato
de levedura ou pectina. Os autores observaram que, mesmo em baixas concentragdes, o caldo
de cana foi capaz de induzir a producao da pectina liase e poligalacturonases.

Said et al. (1991) utilizaram Penicillium frequentans para avaliar diferentes fontes de
carbono como indutores da producao de pectinases em cultivo submerso. Maiores titulos
enzimaticos de endo e exo—PG e pectinesterase foram obtidos em meios formulados com
pectina, acido poligalacturénico e cascas de citrico. Utilizaram, também, arabinose, xilose,
celobiose, celulose, frutose, galactose, glicose, maltose, manitol, manose e sacarose, tendo
observado crescimento, mas nao inducao da atividade enzimatica.

Solis-Pereira et al. (1993) avaliaram a formagdo de poligalacturonases em cultivo
submerso na presenca de glicose, sacarose e acido galacturénico. Conforme os mesmos
autores, a adi¢ao de glicose e sacarose no meio de cultivo diminui a atividade de endo e exo-
poligalacturonases e que o acido galacturdnico induz mais a sintese de exo-poligalacturonase.

Moreira et al. (2005) avaliaram a produ¢do de xilanase, pectinase e protease por
Mpyrothecium verrucaria, utilizando diferentes fontes de carbono. De acordo com os mesmos

autores a associacdo da pectina com outras fontes de carbono (amido, xilana e caseina)
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resultaram em incremento da atividade de pectinases, quando comparado com meios
formulados somente com pectina. Utilizando farelo de trigo, a atividade enzimaética para as
trés enzimas foi elevada, justificado pela composicdo do substrato, rico em carboidratos
soluveis e insoluveis e proteinas.

Braga et al. (1999) observaram que apos o esgotamento da fonte de carbono
exdgena, nesse caso, a glicose, ha o inicio da lise celular em varias espécies de fungos
filamentosos. Segundo Reyes & Lahoz (1977), durante o crescimento ha um balango entre a
sintese e a lise de polimeros que formam a parede celular. A presenga da glicose no meio
reprime a sintese de enzimas hidroliticas, a qual ¢ induzida pela presenca de oligdmeros e
monomeros soluveis, presentes no meio. Essas substancias sdo derivadas da degradacao da
parede celular.

Piccoli-Valle et al. (2001) avaliaram a produgdo de pectina liase por P. griseoroseum
em meio mineral suplementado com extrato de levedura e sacarose. Maior atividade de
pectina liase foi obtida em meio mineral com extrato de levedura, seguido pelo meio mineral,
enquanto o meio com extrato de levedura apresentou atividade elevada no inicio do processo
e, apos, acentuado decréscimo. Utilizando meio ndo suplementado as atividades foram
inferiores.

Galiotou-Panayotou er al. (1997) avaliaram diferentes condigdes de cultivo de
Aspergillus sp. ATHUM-3482 e verificaram que, na producdo de endo e exo-
poligalacturonases, maiores titulos enzimaticos de endo e exo-PG foram obtidos utilizando
0,25% (m/v) de extrato de levedura. Geodze et al. (1995) reportaram que a suplementacdo do
meio com 0,06% (m/v) de extrato de levedura, em cultivo de Penicillium expansum, provocou
queda na atividade de exo-PG, atingindo atividade maxima entre 36-48h. Em meios ndo

suplementados, a atividade méxima foi obtida entre 24-48h.
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Em alguns trabalhos de producdo de pectinases em FES e FSm, com A. niger,
utilizou-se sulfato de amodnio como fonte de nitrogénio no meio (Solis-Pereira et al. 1993;
Maldonado & Strasser, 1998; Gouda et al. 1998). Entretanto, Galiotou-Panayotou et al.
(1997), também utilizando uma linhagem de A. niger, observaram maiores atividades com
fosfato de amonio e atividades inferiores com sulfato de amonio e nitratos de potassio ou de
amonio.

O emprego de farelo de trigo em cultivos submersos para a produgdao de
poligalacturonases tem apresentado resultados satisfatorios, destacando-se os trabalhos de
Maiorano (1990), Kapritchkoft (1996) e Malvessi & Silveira (2004) em cultivos de 4. oryzae.
De acordo com Malvessi (2000), meios liquidos formulados sem farelo de trigo apresentam
atividades de poligalacturonases inferiores, quando comparado aos meios formulados com

farelo de trigo.

2.4.2 Temperatura e pH

Em sua maioria, em trabalhos em cultivo submerso para a producdo de enzimas
pectinoliticas, foram utilizadas temperaturas na faixa de 25 a 30°C: Maiorano (1990), com 4.
niger ¢ A. oryzae, 30°C; Galiotou-Panayotou et al. (1997), com Aspergillus sp., 25°C;
Malvessi & Silveira (2004), com A. oryzae, 28°C; Olsvik & Kristiansen (1992), com 4. niger,
28°C.

Bailey (1990) em estudo sobre a producdo de poligalacturonases por 4. niger em
cultivo submerso, observou que a temperatura 6tima para a produgdo dessas enzimas depende
da composic¢do do meio de cultivo.

Segundo Fawole & Odunfa (2003) diferentes temperaturas apresentam diferentes
efeitos sobre a produgdo de pectinases por A. niger. Esses autores avaliaram a producio de

enzimas pectinoliticas em cultivo submerso de A. niger, em temperaturas entre 20 e 45°C,
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tendo observado maior atividade enzimatica ¢ formacao de biomassa a 40°C ¢, a 45°C, um
acentuado decréscimo.

Ueda et al. (1982) avaliaram a influéncia do pH na producdao e composi¢ao do
complexo pectinolitico sintetizado por 4.oryzae A-3. Foram feitos ensaios sem controle de pH
e, controlando o pH em 4,0 e 6,0, e mantendo o pH em 4,0, por 24 h, seguindo-se de aumento
para 8,5. Segundo os autores, cultivos fungicos com pH controlado ou nao resultam na
formacao de diferentes complexos pectinoliticos e as variagdes das atividades em funcao do
pH do meio de cultivo pode estar relacionada ao perfil da curva de estabilidade com o pH, que
cada enzima apresenta.

Kapritchkoff (1996) estudando a producao de pectinases em regime descontinuo com
linhagem de 4. oryzae, em FES e FSm, verificou atividades mais altas nos ensaios com pH
3,5 na fase exponencial, seguido de queda para pH 2,0 em 24 h e mantendo-se esse valor
constante até o final do cultivo, e também com pH inicial de 4,0, sem controle, € com
aumento para valores proximos a 3,0, em 20 e 40 h de cultivo.

Malvessi & Silveira (2004) testaram a influéncia do pH do meio sobre a producao de
poligalacturonases por A. oryzae em processo submerso, verificando que o crescimento
celular, foi favorecido em valores de pH em torno de 4,0 ¢ que a formagdao de
poligalacturonases foi maior em valores de pH em torno de 3,0. Observou-se acentuado
decréscimo de atividades com o aumento do pH a niveis proximos da neutralidade. Em
ensaios com pH 3,0 constante e com pH 4,0 inicial e controlado apds decrescer naturalmente a
2,7, as atividades de ambas poligalacturonases ndo mostraram a tendéncia caracteristica de
queda ao final do processo.

Jin et al. (1999) avaliaram as linhagens DAR 1679, 3699 e 3863 de A. oryzae e

observaram que as diferentes linhagens apresentaram morfologia distinta dependendo do pH:
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micélio disperso, micélio plumoso, pedacos de micélio e pellets compactos. Esse

comportamento ¢ particularmente importante em cultivos em biorreator air/ift.

2.5 Biorreatores e regimes de operacao utilizados em processos submersos

Industrialmente, sao utilizadas diferentes configura¢des de biorreatores em cultivos
submersos, sendo a aplicabilidade de cada tipo de reator dependente do microrganismo e do
que se pretende produzir. Na Figura 2, estdo representadas algumas configuragdes basicas de
biorreatores utilizados em cultivos submersos. Tradicionalmente, o tipo mais utilizado € o
biorreator com agitacdo mecanica (STR). Embora muito utilizados, os biorreatores STR nao
sao perfeitamente adequados para cultivo de microrganismos filamentosos sobretudo, porque
o grau de agitacdo requerido para atingir a transferéncia de massa adequada, em muitos casos,
causa danos aos microrganismos devido as zonas de alto cisalhamento das pas do agitador,
além de caracterizar-se pelo alto consumo de energia (Royse, 1987; Chisti & Jauregui-Haza,
2002).

Entre os biorreatores utilizados em cultivos submersos, destaca-se o biorreator airlift
(Figura 2d e 2e) em que a circulagdo do liquido ¢ forcada pelo proprio ar que provoca uma
redu¢do da densidade da porgao rica em bolhas, no tubo central ou lateral, que tendem, dessa
forma, a subir. Existem duas classes basicas de biorreatores airlift (Chisti, 1989; Siegel &
Robinson, 1992):
e airlift com circulagdo interna — apresenta uma coluna dividida em duas regides. Essas

regides s3o denominadas de subida (viser) e de descida (downcomer).
e qirlift com circulagdo externa — as regides de subida e de descida do liquido ocupam dois
tubos conectados por segdes horizontais proximas ao topo e¢ a base da coluna do

biorreator.
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a)
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Figura 2. Diferentes configuragdes de biorreatores utilizados em cultivos submersos. a)

biorreator com agitagdo mecanica; b) biorreator de coluna de bolhas; c) biorreator de leito
fluidizado; d) biorreator de circulacdo externa de ar (airlift); e) biorreator de circulagdo

interna de ar (airlift) (Moo-Young & Chisti, 1994).

De acordo com Schmidell & Facciotti (2001), encontram-se indicados na literatura

varias formas de classificar os biorreatores:

e quanto ao tipo de biocatalisador (c€lulas ou enzimas);

e quanto a configuracdo do biocatalisador (células/enzimas livres ou imobilizadas);
e quanto a forma de se agitar o liquido no reator.

Muitas aplicagdes dos biorreatores em escala de bancada e em escala piloto tem sido
estudadas para uma variedade de microrganismos e culturas celulares. Fungos filamentosos
sdo utilizados para a producdo de metabdlitos e, em cultivos submersos, apresentam diferentes
morfologias, pellets ou filamentos livres, dependendo do microrganismo e das condi¢des de
cultivo. Cultivos com a formagdo de pellets sdo particularmente exigentes em termos de
transferéncia de oxigénio. A transferéncia de oxigénio ¢ uma funcdo complexa, relacionada
com parametros operacionais, incluindo agitagdo, vazao volumétrica de ar e dimensdes

geométricas do biorreator (Ju et al. 1991).
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Em comparagdo, o reator airlift apresenta vantagens sobre os reatores com agitagao
mecanica como simplicidade na construcdo, nivel de cisalhamento mais toleravel por
organismos sensiveis, excelente capacidade de transferéncia de calor, razodvel taxa de
transferéncia de massa, boa capacidade de mistura do meio de cultivo com baixo consumo de
energia, sendo que a fase gasosa apresenta duas fungdes: aeragao e agitacao (Vial et al. 2002).

Os biorreatores airlift podem ser empregados em cultivos com caldos mais viscosos,
ao contrario dos biorreatores tipo torre ou coluna de bolhas. No entanto, a transferéncia de
massa entre os elementos de fluido € menor que a observada nos biorreatores convencionais e,
dependendo da escala, o periodo transiente de circulacao desde a base até o topo € novamente
do topo até a base pode ser importante. Nos ultimos anos, os biorreatores airlift vem sendo
cada vez mais empregados em bioprocessos que antes utilizavam os biorreatores
convencionais. Apesar das vantagens apresentadas, a aplicagdo dos biorreatores airlift em
escala de producdo industrial ainda ¢ limitada. Os biorreatores do tipo airlif sio menos
flexiveis para as mudangas de processo que os STR, uma vez que os parametros geométricos
sdao determinados para um determinado processo durante o projeto; a velocidade do fluxo de
gas ¢, em principio, o Unico parametro que pode ser ajustado durante a operacao. Portanto, os
biorreatores airlift sio menos adaptaveis a outros processos com necessidade muito diferente
de mistura e agitagdo, distribui¢do de gas e caracteristicas de transferéncia de massa, em
relacdo aos STR, que apresentam controles independentes de aeragdo e agitacdo (Chisti,
1989).

Alguns trabalhos comparam o desempenho dos diferentes biorreatores utilizados em
cultivos submersos, constatando-se que cada microrganismo e cada processo apresenta-se
mais ou menos adaptado aos diferentes biorreatores. Dentre esses trabalhos, destacam-se o
cultivo de Grifola frondosa (Lee et al. 2004), Metarbizium anisopliae (Tamerler-Yildir et al.

1997), A. niger (Bizukojc & Ledakowics, 2004), Aspergillus terreus (Yahiro et al. 1997).
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Aguilar & Huitron (1986) estudaram a producdo de pectinases em regime
descontinuo alimentado em processo submerso. Segundo os autores, em regime descontinuo,
a producdo de pectinases por Aspergillus sp. sofre repressdo catabdlica pelos produtos de
degradacao da pectina. Desse modo, a conducdo do processo em regime descontinuo
alimentado ¢ interessante porque possibilitaria eliminar, ou diminuir, a repressao catabolica.
Entretanto, dada a diversidade de produtos formados pela acdo do complexo pectinolitico
sobre o substrato, nao foi possivel identificar quais as substancias diretamente envolvidas no
processo de repressdao, ou, ainda, se um produto do metabolismo desses compostos foi o
responsavel por tal repressao.
A forma de operacao e conducdo do biorreator ¢ de fundamental importancia no
desempenho de um determinado processo. A seguir, sdo resumidas algumas caracteristicas

dos dois tipos de biorreator utilizados nesse trabalho: agitagdo mecanica e airlift.

2.5.1 Biorreatores com agitacao mecanica

Os reatores com agitacdo mecanica se caracterizam pela presenga de agitadores e
chicanas que sdo indispensaveis para promover a transferéncia de calor e de massa e a
manutencdo da homogeneidade do sistema. A agitagdo mecanica permite eficiéncia na
mistura de substancias, ruptura de bolhas de ar e dispersdo de agregados celulares (Schmidell
& Facciotti, 2001). No entanto, como demonstrado por Bailey & Pessa (1990), em cultivos de
fungos filamentosos, a exposicdo a altas frequéncias de agitagdo pode provocar ruptura do
micélio, devido ao alto cisalhamento, gerando a reducgdo tanto da biomassa como da producao
enzimatica.

A transferéncia de oxigé€nio em biorreator com agitacdo mecanica ¢ fungdo do
coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, dependente, principalmente, da area

interfacial especifica das bolhas de gas. A transferéncia do oxigénio depende da for¢a motriz
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do gas, dos solidos e da taxa de recirculacao do liquido (Merchuk & Siegel, 1995). Conforme
Lee (1992), o biorreator de mistura pode ser empregado para cultivos aerdbios e anaerdbios
de grande escala, com microrganismos, cé¢lulas animais e vegetais. A intensidade da mistura
pode ser modificada pela escolha de adequados tipos de turbinas e por variadas velocidades
de agitacao. Podem ser, também, usados para meios com viscosidade elevada. Na Figura 3, ¢
apresentado um esquema basico de um biorreator com agitagdo mecanica, incluindo todas as

principais partes.
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Figura 3. Esquema de um fermentador com agitagdo mecanica: (1) motor; (2) redutor; (3)
vedacdo do eixo; (4) eixo; (5) dispersor de ar; (6) tanque de fermentagdo; (7) chicana; (8)
camisa; (9) turbina; (10) serpentina; (11) mancal; (12) boca de visita; (13) tampos abaulados

(Eboli, 1975).

Friedrich et al. (1994), em cultivo de A. niger para a producdo de enzimas
pectinoliticas e 4cido citrico, observaram que na fase do cultivo em que ocorre pronunciado
crescimento celular e, consequentemente, ocorre aumento do consumo de oxigénio
dissolvido, a aeracdo deve ser mantida em nivel que garanta uma percentagem minima de

oxigénio em soluc¢do para manter a viabilidade do microrganismo.
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Olsvik & Kristiansen (1992) avaliaram a reologia de um cultivo de 4. niger em
biorreator com agitacdo mecanica, com aeragao especifica de 1 vvm e agitacao de 300, 360 e
420 rpm. Utilizando 360 e 420 rpm, a consisténcia e a concentracdo das células foram

afetadas e acentuadamente diminuidas em comparagao com o processo conduzido a 300 rpm.

2.5.2 Biorreator airlift

O biorreator do tipo airlift ¢ reconhecido como apropriado para uma série de
processos em que o organismo ou o produto apresentam sensibilidade ao cisalhamento. A
aplicacdo do airlift nao estd condicionada apenas a esses casos, sendo que muitos
bioprocessos tem sido estudados com obtengao de resultados satisfatorios. A configuracao
desses reatores baseia-se nos de coluna de bolhas, sendo que a principal diferenca entre eles a
alteracdo do fluxo aleatorio do fluido para padrdes ciclicos claros e definidos (Merchuk &
Asenjo, 1995; Vial et al.2002). Na Figura 4, estdo representados os biorreatores airlift de

circulacao externa e airlift de circulagdo interna.
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Fig. 2. Cross-section of internal-loop air-lift reactor.

Figura 4. Diferentes configuragdes de biorreatores airlift. a) airlift com circulacdo externa

(Rossi, 2005a); b) airlift com circulagao interna (Jovetic et al. 2003).
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Segundo Merchuk & Asenjo (1995) em biorreator airlift combina-se uma mistura
eficiente das fases através do controle das condi¢des do fluxo e o baixo cisalhamento, que nos
reatores de mistura decorre de agitacdo mecanica, obtendo-se velocidades de reacao elevadas.
A diferenga de densidades entre as duas fases liquidas ¢ pequena, o que dificulta a concepgao
da zona de decantacdao no topo do reator. Esse problema ¢ agravado na presenca de agentes
emulsificantes presentes na solugao inicial ou segregados pelas células.

A diferenca de holdup de gés entre a zona aerada (riser) e a zona ndo aerada
(downcomer) resulta em diferenca de densidade do liquido entre essas regides, causando a
circulacao do fluido no biorreator. O holdup refere-se a fracao de gas na dispersdo gas-liquido
que, em combinagdo com o tamanho das bolhas, determina o tempo de residéncia do gés no
liquido, influenciando a area de interface disponivel para a transferéncia de oxigénio. O
volume total projetado em um biorreator airlift deve considerar o holdup méximo que se
pretende alcancar (Chisti, 1989).

Em um biorreator airlift, a aeragdo e a agitacdo requerida durante o cultivo sdo
fornecidos com baixo consumo de energia, sendo atingido bom crescimento em processos
industriais. A simplicidade da configuragdo e construgdo, o fluxo padrdo, a baixa poténcia, a
boa mistura e a prolongada operacao asséptica sao vantagens na aplicacao do biorreator airlift
(Chisti, 1989).

De acordo com Lin et al. (2004) um biorreator airlift possibilita grandes vazdes de
ar, além do tempo de contato das bolhas persistir durante todo o deslocamento das bolhas pelo
riser, aumentando a transferéncia de oxigénio gas-liquido.

Em um birreator airlift de circulacdo interna, o tubo concéntrico deve obedecer
alguns parametros geométricos, pois essa propor¢ao afeta a circulagdo do gas e do liquido, o
tempo de mistura e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kpa). Sao

desenvolvidos extensivamente estudos sobre a configuragdo de pardmetros geométricos em



24

escala do tubo concéntrico do biorreator airlift (Gavrilescu & Tudose, 1998). Segundo
Merchuk et al. (1996), a transferéncia de massa e, em particular, a transferéncia de oxigénio
para o meio de cultivo e o microrganismo sdo importantes variaveis na constru¢ao do
biorreator. Segundo Gouveia et al. (2003) em trabalho sobre o efeito da geometria, condigdes
operacionais, circulagao de liquido e transferéncia de massa em biorreator airlift, o coeficiente
de transferéncia volumétrica de massa ¢ afetado por pequenas mudangas na geometria do
sistema, particularmente pelo espago superior do biorreator. Os autores observaram também,
que ¢ dificil a comparacao dos resultados apresentados na literatura, devido as diferencas na
geometria dos biorreatores air/ift utilizados nos diferentes estudos.

Nos ultimos anos, a configuragdo de biorreatores airlift tem sido bem estudada,
principalmente em termos de capacidade de transferéncia de oxigénio, incluindo o uso desse
sistema em cultivos em regime descontinuo alimentado (Gallindez-Mayer et al. 2001) e em

cultivos com microrganismos que formam pellets (Freitas & Teixeira, 2001).

2.5.3 Aplicacoes do biorreator airlift de circulacio interna e externa

Apesar de haver grande volume de dados disponivel sobre biorreatores airlift, muitos
estudos nao tém obtido sucesso na aplicacdo, devido, frequentemente, a especificidade dos
sistemas de cada projeto. Chisti (1989) observa que os estudos sdo conduzidos tipicamente
utilizando fluidos simples como a 4gua, e raramente em meios de cultivos, onde ocorrem
alteragdes nas propriedades do fluido, com implicagdes no desempenho do biorreator.
Normalmente sdo realizados estudos em relagdo a transferéncia de oxigénio (Chisti &
Jauregui-Haza, 2002; Fu et al. 2003; Gouveia et al. 2003; Fadavi & Chisti, 2005), velocidade
de circulagdo do liquido (Blazej et al. 2004; Mohanty et al. 2006), distribui¢ao do ar (Lin et
al. 2004; Vial et al.2002), caracterizacdo hidrodinamica (Carvalho et al. 2000, Blazej et al.

2004, Talvy et al. 2005; Mohanty et al. 2006, Rossi et al. 2005a).
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Biorreatores airlift podem ser utilizados em qualquer processo de contato gas-
liquido. A aplicacdo pratica depende da capacidade de se alcangar a velocidade de
transferéncia de oxigénio, calor ¢ massa, com um investimento e custos operacionais
economicamente viaveis. Os biorreatores do tipo airlift sao utilizados na producao de cerveja,
vinagre, acido citrico, biomassa de levedura e cultivo de bactérias e fungos, sendo conduzidos
com diferentes capacidades de trabalho. Na Talela 2, sdo apresentados alguns exemplos de

processos e aplicagdes dos biorreatores airlift de circulagdo interna e externa.

Tabela 2. Utilizagdo dos biorreatores airlift de circulagdao interna e externa em diferentes

processos e aplicagoes.

Biorreator airlift Microrganismo Objetivo Referéncia

circulacdo externa
circulacdo externa
circulacdo externa
circulacdo externa
circulacdo interna

circulacdo interna

circulacdo externa

circulacdo externa

circulacdo externa

circulacdo externa

circulacdo externa

circulacdo interna

circulacdo interna

circulacdo externa

Neurospora crassa
Rhizopus oligosporus
Aspergillus niger
Bacillus subtilis
Rhizopogon nigrescens
Streptomyces
clavuligerus
Phanerochaet
chrysosporium

Aspergillus oryzae

Aspergillus niger

Aspergillus niger

Gongronella butleri

Synechococcus  sp.
Anacystis nidulans
Rhodiola sachalinensis

Acetobacter xylinum

produzir fosfatase acida
produzir biomassa
produzir acido citrico
produzir oc-amilase
produzir biomassa
produzir de acido
clavulanico

produzir enzimas

produzir biomassa e oc-
amilase
produzir xilanase e
celulase

produzir biomassa

produzir quitosana

produzir biomassa

obter biomassa

pruduzir celulose

Su & He (1997)
Jin et al. (2001)
Yuguo et al. (1999)
Yuguo et al. (2000)
Rossi et al. (2005b)
Cerri et al. (2005)

Darah & Ibrahim (1998)

Jin et al. (1998); Jin et

al. (1999)

Kim et al. (1997)

Gluszcz & Michalski
(1994)

Vendruscolo et  al.
(2005)

Suh & Lee (2001)

Xu et al. (1998)
Chao et al. (1997)
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Os biorreatores de circulagdo externa apresentam menor variedade de configuragao,

mas permitem mais adequagdes com relacao aos desenhos das conexdes horizontais entre o
riser € o downcomer, particularmente na conexao do topo. Modificagdes adicionais podem ser
introduzidas no topo do biorreator, onde a eficiéncia do separador de géas pode influenciar
significativamente o desempenho do biorreator. Além disso, a possibilidade de ter-se um
escoamento horizontal no biorreator de circulacao externa permite uma melhor separacdo do
gas, com influéncia no comportamento geral do biorreator. Além disso, o biorreator do tipo
airlift de circulagdo externa tem sido recomendado para cultivos em larga escala de
microrganismo aerobio e processo de tratamento de agua, também ¢ recomendado para meio

com alta viscosidade (Gluszcz & Michalski, 1994; Jin et al. 1999).



3. MATERIAL E METODOS

3.1 Microrganismo

Foi utilizada a linhagem IPT301 de Aspergillus oryzae, cedida pelo Instituto de
Pesquisas Tecnologicas de Sao Paulo (Brasil). A manuten¢do da linhagem foi feita a 4°C,
apos cultivo a 30°C em meio de conservagao solido (MC) até completa esporulagdo. Essa
condic¢do de cultivo também foi utilizada para o preparo dos inoculos nos diferentes cultivos

descritos nesse trabalho.

3.2 Meios de cultivo

O meio de conservagdo s6lido (MC), descrito por Maiorano (1982), tem a seguinte
formulagdo: glicerina, 25 mL/L; glicose, 25 g/L; extrato de levedura, 5 g/L; agar-agar, 20 g/L.
Antes da solidificacdo, o pH desse foi corrigido para 6,5 com NaOH 1 M. Apos esterilizado, a
121°C por 20 min, aproximadamente 20 mL desse meio foram distribuidos em placas de
Petri previamente esterilizadas em estufa, a 170°C, por 3 h.

O meio de producao (WB) de poligalacturonases (PG), definido por Maiorano
(1990), serviu como base para a defini¢do de formulagdes isentas de solidos em suspensao.

Esse meio tem a seguinte composicao (g/L):

Farelo de trigo* 40
Pectina citrica** 20
Extrato de levedura 0,05
(NH4)2S04 5,0
MgSO4 0,5
KH,POy4 2,5
FeS04.7H,0 6,3 x 10"
ZnS0O, 6,2 x 107
MnSO, 1,0 x 107

*Moinho NORDESTE - Antonio Prado/RS/Brasil.
**FARMAQUIMICA INDUSTRIAL LTDA.
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Com base no meio WB, foram avaliadas diferentes composigdes de meio de
producao, visando, principalmente, a definicio de um meio com a auséncia de solidos em
suspensdo. Tendo em vista que meios com a presenga de farelo de trigo apresentam boa
producao de PG, procurou-se extrair os compostos presentes nessa matéria-prima. Dessa
forma, o farelo de trigo foi substituido por seu extrato aquoso. Para a obtengdo do extrato
aquoso, a massa de farelo de trigo foi triturada (10 mesh), misturada com agua destilada e
essa mistura foi autoclavada a 1 atm por 15 min. Apds resfriamento, a mistura foi filtrada e o
extrato utilizado na preparacao do meio isento de sélidos em suspensdo (WBE). A partir do
meio WBE, diferentes formulagdes foram avaliadas, conforme ¢ descrito a seguir.

Com a utilizagdo de um planejamento experimental, foram testados meios contendo
extrato de farelo de trigo em quantidade equivalente a 0, 20, 40, 60 e 80 g/L. da matéria-prima
integral, glicose com 12, 17,22, 27 e 32 g/L e peptona com 3, 8, 13, 18 e 23 g/L. O pH inicial
dos meios foram ajustados em 4,0 utilizando NaOH 1 M ou H,SO4 1.5 M. Os meios foram
esterilizados a 121°C por 20 min.

Avaliaram-se meios com diferentes concentracdes de pectina citrica (0, 10 e 20 g/L)
e de glicose (0, 5, 10, 15, 20, 25, 30, 50 g/L, experimentos GO, G5, G10, G15, G20, G20*,
G25, G30, G30*, G50 e G50*, respectivamente). O pH inicial dos meios foram ajustados em
4.0 utilizando NaOH 1 M ou H,SO4 1.5 M. Nos ensaios G20*, G30* e G50* o pH minimo foi
controlado em 2,7. Os meios foram esterilizados a 121°C por 20 min.

Foram realizados testes em que a pectina citrica — utilizada no meio de cultivo como
indutor da produ¢do de endo e exo-PG — foi hidrolisada parcialmente por agdo enzimatica.
Para os testes de producdo com o indutor (pectina), utilizou-se pectina ndo hidrolisada e
parcialmente hidrolisada. Foram testados meios formulados com solu¢cdo de pectina ndo
tratada (meio WBE), com viscosidade (n) de 12,8 cP, e parcialmente hidrolisada, com p =

10,5, 6,1 e 2,3 cP, para formular os meios WBE2, WBE3 e WBE4, respectivamente.
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Posteriormente, realizou-se um teste de producdo com o meio WBES em que metade da
pectina do meio foi parcialmente hidrolisada (6.1 cP) e a outra metade ndo foi tratada
enzimaticamente (12.8 cP). Avaliou-se, ainda, uma condi¢ao de cultivo (WBE6) em que 1/4
do total de (NH4)>,SO4, MgSO,4, KH,PO4, FeSO4.7H,0, ZnSO4 ¢ MnSO, estava presente no
meio no momento da inoculacao ¢ os restantes 3/4 foram adicionados ao meio em 48, 60 ¢ 72
h de processo, em parcelas iguais.
Estudaram-se variacdes das concentragdes de sais em comparacao aos teores padrao
do meio WBE, da seguinte forma: (NH4),SOs, 0, 3,0, 7,0 € 9,0 g/L; KH,PO4 0, 0,5 1,5 e 3,5
g/L; MgSQOq, 0, 0,25, 0,75 e 1,0 g/L; FeS04.7H,0, 0, 0,0063, 0,063 e 0,63 g/L; ZnSOu, 0,
0,0062, 0,062 e 0,62 g/L; MnSQy, 0, 0,0001, 0,001 e 0,01 g/L. Em biorreator com agitagao
mecanica (STR) foram avaliadas, ainda, diferentes concentracdes e estratégias de adicdo dos
sais que apresentaram maior influéncia na produgao de poligalacturonases.
O pH inicial dos meios foram ajustados em 4,0 utilizando NaOH 1 M ou H,SO;4 1,5

M e controlados em pH minimo de 2,7. Os meios foram esterilizados a 121°C por 20 min.

3.3 Condicoes experimentais

Os ensaios preliminares para defini¢do do meio de produgdo foram realizados, em
duplicata, em frascos Erlenmeyer de 500 mL com gargalo alongado, contendo 100 mL de
meio, cobertos com uma fina manta de algodao e gaze, em agitador reciproco a 300 rpm (B.
BRAUN BIOTECH modelo CERTOMAT, RFA).

Os demais estudos sobre a formulacdo do meio de produ¢do foram conduzidos em
fermentador de bancada B. BRAUN BIOTECH, modelo BIOSTAT® B (RFA), com volume
util de 5 L e volume de trabalho entre 3,2 e 4,1 L. A cuba de fermentacao, em vidro refratario,
possui parede dupla e tampa de ago inoxidavel. A tampa, é acoplado um conjunto de quatro

chicanas com 10 mm de largura por 204 mm de comprimento, disposto num didmetro de 154
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mm, ¢ distanciado do tampo em 96 mm. A agitacdo ¢ proporcionada por trés turbinas de 60
mm de didmetro, com seis laminas planas, separadas a uma distancia de 37 mm. A dispersao
do ar ¢ feita a partir de um anel perfurado instalado abaixo da extremidade do eixo central do
agitador, a 20 mm do fundo da cuba. Durante os cultivos, a frequéncia dos agitadores foi
variada entre 300 e 800 rpm e a vazao especifica de ar entre 0,5 e 2,5 vvm (volume de ar por
volume de liquido por minuto).

O biorreator airlift de circulacdo interna utilizado apresenta um cilindro externo
(downcomer) que foi construido em vidro refratario e o tubo interno (riser) em cloreto de
polivinila (PVC). O biorreator de circulagao externa foi construido em vidro refratario. Os
biorreatores do tipo airlift apresentam um volume util de 5 L e volume de trabalho entre 3,2 e
4,1 L O sistema de aeragdo para os biorreatores airlift foram constituidos por um tubo de ago
inoxidavel e anéis de silicone com perfuragdes para a saida do ar. As tampas dos biorreatores
airlift foram construidas em nylon. Para o controle da temperatura foi utilizado um banho
circulante com um tubo em forma de “U” interno. Os biorreatores foram conectados a unidade
de controle do sistema B. BRAUN BIOTECH, modelo BIOSTAT® B (RFA). A vazio
especifica de ar usada foi entre 0,5 e 2,5 vvm (volume de ar por volume de liquido por
minuto).

A amostragem foi realizada com o auxilio de uma bomba peristaltica
(MASTERFLEX® modelo 7518-60, EUA) que circula o meio por uma mangueira de silicone
na qual ¢ instalado o ponto de amostragem. Para a medida e controle do pH e oxigénio
dissolvido foi utilizado um sensor de pH (METTLER TOLEDO, 405-DPAS—SC-K8S, EUA)
e um eletrodo de oxigénio dissolvido (METTLER TOLEDO, série InPro 6000, EUA),
respectivamente.

Como forma de prever o desempenho do biorreator airlift construido, os valores

experimentais do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kpa), em funcdo da
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vazao especifica de ar (Q: 0,50; 0,75; 1,00; 1,25; 1,50; 1,75 e 2,00 volumes de ar por volume
de meio liquido por minuto, vvm), foram medidos em comparagdo com o biorreator com
agitacdo mecanica descrito adiante, operado nos mesmos fluxos de ar e com frequéncia de
agitacao de 300 rpm.

Os meios de cultivo foram inoculados com uma suspensdo de esporos de A. oryzae
IPT301 com uma concentra¢io inicial de 10° esporos/L (Solis-Pereira er al. (1993). A

temperatura de cultivo foi controlada em 28°C.

3.4 Métodos analiticos

3.4.1 Amostragem e determinac¢io do pH

As amostras foram coletadas periodicamente, centrifugadas a 10000 rpm, por 10
min, ¢ armazenadas a 4°C para posteriores analises.

Em ensaios em frascos agitados, as amostras foram retiradas e os valores de pH
medidos em pH-metro (Analion PM 608, Brasil). Em ensaios em biorreator com agitagao
mecanica e airlift, o pH foi determinado por um sensor de pH (METTLER TOLEDO, 405-

DPAS-SC-KSS, EUA).

3.4.2 Determinacdo de acucares redutores (AR) e acucares redutores totais
(ART)

O teor de agucares redutores presentes nos meios foi determinado pelo método do
DNS (acido 3,5-di-nitro-salicilico) (Miller, 1959).

Para a determinacdo dos aglcares redutores totais, foi utilizado o método proposto

por Bittman (1974), que prevé a hidrélise do material:
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a massa centrifugada, resultante de amostras com volumes entre 10 ¢ 20 mL, foram
adicionados 10 mL de solu¢do de acido sulftrico 1,5 M, sendo os tubos de ensaio
vedados;

os tubos foram colocados em banho a 100°C por 30 min e, em seguida, resfriados em
banho de gelo;

o conteudo foi transferido para frascos Erlenmeyer de 100 mL, previamente tarados,
adicionados de 3 gotas de fenolftaleina (1,2 % em etanol 70%) como indicador, sendo as
amostras tituladas com NaOH 4 M até neutralizacao;

as amostras foram tratadas com 0,5 mL de ferrocianeto de potassio (150 g/L) e 0,5 mL de
sulfato cuprico (3000 g/L) para desproteinizagao e clarificagao;

o volume foi completado para 50 mL com agua destilada e as misturas filtradas em papel
filtro.

Apbs, os agucares redutores obtidos foram quantificados pelo método de DNS

(Miller, 1959) e os resultados expressos em grama (g) de glicose por litro (L) de meio de

cultivo. As concentracdes de acucares redutores presentes nas amostras foram determinadas

com o uso de curva de calibragao construida com solugdes de glicose entre 100 e 1000 mg/L.

3.4.3 Atividade de exo-poligalacturonase (Exo-PG)

A atividade de exo-poligalacturonase foi estimada pela quantificacdo, pelo método

de Somogyi (1952), de substancias redutoras liberadas de solucdo 0,25% (m/v) de acido

poligalacturénico em tampao acetato 0,1 M pH 4, tendo acido galacturdnico como padrdo. O

procedimento analitico completo ¢ o seguinte:

50 pL da preparacdo enzimatica diluida foram adicionados a um tubo de ensaio contendo
2 mL da solugao de acido poligalacturonico;

a mistura reacional foi colocada em banho, a 35°C, por 30 min;



33

e apos esse periodo, 0,3 mL da amostra foi colocado em tubo de Folin-Wu contendo 0,7 mL
de 4gua destilada para a quantificagdo de espécies redutoras;

e a0 tubo, foi adicionado 1 mL de uma mistura 4:1, respectivamente, das solucdes A e B de
Somogyi;

e o0s tubos foram agitados e colocados em banho a 100°C por 10 min e, em seguida,
resfriados em banho de gelo;

e a cada tubo foi, entdo, adicionado 2 mL da solu¢do C de Somogyi, agitando-os até cessar
o desprendimento de gas, e o volume dos tubos foi completado para 25 mL com agua
destilada;

e a absorbancia das solugdes foi medida em espectrofotometro (Aurora Instruments, EUA),
a 540 nm, contra um branco preparado com tampao acetato 0,1 M submetido a0 mesmo
procedimento.

Os valores de absorbancia encontrados em cada amostra foram convertidos em
concentragdo através de curva de calibracdo construida com solugdes de acido galacturonico
(Sigma), entre 100 a 500 mg/L, analisadas pelo método de Somogyi (1952). Conforme
proposto por Couri & Farias (1995), uma unidade de exo-PG foi definida como a quantidade
de enzima que promove a liberagcdo de 1 umol de 4cido galacturdnico por minuto por mL de
extrato enzimatico, nas condigdes da reacao, e expressa em unidades/mL (U/mL). A atividade

de exo-poligalacturonase ¢ calculada pela Equacao 1:

_ CaeVe dil

- _ 1
" " PMLV, .t W)

Onde:
P.xo - atividade enzimatica de exo-poligalacturonase (U/mL)
Cag - concentracao de acido galacturénico determinada pela curva padrao (mg/L)

V; - volume total na reacao enzimatica (2,05 mL)
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PM - massa molecular do acido galacturénico (194 mg/mmol)
V. - volume de preparagdo enzimatica diluida utilizado (0,050 mL)
t - tempo de reagdo (30 min)

dil - diluigdo aplicada a preparagdo enzimatica

3.4.4 Atividade de endo-poligalacturonase (Endo-PG)

A atividade de endo-PG foi estimada pela medida da redugdo da viscosidade de
solu¢do padrao de pectina citrica 0,63% (m/v), em tampao acetato 0,05 M pH 4,0. Para a
realiza¢ao desse método, foram seguidos os procedimentos descritos por Malvessi (2000). A
técnica utilizada ¢ detalhada a seguir.

A solugdo padrdao de pectina foi preparada pela dissolucao de 0,63 g de pectina
citrica em 70 mL de solug¢ao tampao acetato 0,05 M pH 4. Apos agitagao durante uma noite,
foi completado o volume da solu¢dao a 100 mL com a mesma solugdo tampao.

A solugdo tampao acetato 0,05 M pH 4,0 foi preparada utilizando-se trés solugoes:

Solu¢do A - 4cido acético, 3,0 g; dgua destilada 100 mL;
Solu¢do B - acetato de s6dio.3H,0, 6,83 g; dgua destilada 100 mL;
Soluc¢do C - benzoato de sodio, 10 g; agua destilada 100 mL.

Foram misturados, entdo, 73,6 mL da solucao A, 26,4 mL da solu¢dao B e¢ 2,5 mL de
solu¢do C, completando-se, em seguida, o volume para 1000 mL com agua destilada.

A execucdo da técnica analitica consistiu dos seguintes passos:

e asolucdo de pectina e a amostra diluida foram colocadas em banho termostatico ajustado
a 30°C por 10 min;

e aum tubo de ensaio, contendo 3,2 mL da amostra diluida, foram adicionados 14,8 mL da
solucao de pectina;

e amistura foi incubada em banho termostatico, a 30°C, por 30 min;
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e transcorrido o tempo de reacdo, a viscosidade da mistura reacional foi medida em
viscosimetro BROOKFIELD modelo DV-II+ (EUA);
e para cada amostra, foi feito um branco da reacdo com solugdo enzimatica inativada a
100°C por 10 min, submetida ao mesmo procedimento descrito para a amostra.
Com os valores de viscosidade das preparagdes contendo a amostra ativa e inativada,

foi calculada a reducao de viscosidade (A) através da Equacao 2:

A= viscosidade da amostra inativada - viscosidade da amostra

— — .100 )
viscosidade da amostra inativada

Para a conversdo de "A" em atividade de endo-poligalacturonase, foram construidas
curvas padrdo da seguinte forma:

e a amostra foi submetida a uma série de dilui¢des, sendo analisadas de acordo com a
metodologia descrita e calculando-se o valor de "A" para cada dilui¢ao;

e a partir dos valores de "A", foram construidas curvas relacionando esses valores com o
logaritmo decimal do inverso das dilui¢des, representando uma propor¢do da concentragao
de enzimas;

e a concentragdo que resultou em 50% de reducdo de viscosidade foi considerada como
contendo 1 unidade (U) de endo-PG no volume de amostra analisada.

Ap0s, foi construida uma nova curva correlacionando A com o log U. Para o célculo

da atividade de endo-PG utilizou-se a equagao 3.

1>=10[Ab_aj L i 3)
A%

Onde:
P - atividade enzimatica de endo-PG (U/mL)
A - reducdo de viscosidade (%)

a e b - coeficientes da curva de calibracao
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dil. - diluigao da preparacao enzimatica

v - volume de preparacao enzimatica utilizado na analise (mL)

Finalmente, o nimero de unidades para cada concentragdo foi calculado de forma
proporcional. De acordo com Gainvors et al. (2000), uma unidade de endo-PG foi definida
como a quantidade de enzima que causa a reducdo de 50% da viscosidade da solucdo, nas

condi¢des padronizadas expressa em unidades/mL (U/mL).

3.4.5 Concentragao celular
Em ensaios com meios de cultivo isentos de solidos em suspensdo, a determinagdo
da concentragdo celular (X) foi realizada da seguinte maneira:

e no decorrer do cultivo as amostras foram retiradas e um volume conhecido filtrado em
membrana (cellulose nitrate filter), com massa conhecida, de porosidade 0,45 um e 47
mm de didmetro, em um sistema de filtracdo (MILLIPORE);

e as células foram intensamente lavadas com dgua destilada, com a finalidade de remover
solidos soluveis provenientes do meio de cultivo;

e amembrana foi colocada em uma estufa a 90°C até peso constante;

e apos resfriamento da membrana em dessecador, a massa de células secas foi estimada
descontando-se a massa da membrana sem células previamente conhecida;

e a concentracao celular em gramas (g) de massa seca por litro (L) de meio foi determinada

pela divisdo da massa de células pelo volume da amostra.

3.4.6 Coeficiente volumétrico da transferéncia de oxigénio (kpa) em meio isento
de células
Para a determinacdo do K;a foi utilizando o método estatico conforme Moo-Young e

Blanch (1989), em que é empregado um eletrodo de oxigénio dissolvido acoplado ao reator



37
para registrar percentagens da concentragao de oxigénio na saturacdo. Os seguintes passos
experimentais foram realizados:

e ligou-se a agitagdo do reator na condi¢ao em que se desejava medir o Kia (no caso do
biorreator com agitagdo mecanica);

e 0 nitrogénio foi introduzido no reator até que o medidor de oxigénio dissolvido acusasse
um valor minimo e constante;

e calibrou-se o medidor em 0 % de oxigénio;

e o ar foi introduzido no reator, na vazio em que se desejava medir o Kya, até que o
medidor de oxigénio dissolvido registrasse um valor maximo e constante;

e calibrou-se o medidor em 100 % de oxigénio;

AN

e 0 nitrogénio foi novamente introduzido até "zerar" o medidor de oxigénio dissolvido;

e 0 sistema foi aerado;

e com o auxilio de um crondmetro, foram registrados os dados de tempo e percentagem de
oxigeénio dissolvido.

De posse dos dados registrados, foi calculado o coeficiente volumétrico de

transferéncia de oxigénio, utilizando a equagao 4:

dC/dt =K a(C" -C) 4)
Onde:

dC/dt - variagdo da concentragdo de oxigénio dissolvido com o tempo
* ~ . A . . . ~ .
C - concentragdo de oxigénio dissolvido na satura¢ao do meio

C — concentragdo de oxigénio dissolvido num dado instante

A integragdo entre as concentracdes de oxigénio dissolvido C; e C,, com os

respectivos tempos 0 e t, temos:
Cl
1

t
——dC=|K,adt
C*-C
C2 0
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In (C*-C,)—In(C*-C,)=-K, a.(t-0)

Sendo C;=0..C e C, = B . C*, onde a e 3 sdo os percentuais da saturagdo para

C, e C,, respectivamente, tem-se:

lnc*_—ﬁc*:-KLa.t
C —-aC
KLaz-llnﬂ
t lI-a

3.4.7 Planejamento experimental

Foram testados meios com volumes de extrato de farelo de trigo equivalentes a 0, 20,
40, 60 e 80 g/L do material integral, tendo sido avaliados, também, meios contendo glicose
(12,17, 22,27 e 32 g/L) e peptona (3, 8, 13, 18 e 23g/L). Nos testes de avalia¢do do efeito da
composi¢do do meio de cultivo sobre a producdo de poligalacturonases foi aplicado um
planejamento composto central 2° com a finalidade de observarem-se as possiveis interagdes
entre as trés varidveis. O planejamento consistiu de vinte ensaios, incluindo seis pontos axiais
e seis repeticdes no ponto central. Na Tabela 3, sdo apresentados os valores utilizados na

matriz do planejamento fatorial 2°.

Tabela 3. Valores utilizados no delineamento fatorial 2°.

Niveis
Variaveis -2 -1 0 +1 +2
Glicose (g/L)-X, 12 17 22 27 32
Extrato de farelo de trigo (g/L)-X, 0 20 40 60 80
Peptona (g/L)-X3 3 8 13 18 23

Utilizando esse modelo, ¢ possivel avaliar as propriedades relacionadas com a

atividade enzimatica, conforme a seguinte expressao:



Y =Bo+ Bixi + Bruxi® + Baxa+ Baoxa® + Paxs+ Pazxs® + Broxixy + Praxvixs + Pazraxs

Onde:

Y - atividade de endo ou exo—PG em fungao das variaveis: xi, x € x3;
Bo - termo de intercepgao;

B1, B2 e B3 - coeficientes lineares;

Bi1, P22 € B33 — coeficientes quadraticos;

B12, B13 € Pa3 - coeficientes de interagdo dos termos.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, sao apresentados e discutidos os resultados alcangados no presente
trabalho.

Primeiramente, no item 4.1, sdo descritos os principais eventos de um cultivo de
Aspergillus oryzae em processo submerso, em reator com agitacdo mecanica (STR), em que o
foco principal da discussdo foi a produgdo de endo e exo-poligalacturonases (PG).

No item 4.2, apresenta-se a descricdo de alguns detalhes da constru¢ao dos
biorreatores airlift de circulagdo interna e externa de escala de bancada, avaliando-se, para o
primeiro, a influéncia da geometria de algumas partes mais importante do reator com respeito
ao coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kya) medido em agua.

Na sequéncia, os resultados sao apresentados na forma de artigos:

4.3 - Artigo 1: "Comparison of stirred tank and airlift bioreactors in the production of
polygalacturonases by Aspergillus oryzae". Bioresource Technology, 100: 4493-4498, 2009.

Nesse artigo, discutem-se experimentos realizados com diferentes composicoes de
meio de cultivo - incluindo farelo de trigo integral, extrato de farelo de trigo, glicose e
peptona - e composicdes de meios de cultivo isentos de solidos em suspensao. A definigcao de
um meio soluvel teve por finalidade reduzir a influéncia da viscosidade sobre o processo,
especialmente em reator airlift de circulacdo interna, como também permitir a determinagao
direta de concentracgdes celulares pelo método de massa seca.

4.4 - Artigo 2: "Influence of pectin, glucose, and pH on the production of
polygalacturonases by Aspergillus oryzae in liquid medium".

Nessa parte do trabalho, foram avaliadas diferentes concentragdes de pectina, como

indutor, e de glicose, como fonte de carbono, no meio de producdo de poligalacturonases por
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A. oryzae. Adicionalmente, foi avaliado o efeito do pH minimo do meio sobre os resultados
do processo.

4.5 - Artigo 3: "Produgdo de poligalacturonases por Aspergillus oryzae em
biorreatores com agitagao mecanica e airlift de circulagdo interna e externa".

Foram testados meios de cultivo em STR, formulados com solucao de pectina ndo
hidrolisada (meio WBE) e parcialmente hidrolisada (WBE2, WBE3 e WBE4). A producao de
PG foi também avaliada no meio WBES em que metade da pectina do meio foi hidrolisada e a
outra metade ndo foi tratada enzimaticamente. A producao de PG em biorreatores STR e
airlift foi avaliada na condigdo WBES e na condigdo WBEG6, com pectina ndo hidrolisada, em
que os sais nutrientes foram adicionados parceladamente ao meio durante o cultivo.

4.6 - Artigo 4: "Avaliacdo de diferentes concentragdes de sais na producao de
poligalacturonases por Aspergillus oryzae".

A produ¢do de poligalacturonases foi avaliada em meios com diferentes
concentracdes de KH,PO4, (NH4),SO4, FeSO4.7H,0, MnSO4, MgSO4 € ZnSO4, em cultivos
em frascos. Em ensaios em biorreator com agitagdo mecanica, foram testadas as condig¢des
que resultaram em atividades enzimaticas superiores, sendo ainda feitos ensaios com adigdo

parcelada dos sais ao meio de cultivo.

Ao final do capitulo, no item 4.7, ¢ feita uma discussdo geral em que se procura

destacar os aspectos principais do presente trabalho.
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4.1 Caracterizacdo de um cultivo de Aspergillus oryzae em biorreator de
agitacao mecanica (STR)

O cultivo de A. oryzae se caracteriza por varios fatores que influenciam o processo
ao longo do tempo, como a variacdo do pH, da temperatura, do suprimento de oxigénio e a
composi¢do do meio, entre outros. Neste item, ¢ descrito, em detalhes, um cultivo
caracteristico de A. oryzae que servird como base para a discussao apresentada no capitulo.
Na Figura 5, sao apresentados os aspectos de culturas de A. oryzae IPT 301 em meio
glicerinado, apds 3 dias de propagacao (Figura 5a), e em biorreator de agitacdo mecanica, em

diferentes tempos de processo, em meio isento de solidos em suspensao (Figura Sb-5e¢).

Figura 5. Aspecto do cultivo de Aspergillus oryzae em meio so6lido (a) e em biorreator de

agitagdo mecanica (STR): b, 0 h; c, 24 h de processo; d, 48 h de processo; e, 96 h de processo.
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As variacdes das concentragdes de biomassa fungica, do oxigénio dissolvido e da
concentracao de aglcares redutores com o tempo em cultivo de 4. oryzae em um biorreator de
agitacdo mecanica sdo apresentados na Figura 6. Apds uma fase “lag”, com duragdo entre 5 e
10 h, o crescimento celular passou a apresentar um perfil linear em relacdo ao tempo,
acompanhado pelo decréscimo do pH. A partir de cerca de 30 h de processo, observou-se uma
forte reducao da velocidade de crescimento, com o cultivo tendendo a entrar na fase
estaciondria, fato também evidenciado pelo decréscimo da demanda de oxigénio. A curva de
concentracao celular apresentou um perfil decrescente no final do processo, provavelmente
causado por lise celular decorrente da escassez de algum nutriente.

O consumo de agucares redutores foi gradual até 30 h de processo, acompanhando o
crescimento, seguindo-se um periodo com concentracdes residuais constantes, possivelmente
devido a interferéncia sobre o método do DNS de substancias redutoras ndo metabolizaveis

por A. oryzae presentes no meio (Figura 6).
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Figura 6. Variacdo das concentragdes de biomassa, oxigénio dissolvido e actcares redutores
(AR) em cultivo de Aspergillus oryzae, em biorreator de agitagdo mecanica (STR), em meio

liquido isento de sélidos em suspensao.

A concentragdao de oxigénio dissolvido durante o cultivo de A. oryzae decresceu
rapidamente apds a fase “lag” em razdo do intenso metabolismo microbiano, contribuindo

para isso também o aumento da viscosidade do meio decorrente do crescimento celular. A
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concentracdo de oxigénio dissolvido atingiu valores da ordem de 10 % em relagdo a
saturacdo, entre 24 e 30 h de processo, voltando a crescer ao final da fase de crescimento e
durante a fase estacionaria (Figura 6).

Na Figura 7, observa-se a variagdo do pH e das atividades de endo e exo-PG em
funcao do tempo de processo, sendo que as atividades enzimaticas maximas, obtidas em 96h
de processo, foram de 65 e 91 U/mL, respectivamente. A observacdo das Figuras 6 e 7
permite verificar-se que a formagao das poligalacturonases apresentam perfis cinéticos nao

associados ao crescimento de 4. oryzae.
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Figura 7. Variacdo do pH, atividade de endo e exo-PG em cultivo de Aspergillus oryzae, em

biorreator de agitacdo mecanica (STR), em meio liquido isento de sélidos em suspensao.

Durante o processo, o pH decresceu naturalmente (Figura 7), atingindo valor minimo
de 2,30, em 36 h, seguido de aumento até 2,85. Constatou-se que as maximas atividades
enzimaticas sdo atingidas apo6s o decréscimo do pH, corroborando os resultados de Malvessi
& Silveira (2004) quanto a necessidade deste decréscimo para a excrecdo de PG. O aumento

do pH na fase estacionaria € caracteristico deste tipo de cultivo.
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4.2 Construcio de biorreator airlift de circulagao interna e externa em escala de
bancada

Na Figura 8, sdo apresentados os desenhos esquematicos com a configuracao final e

o aspecto dos cultivos de A. oryzae nos biorreatores airlift de circulagdo interna e externa.

Dissolved oxigen _ _ _ AirOutlet a2 Dissolved oxigen Air Outlet b2
controller controller - B
|
|
|
|
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H Condenser
|
1
|

8110

Riser Riser

280

460
600

Downcomer

Air inlet Air inlet

L

Figura 8. Dimensdes (mm) e aspecto do cultivo de Aspergillus oryzae em biorreatores airlift:
sistema de circulacdo interna (al e a2); sistema de circulagdo externa (bl e b2). Os
biorreatores foram conectados a unidade de controle de um sistema B. BRAUN BIOTECH,
modelo BIOSTAT® B (Alemanha).
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Os biorreatores airlift foram projetados e construidos seguindo as recomendacgdes
basicas de Chisti (1989) com respeito a geometria, observando-se, ainda, variagdes de
projetos descritos na literatura. O parametro de avaliagdo de desempenho dos prototipos foi,
principalmente, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kpa). O cilindro
externo do biorreator airlift de circulagdo interna (downcomer) foi construido em vidro
refratario e o tubo interno (riser) em cloreto de polivinila (PVC). O biorreator airlift de
circulagao externa foi construido em vidro refratario. O sistema de aeracdo consiste em um
tubo de aco inoxidéavel e anéis de silicone com perfuragdes para a saida do ar. As tampas do
biorreatores foram construidas em nylon, fixadas em trés hastes de aco, conectadas sobre
bases também feitas com nylon. Nas tampas, foram feitas perfuragdes para a passagem dos
eletrodos de oxigénio dissolvido e de pH, do sensor de temperatura e das tubulagdes (Figura

8).

4.2.1 Influéncia do desenho do aerador sobre o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (Kya) em biorreator airlift de circulagao interna

Foi avaliado o efeito de diferentes configuragdes de aeradores sobre o Kia (Figura
9). Utilizando um aerador em forma de anel, dois anéis concéntricos e dois anéis em
diferentes alturas, os valores de K;a, a vazao de ar de 1,5 L/min, foram, respectivamente, 45,
62 ¢ 78 h', em biorreator airlift de circulacao interna. O sistema de aera¢ao foi montado com
mangueiras de silicone, posteriormente, substituido por um tubo de aco conectado a anéis
perfurados em silicone (Figura 9d). Os diferentes valores de K;a nas configuracdes avaliadas
estao relacionados com o tamanho das bolhas de ar, que determina o tempo de residéncia do
gas no liquido, influenciando na transferéncia de oxigénio para o liquido. Entretanto, o
aumento do numero de bolhas pode resultar em coalescéncia, resultando em limitacao da

transferéncia de oxigénio (Gluszcz & Michalski, 1994).



Figura 9. Aeradores testados em relagdo ao coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (Kpa) em biorreator de circulacdo interna. (a) aerador em forma de anel; (b) dois
aeradores concéntricos; (c) dois aeradores concéntricos em diferentes alturas; (d) dois

aeradores concéntricos em diferentes alturas com tubulacao fixa.

4.2.2 Influéncia da geometria do riser sobre o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (Kya) em biorreator airlift de circulacio interna

Em virtude de restrigdes, ja citadas, com respeito as razdes dimensionais de areas e
alturas das regides de subida e descida do fluxo de liquido, foram avaliados dois diametros
internos de riser: 5,5 ¢ 7,0 cm (Figura 10). Valores superiores de K;a foram obtidos, em todas
as vazoles testadas, utilizando-se um didmetro de riser maior. Nesse caso, o aumento do
diametro do riser resultou em um espago menor entre o riser € o downcomer, levando ao

aumento da velocidade descensional.

B Riserde7.0 cm
O Riserde5.5¢cm L

0 T T T T T T T T T T T T
0.5 0.75 1.0 1.25 1.5 1.75 2.0
Fluxo especifico (L/L/min)
Figura 10. Variagao do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k;a) em agua a
25°C em reator airlift de circulagdo interna para diferentes fluxos especificos de ar, em

sistemas montados com riser de 5,5 € 7,0 cm de didmetro.
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Definido o diametro, a altura do riser do biorreator airlift de circulacao interna, 29 e
34 cm, foi avaliada, tendo o Kya como parametro de comparacao. Em média, maiores valores

de K a foram determinados com o riser de altura maior (Figura 11).

100

® Riserde29 cm
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o
=
PPN

T T T T T T T T T T T
0.5 0.75 1.0 1.25 1.5 1.75 2.0
Fluxo especifico (L/L/min)

Figura 11. Perfil do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kpa) em agua a
25°C em reator airlift de circulacdo interna para distintas vazdes especificas de ar: 0.5; 0.75;

1.0; 1.25; 1.5; 1.75 € 2.0 em riser de 29 e 34 cm de altura.

ApoOs a realizagdo de um ensaio preliminar com 4. oryzae IPT 301 em biorreator
airlift de circulagdo interna, foram observados alguns problemas relacionados com a
configuragdo testada:
e arraste excessivo de agua causado pelo elevado fluxo de ar, resultando em decréscimo do

nivel de meio;

e acumulo de meio na parte superior dos biorreatores.

Desta forma, algumas alteracdes foram necessarias para melhorar o desempenho do
biorreator:
e utilizacdo de um condensador com maior eficiéncia;

e alteracdo da altura do downcomer, de 500 mm para 800 mm.
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4.3 Artigo 1: Comparison of stirred tank and airlift bioreactors in the production of

polygalacturonases by Aspergillus oryzae

Artigo publicado no periddico Bioresource Technology, 100: 4493-4498 (2009)
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Comparison of stirred tank and airlift bioreactors in the production of

polygalacturonases by Aspergillus oryzae

Abstract

The production of endo and exo-polygalacturonase (PG) by Aspergillus oryzae IPT 301 was
studied in a stirred tank bioreactor (STR) and an internal circulation airlift bioreactor. Using a
factorial experimental design, a soluble culture medium was defined which allowed the
production of exo and endo-PG comparable to that obtained in a medium containing
suspended wheat bran. The soluble medium was used in tests to compare the production of
these enzymes in the STR and airlift bioreactor. In these tests, after 96 h, maximum enzymatic
activity values achieved for exo and endo-PG were 65.2 units (U) per mL and 91.3 UmL", in
the STR, with similar activity values of 60.6 U.mL" and 86.2 U.mL", respectively, being
achieved in the airlift bioreactor. The airlift bioreactor also showed satisfactory results
regarding the oxygen transfer rate in this process, indicating its potential to be used in an
eventual larger scale production of exo and endo-PG, with lower costs for both installation
and operation.

Keywords: Aspergillus oryzae, endo-polygalacturonase, exo-polygalacturonase, stirred tank

bioreactor, airlift bioreactor

1. Introduction

Pectinases are enzymes which act on pectic substances, through hydrolysis and trans-
elimination reactions, causing depolymerization of the molecules, and deesterification,
breaking the ester bond between the carboxyl and methyl groups of the pectin (Kashyap et al.
2001). These enzymes are extensively used in industry for the clarification of wines and fruit
juices, due to their action in the degradation of pectic substances which are constituent of

fruits (Alkorta et al. 1998; Hansen, 2003). Other applications have also been reported, such as
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the treatment and degumming of plant fibers, the curing of coffee, cacao and tobacco, and the
extraction of essential oils and pigments from plant materials (Coelho et al. 1995; Kashyap et
al. 2001).

Pectinolytic enzymes can be produced in both solid state and submerged processes
(Acufia-Arguelles et al. 1995; Blandino et al. 2002; Maldonado and Strasser, 1998; Patil and
Dayanand, 2006; Solis-Pereira et al. 1993). In the submerged process, stirred tank bioreactors
(STR) are normally used. STR have two main problems, both related to the stirring of the
medium, which are the shearing of mycelium and the energy required to maintain a
homogeneous system and aid the transfer of oxygen to the culture (Hess et al. 2002; Wu et al.
2002). Thus, the use of tubular airlift bioreactors, which do not require mechanical action,
may offer an alternative with regard to these problems, in addition to offering a greater
simplicity of construction (Chisti, 1989). On the other hand, in an STR, the oxygen transfer is
significantly favored by the presence of stirrers and baffles. In this type of system, it is
possible to alter the stirring rate, allowing a greater flexibility to deal with important
rheological changes in the medium that influence both mixing and oxygen transfer and the
increase in the oxygen demand due to the biomass growth. In an airlift bioreactor, however,
the supply of oxygen depends, fundamentally, on aeration, which is also responsible for the
homogenization of the medium, and therefore the system is less flexible than the STR
(Merchuk and Asenjo, 1995). In the case of airlift bioreactors, the geometry of the system
must be carefully defined since it greatly affects the gas and liquid circulation, the mixing
time, and the volumetric oxygen transfer coefficient (Gavrilescu and Tudose, 1998).

The rheological characteristics of a liquid medium are particularly affected in
cultures of filamentous fungi. Gluszcz and Michalski (1994), in a study on the cultivation of
Aspergillus niger in a pilot airlift bioreactor, observed that an increase in the fungal biomass

had a significant influence on the rheological properties of the medium. The authors also
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observed that the increase in viscosity intensified the coalescence of air bubbles, strongly
affecting the dissolution of oxygen in the medium.

In the production of microbial enzymes, one aspect which requires special
consideration is the development of the culture media, since they may contain substances
which influence the induction phenomena, catabolic repression and inhibition, and, in the case
of extra-cellular enzymes, the protein release mechanism (Galiotou-Panayotou et al. 1997).
According to Roumbouts and Pilnik (1980), culture media with an appropriate balance of
simple sugars and pectin give the best results in the production of pectic enzymes in the
submerged process. The use of wheat bran in submerged cultures for the production of
polygalacturonases has led to satisfactory results in the cultivation of Aspergillus oryzae
(Malvessi and Silveira, 2004).

According to Moreira et al. (2005), the presence of wheat bran leads to greater
activity of pectinases, xylanases, and proteases, since wheat bran is a substrate rich in soluble
and insoluble proteins and carbohydrates, thus allowing the occurrence of synergism in the
secretion of hydrolytic enzymes for the degradation of the actual bran components. According
to the same authors, the increase in viscosity due to the presence of wheat bran in the culture
medium is an additional difficulty to the operation of the pectinase production process in
airlift bioreactors.

Factorial design, in addition to reducing cost and time, provides an evaluation of the
interactions among the different variables studied (Damaso et al. 2002; Weuster-Botz, 2000).
Such an experimental approach has been successfully used in recent years to optimize the
production of heterologous protein (Wang et al. 2003), a-amylase (Djekrif-Dakhmouche et al.
2006), and xylanase (Cao et al. 2008) by the filamentous fungus 4. niger. By using factorial
design, Gigras et al. (2002) defined a predictive model for the optimization of medium

constituents for the production of a-amylase by 4. oryzae.
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In this context, the aim of the present work was to evaluate the production of endo

and exo-polygalacturonases, hydrolases of the pectinase group, by 4. oryzae, in two
laboratory-scale reactors: a STR and an internal circulation airlift. For this purpose, different
culture medium compositions without suspended solids were tested, with the aim of achieving

high enzymatic quantities with the least possible influence on the rheology of the medium.

2. Material and methods

2.1. Microorganism

A. oryzae IPT301, from the culture collection of the Instituto de Pesquisas
Tecnoldgicas de Sao Paulo (Brazil), was used in the experiments. The strain was propagated
in glycerin agar medium (Maiorano, 1982), incubated at 30°C for 5 days. After this period,

the sporulated cultures were stored at 4°C or used for the inoculation of culture media.

2.2. Culture media

The production medium (WB) of polygalacturonases (PG) defined by Maiorano
(1990) was used as the base for the formulations tested in this study. This medium has the
following composition (g.L™"): wheat bran (Moinho NORDESTE, Antdnio Prado, Brazil), 40;
citric pectin (ESKISA S.A. Brazil), 20; yeast extract, 0.05; (NH4),SO4, 5; MgSQy, 0.5;
KH,POy, 2.5; FeS04.7H,0, 6.3 x 10™*; ZnSO4, 6.2 x 10™*; MnSO4, 1 x 107,

To avoid the presence of insoluble solids in the medium, the wheat bran was replaced
with its aqueous extract. For obtaining wheat bran extract, the mass of wheat bran was finely
milled (finer than 10 mesh), mixed with distilled water, and the mixture was autoclaved at 1
atm for 15 min. After cooling, the mixture was filtered and the extract was used in the
preparation of the soluble media (WBE).

Media with volumes of wheat bran extract equivalent to 0, 20, 40, 60 and 80 g.L'1 of
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the whole material were tested, as well as media containing glucose (12, 17, 22, 27 and 32
g.L") and peptone (3, 8, 13, 18 and 23 g.L'™"). In the tests to evaluate the effect of the culture
medium composition on the production of polygalacturonases, a 2° factorial central composite
design was applied, with the aim of observing possible interactions between the three
variables. The design consisted of twenty tests, including six axial points and six repetitions at
the central point. A similar factorial design was used by Gigras et al. (2002) for the evaluation
of starch, yeast extract, and K;HPO4 as medium components in the production of a-amylase
by the strain A. oryzae ITCC 4768.

Using this model, it is possible to evaluate the properties related to enzymatic
activity (Equation 1).
Y = Bo+ Bixt + Bruxi® + Paxa+ Baoxa” + Paxs+ Paaxs” + Proxixa + Praxixs + Posvaxy (1)
where Y represents the activity of endo- or exo—PG as a function of the variables: x;, x», and
x3; PBo — interception term; B, B», and B3 — linear coefficients; P11, P22, and B33 — quadratic
coefficients; P12, P13, and o3 — coefficients of the interaction of terms.

The initial pH of all media was adjusted to 4 with the addition of 2 N HCl or 3 M

NaOH. The media were autoclaved at 1 atm for 20 min before being inoculated.

2.3. Experimental conditions

The preliminary tests for the definition of the medium without suspended solids for
the production were carried out in 500 mL Erlenmeyer flasks, containing 100 mL of medium,
covered with a fine sheet of cotton and gauze. The media were inoculated with a suspension
of A. oryzae spores, so as to give an initial concentration of 10° spores/L, and the flasks were
incubated at 28°C and 200 rpm in a reciprocal shaker (B. BRAUN BIOTECH model
CERTOMAT, Germany). Samples were collected every 24 h, up to 96 h of the process,

centrifuged for 10 min at 10000 rpm, and kept at 4°C for later evaluation of the endo- and
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exo-PG activity. The results were compared in terms of the average enzymatic activity
obtained for four tests.

The internal circulation airlift bioreactor used, with a total volume of 4 L and a
working volume of 3.2 L, had the dimensions (mm) given in Figure 1. The external cylinder
(downcomer) was made of refractory glass and the internal tube (riser) of polyvinyl chloride
(PVC). The aeration system was comprised of a stainless steel tube and silicone rings with
perforations for the air exit. The lid of the airlift bioreactor was made of nylon. To control the
temperature, a circulating bath with an internal U-shaped tube was used. This reactor was

connected to a control unit of a B. BRAUN BIOTECH model BIOSTAT® B (Germany)

system.
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Fig.1. Configuration of the internal circulation airlift bioreactor.

The experimental values of the volumetric oxygen transfer coefficient (Kpa) of the
airlift bioreactor as a function of the specific air flow rate (Q: 0.50, 0.75, 1.00, 1.25, 1.50,
1.75, and 2.00 volume of air per volume of liquid medium per minute, vvm) were measured in
this reactor and compared with those of the STR described below, operating with the same air
flows and with a stirring speed between 200 and 700 rpm. To carry out this hydrodynamic

study, the Kia was determined in non-inoculated WBEG medium, which was defined in



56

initial experiments of this work and contained wheat bran extract, glucose, peptone, and salts
as further described in the “Results and Discussion” section. In the polygalacturonase
production tests with the airlift bioreactor, the specific air flow rate (Q) varied between 0.5
and 2.5 vvm.

In the cultivations in the STR, a B. BRAUN BIOTECH, model BIOSTAT® B
(Germany) bioreactor, with a total volume of 5 L and a working volume of 3.2 L, was used.
The system is equipped with three turbines with six flat blades 6 cm in diameter. During the
cultivations, the stirring speed varied from 200 to 700 rpm and the specific air flow between
0.5 and 2.5 vvm. The media for the STR and airlift bioreactor cultivations were inoculated
with a suspension of 4. oryzae IPT301 spores so as to give an initial concentration of 10°
spores/L. The temperature was controlled at 28°C during the cultivations. The samples were

collected periodically, centrifuged for 10 min at 10000 rpm, and kept at 4°C for later analysis.

2.4. Analytical methods

The concentration of reducing sugars in the culture media was determined by the
DNS (3,5 di-nitro-salicylic acid) method (Miller, 1959). The endo-PG activity was
determined by the measurement of the viscosity reduction of a standard solution of citric
pectin (ESKISA S.A.) 0.63% (w/v), in 0.05 M acetate buffer pH 4.0. The analysis was carried
out using 3.2 mL of sample diluted in 14.8 mL of citric pectin solution, and the reaction was
carried out at 30°C for 30 minutes. After the reaction time, the viscosity of the reaction
mixture was measured using a viscosimeter (BROOKFIELD ENGINEERING, USA) model
DV-II+. One endo-PG unit was defined as the quantity of enzyme which causes a 50%
reduction in the solution viscosity, under standardized conditions (Gainvors et al. 2000). The

endo-PG activity is expressed in units per mL of medium (U.mL™).
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The exo-PG activity was estimated in a reaction mixture containing 50 uL of the
appropriately diluted sample and 2 mL of polygalacturonic acid (SIGMA, USA) in 0.1 M
acetate buffer (pH 4), the reaction being carried out at 35°C for 30 minutes. The galacturonic
acid released in the reaction was quantified by the Somogyi method (1952). One unit of exo-
PG was defined as the quantity of enzyme which leads to the release of 1 pumol of
galacturonic acid per minute per mL of enzymatic extract, under the reaction conditions
(Couri and Farias, 1995). The exo-PG activity is expressed in units per mL (U.mL™"). The
spores to be used for the inoculation of culture media were enumerated by direct counting
using a Neubauer chamber as previously described by Solis-Pereira et al. (1993). The cellular
concentration was determined gravimetrically only in the tests with media which did not
contain suspended solids. The volumetric oxygen transfer coefficient (K;a) was determined

by the static method (Moo-Young and Blanch, 1989).

2.5 Statistical analysis
The statistical tests were carried out by analysis of variance (one-way ANOVA) and

the post-test of Tukey, using a probability level of less than 5% (p<0.05).

3. Results and discussion

3.1. Definition of a wheat bran extract - based medium without suspended solids for
the production of polygalacturonases

In view of the fact that for this study, as already stated, it was necessary to define a
culture medium without solids, which resulted in polygalacturonase activities similar or
higher than those obtained in the media containing wheat bran (WB), preliminary tests were
carried out with formulations in which this component was replaced by its aqueous extract

(WBE). In these tests, the base formulation of the WB medium, with 40 g.L"' of wheat bran,
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was used, while in the WBE medium wheat bran extract prepared with the same mass of dry
material was used. After 96 h of cultivation, the highest endo- and exo-PG activity levels were
obtained in the WB medium — 40.3 and 18.6 U.mL", respectively — whereas with the WBE
medium, lower enzymatic activities were achieved: 33.1 U.mL" for endo-PG, and 16.1 U.mL"
! for exo-PG. These results, however, indicated that it was possible to achieve the desired
production level with a medium without insoluble solids. In Table 1, the delimitation of the 2°
factorial design (glucose, X;; wheat bran extract, X,; peptone, X3) is shown along with the

results obtained after 96 h of the process.

Table 1 Coded values used in the complete 2° factorial design and the endo- and exo-

polygalacturonase activities in Aspergillus oryzae cultivation in shake flasks.

Variable Enzyme activity
Experiment X, X, X; Endo-PG (U.mL™") Exo-PG (U.mL™)
1 -1(17) -1(20) -1(8) 23.7+0.1 16.3 +0.02
2 +1(27) -1(20) -1(8) 40.1 +0.02 17.2 +0.06
3 -1(17) +1(60) -1(8) 37.1+0.06 19.6 + 0.02
4 +1(27) +1(60) -1(8) 20.3+0.01 15.2 +0.08
5 -1(17) -1(20) +1(18) 0.24+0.01 5.9 +0.06
6 +1(27) -1(20) +1(18) 37.7+0.1 22.4+0.1
7 -1(17) +1(60) +1(18) 0.31+0.01 9.2+0.1
8 +1(27) +1(60) +1(18) 43.5+0.01 223403
9 2(12) 0(40) 0(13) 16.5+0.01 10.4+0.2
10 +2(32) 0(40) 0(13) 15.6+0.01 12.3+0.1
11 0(22) -2(0) 0(13) 36.9+0.01 18.8 0.1
12 0(22) +2(80) 0(13) 43.7+0.03 247402
13 0(22) 0(40) -2(3) 12.6 + 0.04 142+0.1
14 0(22) 0(40) +2(23) 0.27 +0.01 54+02
15 0(22) 0(40) 0(13) 41.3+0.01 245+0.2
16 0(22) 0(40) 0(13) 41.6+0.01 24.2+0.6
17 0(22) 0(40) 0(13) 40.2 +0.01 245+0.1
18 0(22) 0(40) 0(13) 42.2 +0.01 23.6+0.2
19 0(22) 0(40) 0(13) 41.6 +0.05 23.8+0.2
20 0(22) 0(40) 0(13) 42.1+0.06 24.0+0.1

The enzymatic activity values correspond to the average of four tests. Enzymatic activities after 96 hours of

process. X - glucose (g/L); X, - wheat bran extract (g/L) and Xj; - peptone (g/L).
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Along with the wheat bran extract (WBE), the presence and the concentration of
other components in the medium, glucose and peptone, were also evaluated, according to the
information given in Table 1, in order to reinforce its content of organic carbon and nitrogen
sources.

The resulting models for endo- and exo-PG production (U.mL™), as a function of
different levels of glucose (X;), wheat bran extract (X;), and peptone (X3), were used to
determine the regression coefficients of Equations 2 and 3. All parameters with p<0.05 were
considered significant. With the exception of the interaction of wheat bran extract and glucose
(x1x2), all of the model parameters were significant. The increase in glucose (x;) and wheat
bran extract (x;) concentrations showed positive effects on the endo- and exo-PG production,

while the increase in peptone (x3) concentration showed a negative effect.

Y(Endo-PG)=41.15 + 5.77x; — 7.74x;> + 0.80x, + 0.82x,° — 4.4x3 — 11.1x3° — 3.43x1x, +

0.14X1X3 + 1,54)C2)C3 (2)

Y(Exo-PG) = 24.04 + 2.15x; — 4.03x;> + 1.06xs — 0.34x,° - 1.71x3 — 4.56x3° — 1.09x1x, +

4.14)61)63 + 0.238)62)63 (3)

For the endo- and exo-PG activities, it was found that F.,. was highly significant
(p<0.00014; p< 0.0007), with 85.86% and 92.76% of the variation explained, respectively.
The results indicated a good agreement between the experimental values and those predicted
by the model. Greater endo-PG (43.7 U.mL") and exo-PG (24.8 U.mL™") activities were
obtained under condition 12 in which the culture medium contained 22 g.L" of glucose, 80
gL' of wheat bran extract, and 13 gL of peptone. This medium, henceforth, is called

WBEG.
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3.2. Comparison of volumetric oxygen transfer coefficient (Kya) in STR and airlift
bioreactors.

The internal circulation airlift and the STR were compared with respect to the K;a in
tests performed in non-inoculated WBEG medium (Figure 2). As shown in this figure, in the
tests with the STR, the effect of the stirring speed on the K a was much more intense than that
of the air flow rate. By comparing the airlift reactor and the STR operated at 300 rpm, one can
observe that equivalent K;a values were measured for Q from 1.25 to 2.0 vvm. However, for
stirring speeds from 400 to 700 rpm in the STR, the significantly higher K;a values disclose
the strong limitation of the airlift reactor in terms of oxygen transfer. As such, in fermentation
conditions in the airlift reactor, one could expect large difficulties in supplying the
microorganism with dissolved oxygen, especially considering that, besides the presence of
wheat bran extract and pectin in the medium, the fungus biomass itself strongly affects the

oxygen transfer rate.
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Fig. 2. Variation in the volumetric oxygen transfer coefficient (Kpa) with the specific air flow
in the stirred tank bioreactor (STR), operating at 200-700 rpm, and the internal circulation

airlift bioreactor, in non-inoculated WBEG medium, at 28°C.
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3.3. Growth of Aspergillus oryzae and polygalacturonase production in STR and
airlift bioreactors

A. oryzae 1PT301 was cultivated in WBEG medium in the STR and airlift
bioreactors. The results of these tests are summarized in Table 2. It can be observed that, in
general, slightly higher results were achieved for the STR, both in terms of the enzyme yields

and productivities.

Table 2 General results obtained for the Aspergillus oryzae cultivation in WBEG medium in

the stirred tank bioreactor (STR) and the internal circulation airlift bioreactor.

Stirred tank Internal circulation airlift

bioreactor bioreactor
Xm (gL 14.1+0.13 10.1+0.03
tX, (h) 36 36
Endo-PG (U.mL™) 91.340.18 86.2+0.23
Exo0-PG (U.mL™) 65.2+0.25 60.60.1
Yxrs (2.27) 0.68 0.49
Yexorars (U.g7) 3.16 2.98
Yendorars (U.g") 4.42 4.23
Pexopg (U.mL™h™) 0.68 0.63
Pendo-p (U.mL™"h™) 0.95 0.89

Xn — maximum cellular concentration ; tx, — time maximum cellular concentration; Endo-PG — maximum
endo-polygalacturonase activity in 96 hours of process; Exo-PG — maximum exo-polygalacturonase activity in
96 hours of process; Yxrs — yield factor in cells; Yexop, endorc — Yyield factor in exo- and endo-

polygalacturonase; pendo-pG, exo-pg — productivity in endo- and exo-polygalacturonase.

In Figures 3 and 4, the time courses of the variables monitored during the cultivation
of 4. oryzae in the STR and the airlift bioreactor, respectively, are depicted. After a lag phase
of 5 and 10 h, for both conditions, an intense cellular growth was observed, with similar
cellular concentrations being reached up to around 20 h of cultivation (Figures 3A and 4A).
From this point onward, a reduction in the growth rate was observed in the airlift bioreactor.
Thus, on reaching the stationary growth phases, between 30 and 35 h of process, the
maximum cellular concentration in the STR (14.1 g.L") was higher than that obtained in the

airlift (10.1 g.L™).
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Fig. 3. Time course of Aspergillus oryzae cultivation in WBEG medium in the stirred tank
reactor. (A) cell, reducing sugar, and dissolved oxygen concentration. (B) endo-

polygalacturonase (endo-PG) and exo- polygalacturonase (exo-PG) activities, and pH.

The consumption of reducing sugars was gradual up to 30 h of process,
accompanying the fungal growth, both in the STR and the airlift bioreactors. This was
followed by a period with constant residual concentrations, possibly due to the presence in the
medium of reducing substances which 4. oryzae is unable to metabolize (Figures 3A and 4A).

Also in Figures 3A and 4A, one can see that the dissolved oxygen concentration
during 4. oryzae cultivation in both types of bioreactors decreased rapidly after the lag phase
as a consequence of the intense microbial metabolism, with an increase in apparent viscosity
due to the cellular growth also contributing to this decrease. For both reactors, the time course
for the dissolved oxygen concentration presented a similar behavior, decreasing to values of
around 15% of the saturation value, between 20 and 30 h of process, and increasing again at

the end of the growth phase and during the stationary phase. It is interesting to remark that,
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with the STR, a stirring speed of 700 rpm was needed to avoid having the minimum dissolved
oxygen concentration decreased to below 15% of the saturation value. With the airlift reactor,
despite the already discussed oxygen transfer limitation, such a minimum oxygen

concentration was also observed.
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Fig. 4. Time course of Aspergillus oryzae cultivation in WBEG medium in the airlift
bioreactor. (A) cell, reducing sugar, and dissolved oxygen concentration. (B) endo-

polygalacturonase (endo-PG) and exo-polygalacturonase (exo-PG) activities, and pH.

The endo and exo-PG activity levels, in both types of bioreactors, showed profiles
which were not kinetically associated with the cellular growth; levels of 91.3 U.mL™" of endo-
PG and 65.2 U.mL™" of exo-PG being reached in the STR bioreactor and 86.2 U.mL™" of endo-
PG and 60.6 U.mL™" of exo-PG in the airlift bioreactor in approximately 96 h of cultivation
(Figures 3B and 4B). The same figures also show that the minimum pH of the process in the

STR was around 2.3, while in the airlift bioreactor this value was approximately 3.3.
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According to Kahar et al. (2002), the mycelium growth, the morphology, and the
formation of products are related to the type of bioreactor used. In 4. oryzae cultivation, the
intense cellular growth results in high oxygen consumption. Thus, the difference in terms of
biomass concentration, favoring the STR, could be due to the mechanical stirring, which
would allow a better oxygen supply to the culture. However, the minimum values determined
for dissolved oxygen concentration were very similar in the two cases, as mentioned before in
this work, invalidating this hypothesis. For 4. oryzae IPT301, apparently, the expected
shearing effect of the STR turbines is not so critical, even though, during the operation, high
stirring rates were used in order to meet the oxygen uptake rate of the culture. Since in the
STR the shearing is dependent on the terminal velocity (vip) of the turbines, the results are
even more interesting considering that with an increase in the scale of an aerobic bioprocess -
taking as scaling criteria the maintenance of the Kya and the specific air flow - the vy, value in
the industrial bioreactor is lower than that in the laboratory.

According to studies by Lazaridou et al. (2002), with Aureobasidium pullulans, and
Xu et al. (2006), with Paecilomyces tenuipes, the growth and performance of these
microorganisms were favored by the stirring in the STR bioreactor. According to the latter
authors, the assimilation of sugars increases with an increase in stirring, which may explain
the better results obtained with STR in the present work.

As previously mentioned, the airlift bioreactor has been extensively studied as an
alternative for the STR, mainly for the cultivation of microorganisms which are sensitive to
shearing. It is possible, however, that the problem of shearing also occurs in the airlift
bioreactor when high air flows are used. According to Jin et al. (1999), the increase in air flow
during A. oryzae cultivation in an airlift bioreactor resulted, up to a certain point, in an
increase in biomass, with damage to the mycelium being observed for flows above 1.6 vvm.

In the A. oryzae cultivation in the airlift bioreactor in this study, there was a need for intense
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aeration of the culture medium — with a peak of 2.5 vvm — in order to maintain an oxygen
concentration over the critical value, allowing shearing to be included in the hypotheses
proposed to explain the results found.

Regarding the polygalacturonase production in the STR bioreactor, conversion
factors were determined for both enzymes of between 4% and 6% higher than those
calculated for the airlift bioreactor, with similar differences also being observed for the
productivities. These data suggest that the enzyme production is not proportional to the fungal
biomass formed, given that the yield factor in cells in the STR was around 39% higher than
that calculated for the airlift bioreactor (Table 2). One aspect which may have influenced the
formation of enzymes is the variation in the pH of the medium. As previously noted, the pH
of the medium during A. oryzae cultivation in the airlift bioreactor showed a less accentuated
drop than that observed in the STR bioreactor. In a work with the same strain of 4. oryzae,
Malvessi and Silveira (2004) obtained higher pectinolytic activity levels in experiments in
which the pH decreased from 4.0 to 2.7, these lower values being controlled in the
experiment. When these authors controlled the pH at values close to 4.0 for the whole

duration of the run, insignificant enzymatic levels were observed.

4. Conclusions

In terms of the volumetric oxygen transfer coefficient, measured in non-inoculated
culture medium, the laboratory-scale airlift bioreactor tested showed a performance similar to
the stirred tank bioreactor only for stirring speeds up to 300 rpm. Despite this result, even
without mechanical stirring, it was possible, with the airlift bioreactor, to guarantee the
oxygen supply for the 4. oryzae cultivation. On comparing the STR and airlift bioreactors in
this process, lower cellular growth was achieved in the latter. However, the close results for

the final endo and exo-polygalacturonase activities suggest that the airlift bioreactor has
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potential for use in the production of these enzymes in larger scale operation, with lower

installation and operation costs in comparison to a STR.
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4.4 Artigo 2: Influence of pectin, glucose, and pH on the production of polygalacturonases by

Aspergillus oryzae in liquid medium
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Influence of pectin, glucose, and pH on the production of polygalacturonases by

Aspergillus oryzae in liquid medium

Abstract

Endo- and exo-polygalacturonase (PG) production by Aspergillus oryzae 1PT 301 was
evaluated in submerged process in a batch bioreactor. Media containing 0, 10, and 20 g/L
pectin and 0 to 30 g/L glucose were tested. For cultivations where pH was not controlled, the
use of 20 g/L pectin and 10 g/LL glucose resulted in superior enzyme activities compared to
control media with 0 and 10 g/L of the inducer and the same glucose concentration. Endo-PG
activity was 125 U/L (twice that of the control media), and exo-PG activity was 76.3 U/mL
(thirteen times higher than the control). For cultivations where pH was controlled to a
minimum value of 2.7, media containing 20 g/L pectin and 20 to 50 g/L glucose were tested.
In these cultivations, significant improvement of both endo- and exo-PG activities was
attained. Maximum enzyme activities (175.0 U/mL for endo-PG and 103.0 U/mL for exo-PG)
were obtained in pH-controlled batch experiments with 30 g/L glucose. These results indicate
that the production of polygalacturonases by 4. oryzae is especially dependent on the
composition of the cultivation media and the variation of pH during the process.

Keywords: Aspergillus oryzae, polygalacturonases, effects of glucose and pectin, pH control.

Introduction

Pectinases, or pectinolytic enzymes, are naturally produced by plants, filamentous
fungi, bacteria and yeasts [1, 2]. Because of their ability to degrade pectic substances, these
enzymes are widely used in the food industry to assist in the extraction and clarification of

fruit and vegetable juices [3, 4, 5].
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Pectinases can be produced by solid-state or submerged processes, and filamentous
fungi belonging to the genus Aspergillus are most often used [6, 7, 8, 9, 10]. This genus has
long been known by the variety of pectinolytic enzymes produced by its members [11].
Generally, the fermentative production of enzymes requires special attention to the
composition of the culture medium. Media can contain components involved in the induction,
repression or inhibition of enzyme formation and secretion (in the case of extracellular
enzymes) [9, 12]. Besides the carbon source, other medium components must be carefully
chosen to achieve good results [13]. According to Roumbouts and Pilnik [3], culture media
with an adequate balance of simple carbohydrates and pectin lead to the best production of
pectinases in a submerged process. Due to their role as pectinase inducers, pectin or
agricultural residues with high pectin content are essential components of the culture medium,
and Aguilar and Huitron [14] describe a stimulating effect by galacturonic acid and glucose
on the production of pectinases by Aspergillus sp. Nevertheless, the same authors observed
that production of pectinases was strongly repressed by high concentrations of these
compounds in the cultivation medium. Similar results were published by Teixeira et al. [11],
who described a repression of endo- and exo-PG production in Aspergillus japonicus when
concentrations of glucose, pectin and sucrose were above certain levels. Solis-Pereyra et al.
[6] and Acufa-Arguelles et al. [7] also reported that an excess of glucose in solid media
reduced the formation of pectinases by Aspergillus niger. These authors claim that this result
was due to a strong drop in the pH of the medium rather than catabolic repression or growth
inhibition.
Previous published data suggest that the production of pectinases by A. oryzae is
associated with the variation of medium pH. Ueda et al. [15] evaluated the influence of pH on
the formation and the composition of the 4. oryzae A-3 pectinolytic complex, and they

observed significant differences between cultivations with and without pH control. These



74

authors also related their results to the stability profile of each enzyme in the pectinase
complex. Malvessi and Silveira [16] studied the production of polygalacturonases by A.
oryzae and observed that the fungus growth is favored by pH values close to 4 while pH
values around 3 are needed for endo- and exo-PG production.

The aim of this study was to evaluate the production of endo- and exo-
polygalacturonases (the hydrolases of the pectinase group) by A. oryzae, using media
containing different concentrations of glucose and pectin. Additionally, the effect of pH on

the process was assessed.

Material and methods

Microorganism

A. oryzae IPT301 from the Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas de Sao Paulo (Brazil)
culture collection was used in these experiments. The strain was propagated in glycerin agar
medium [17] and incubated at 30°C for 5 days. After incubation, the sporulated cultures were

stored at 4°C or were used for the inoculation of production media.

Culture media

The influence of culture medium composition on fungal growth and on the
production of endo- and exo-polygalacturonases (endo- and exo-PG) by A. oryzae was
evaluated in this work. WBE medium [18], used as the basis for the formulations tested,
contains aqueous extract from 80 g of wheat bran, 500 mL; citric pectin (ESKISA S.A.,
Brazil), 20 g; glucose, 22 g; yeast extract, 0.05 g; (NH4)2,SO4, 5.0 g; MgSOy, 0.5 g; KH,POy,
2.5 g; FeS0,4.7H,0, 6.3 x 10™ g; ZnS04, 6.2 x 10™ g; MnSO4, 1 x 107 g; and distilled water,
gsp 1 L. To prepare the wheat bran extract, 80 g of wheat bran (Moinho NORDESTE,

Antonio Prado, Brazil) was finely milled (10 mesh) and mixed with 500 mL of distilled water,



75
and the mixture was autoclaved at 1 atm for 15 minutes. After cooling, the mixture was
filtered, and the extract was used in the preparation of WBE medium.

The effect of citric pectin concentration present in WBE medium was evaluated in
batch cultures. In these experiments, WBE medium was formulated with 0 and 10 g/L pectin
and with 10 g/L glucose. In additional batch runs, WBE medium with glucose concentrations
of 0, 5, 10, 15, 20, 25, 30 and 50 g/L was used (experiments GO, G5, G10, G15, G20, G25

and G30, and GZO*, G30" and GSO*). All media were autoclaved at 1 atm for 15 minutes.

Operational conditions

The experiments were carried out in batch mode using a 5-L BIOSTAT B bioreactor
(B. BRAUN BIOTECH, Germany) with a working volume of 4 L and 3 flat-blade impellers.
The temperature was controlled at 28 °C, and the initial pH of all experiments was adjusted to
4.0 with 2 N HCI or 3 M NaOH. In experiments GO through G30, no further pH control was
done. In runs GZO*, G30" and GSO*, after the normal decrease in pH, the pH was held at a
minimum value of 2.7 by adding 3 M NaOH. In an attempt to keep the dissolved oxygen
concentration at non-limiting levels for the organism, the stirring speed was varied from 300
to 750 rpm, and the specific air flow rate was between 0.5 and 2.5 vvm (volume of air per
volume of medium per minute). Samples were collected periodically, centrifuged for 10 min

at 10000 rpm, and stored at 4°C for later analysis.

Analytical methods
The concentration of soluble reducing sugars was quantified by the dinitrosalicylic
acid (DNS) method [19], and the total reducing sugars were assayed using an adaptation of

the method proposed by Bittman [20]. Briefly, the material was hydrolyzed in 1.5 M H,SOs4,
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neutralized with 4 M NaOH, clarified with K4F¢(CN)e.3H,O (150 g/L) and CuSO4.5H,0 (300
g/L), and then the liberated reducing sugars were quantified using the DNS method.

The endo-polygalacturonase (endo-PG) activity measurements were based on the
viscosity reduction of a 0.63% (w/v) solution of citric pectin (ESKISA S.A., Brazil) prepared
with 0.05 M acetate buffer (pH 4.0). The analysis mixture was 3.2 mL of conveniently diluted
sample with 14.8 mL of the citric pectin solution. This reaction was carried out at 30°C for 30
minutes, and the viscosity of the reaction mixture was determined using a DV-II+
viscosimeter (BROOKFIELD ENGINEERING, USA). One endo-PG unit was defined as the
quantity of enzyme that causes a 50% reduction in solution viscosity under the standardized
conditions [21]. The exo-polygalacturonase (exo-PG) activity was estimated in a reaction
mixture containing 50 uL of appropriately diluted sample and 2 mL of polygalacturonic acid
(SIGMA, USA) in 0.1 M acetate buffer (pH 4). The exo-PG reaction was carried out at 35°C
for 30 minutes. The galacturonic acid released in the reaction was quantified by the Somogyi
[22] method. One unit of exo-PG was defined as the quantity of enzyme that leads to the
release of 1 umol of galacturonic acid per minute per milliliter of enzymatic extract [23]. The
activity of both enzymes is expressed in units per milliliter of medium (U/mL).

The spores used to inoculate the cultivation medium were enumerated by direct
counting using a Neubauer chamber as previously described by Solis-Pereyra et al. [6]. The
biomass concentration was determined gravimetrically using cellulose membranes with a pore
size of 0.45 um. The volumetric oxygen transfer coefficient (Kya) in non-inoculated WBE
medium was determined using the static method described by Moo-Young and Blanch [24].
For this determination, the stirring speed was 300 rpm, the specific air flow rate was 2.0 vvm,

and the medium temperature was held at 28°C.
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Statistical analysis
Statistical tests were carried out by analysis of variance (one-way ANOVA) and the

Tukey post-test using a probability level of less than 5% (p<0.05).

Results and discussion

As already described in the present work, the addition of pectin to the cultivation
medium is essential for inducing high titers of pectinase in Aspergillus fungi. In WBE
medium, the concentration of citric pectin is 20 g/L, resulting in a viscosity of approximately
48 cP (at 30°C). This viscosity is significantly higher than the viscosity of the media without
pectin (approximately 2.0 cP).

This increase in viscosity leads to a decrease in the oxygen transfer rate to the liquid
phase, which can become a serious operational problem, especially in large-scale processing.
To estimate the effect that pectin has on oxygen transfer in the medium, the volumetric
oxygen transfer coefficient (K;a) was measured in WBE medium formulations containing 0
or 20 g/L pectin. The K;a was measured in non-inoculated media using aeration and agitation
conditions described in the Material and Methods section. For the medium containing pectin,
aKiaof 16 h! was determined, and the K;a of WBE medium without pectin was 26 h'l. In
addition to reducing the cost of the medium, the use of lower pectin concentrations could
therefore improve the process by improving the efficiency of oxygen transfer.

To examine this hypothesis, experiments were conducted with WBE medium
containing 0 and 10 g/L pectin. The medium containing 10 g/L pectin had a viscosity of
approximately 18 cP, and the results from these cultivations were compared with those
obtained using 20 g/L of the inducer. Typical time courses for the main process variables are
shown for an 4. oryzae cultivation in liquid WBE medium containing 20 g/L pectin (Figure

1). As depicted in Figure 1, after a lag phase of 10 h, the cellular growth was intense up to
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approximately 36 h of cultivation. After 36 h, the culture reached the stationary phase, and a
maximum cellular concentration of 12.3 g/l was achieved. The consumption of reducing
sugars accompanied fungal growth and was gradual through 48 h of cultivation. At longer
times, assays indicated constant residual sugar concentrations, possibly due to the presence of
reducing substances that 4. oryzae is unable to metabolize. After the lag phase, dissolved
oxygen concentration decreased rapidly due to microbial metabolism. Between 24 and 30 h,
dissolved oxygen decreased to approximately 30% saturation and then increased at the end of

the growth phase and also during the stationary phase.

~ 16+ —0— Dissolved oxygen 12
— —0-0-9 -
) H= A —a— Cell
144 * —8— Reducing sugars
£ \
c 124 . u-u-u —u | 2
(] o Q
2 Ls §
10 4—n, o,
x N
o ’ D\ . 3 Lg
° | m
- °
g 8 \D ./ -0-0-0 og-g-o-0 [ 6 Lg
© - o0 o o
A 67 D/ el r a
a e / S~
S | \ L
N AN &
- n O+ ) Lo >~
o 2 | \.\.
= e T —— oo
° =
O Op== 0
1404 B —4A— Endo-polygalacturonase Le
1 —A— Exo-polygalacturonase
~ 120 —O—pH g/
£ ] K
: 1004 A F
=)
~ —0-0-000 A/g L4
O Q) /
a 80 o A L
: ¢ /0 Ao
'g ) ] e 0-0° A/ -3 'EJE
C 604 Oy 0O /
w 00 /A /AA
(-D\ ] / A_AAA -2
o 40 A /
o) | A/
ﬁ A/ /A -1
20+ /o
AR
AI I
0 e : . 0
0 20 40 60 80 100
Time (h)

Figure 1. Time courses for cultivations of Aspergillus oryzae IPT301 in WBE medium with
20 g/L citric pectin and 10 g/L glucose. (A) Cell, reducing sugar, and dissolved oxygen
concentration. (B) Endo-polygalacturonase (endo-PG) activity, exo- polygalacturonase (exo-

PG) activity, and pH.
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The endo- and exo-PG activities showed non-growth-associated production, and their

maximum values were attained after approximately 96 h of cultivation (125 and 76.3 U/mL,

respectively). During the growth phase, the pH dropped to values close to 2.5. After this time,

increasing pH values were measured in association with polygalacturonase formation (Figure
1).

Table 1 compares the results of cultivations in WBE medium containing three

different pectin concentrations.

Table 1. Results obtained for batch cultivations of Aspergillus oryzae 1PT301 in WBE

medium containing 10 g/L glucose and different initial concentrations of citric pectin.

Citric pectin (g/L) 0 10 20
Viscosity (cP) 2.0 18 48

So (g/L) 11.6 12.1 11.9
Seons (/L) 9.60 10.9 9.60
Xmax (g/L) 11.9 +£0.001° 12.3 £0.1° 12.3 £0.2%
txmax (8/L) 24 36 36
PHin 2.33 2.45 2.48
PHiina 7.76 7.60 5.55
Endo-PG,,, (U/mL) 9.40 +0.1° 67.5+0.3° 125 +0.2°
tendo-pG max (h) 96 96 96
Ex0-PGpay (U/mL) 6.00 +0.2° 475+0.2° 76.3+0.3"
texo-PG max (1) 60 96 96

Means followed by the same letter are not significantly different at a level of 5% (p < 0.05)

Sy, initial reducing substance concentration (expressed as glucose); S.qys, reducing substance concentration
(expressed as glucose) consumed; X,,,,, maximum cell concentration; tym,y, time for achieving Xax; PHumin,
minimum pH value; pHg,, pH value after 96 h of cultivation; Endo-PG,,, maximum endo-PG activity;

Ex0-PGpx, maximum exo-PG activity; tpgmax, time for achieving endo-PGy,,, and exo-PGy.

Dissolved oxygen concentration (at non-limiting levels for A. oryzae) was achieved
by varying the stirring speed and the air flow rate. As expected, the control of dissolved

oxygen was notably easier in reduced-pectin or pectin-free cultivation media. Similar
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maximum cell concentrations (approximately 12 g/L) were measured in all three media
conditions, indicating that pectin has little effect on growth of the culture. Higher endo- and
exo-PG activities, however, were found in media with increased pectin content, demonstrating
pectin essential role as enzyme inducer for this process. Based on these results, subsequent
batch runs were performed with a citric pectin concentration of 20 g/l in WBE-based
cultivation (Table 1).

The effect of glucose concentration on the batch process were tested in WBE
medium containing initial glucose concentrations up to 50 g/L in runs with uncontrolled pH
(GO to G30) or with pH controlled to a minimum value of 2.7 (GZO* to GSO*). The results of
these experiments are presented in Table 2. Increasing maximum concentrations of A. oryzae
were obtained as the initial glucose concentration in WBE medium increased. This positive
effect of glucose concentration on the growth of filamentous fungi has been specific reported
by Gibson et al. [25] and by Taragano et al. [26]. An exception to this behavior was observed
in run G50%*, in which a cell concentration of 13.7 g/L was measured, suggesting that the high
initial glucose concentration (approximately 50 g/L) may lead to some inhibition of cell
growth.

For the experiments described in Table 2, the formation of endo- and exo-PG
activities was not dependent on cell concentration. Among experimental runs performed
without pH control, the highest activities for both endo- and exo-PG were obtained with 10
g/L glucose (G10), whereas the remaining runs (experiments G0, G5, G15, G20, G25 and

G30) had significantly lower titers.
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Table 2. Results obtained for batch cultivations of Aspergillus oryzae in WBE medium
containing 20 g/L citric pectin and different initial glucose concentrations. Cultivations were

operated with and without pH control.

GO G5 GI10 GI5 G20 G25 G30 G20° G30° G50

So (g/L) 240 750 119 154 214 263 311 215 316 513
Seons (/L) - 690 109 142 201 250 297 190 305 472
Ximax (g/L) 11.00 11.9" 124 12.6% 13.1° 13.8° 14.8® 12.8% 14.9* 13.7%
txmax (8/L) 24 27 24 24 3 36 36 36 36 42

PHin 3.03 269 248 211 210 202 200 270 270 2.70
PHiina 6.78 6.03 555 278 250 246 200 3.02 358 298

Endo-PG,.., (U/mL) 11.0° 863" 125° 98.6% 98.0% 81.3% 673" 158" 175 18.6'
tendo-pG max () 729 9% 9% 9% 9% 9% 96 96 96
Ex0-PGp. (U/mL) 486 62.7° 763° 68.8% 61.5¢ 58.6° 225" 83.6” 103" 12.3'

texo-PG max () 92 96 96 96 96 96 &9 96 96 96

Means followed by the same letter are not significantly different at a level of 5% (p < 0.05)

"pH controlled at a minimum value of 2.7 with 3 M NaOH

So, initial reducing substance concentration (expressed as glucose); S..ns, reducing substance concentration
(expressed as glucose) consumed; X,,,x, maximum cell concentration; txm,,, time for achieving X.x; PHumin,
minimum pH value; pHg,a, pH value after 96 h of cultivation; Endo-PGy,,,, maximum endo-PG activity; Exo-

PGnax, maximum exo-PG activity; tpgmax, time for achieving endo-PGy.x and exo-PGipay.

Figure 2 depicts the variation of pH with process time for experimental runs without
pH control. Lower pH values were observed as the initial glucose concentration present in the
WBE medium increased. In the sequence, pH presented growing values, especially in
cultivations with 0, 5 and 10 g/L glucose.

One potential reason for the low activity titers in runs G15 to G30 (Table 2 and
Figure 2) is that the pH of the cultures was too low for A. oryzae metabolism and that enzyme
production was hindered. Another possibility, according Ueda et al. [15], is that the low pH

has a negative effect on the stability of enzymes. To examine the effect of pH variation on the
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production of endo- and exo-PG, a new series of experiments (GZO*, G30" and GSO*) was
carried out in which the pH was controlled to a minimum value of 2.7. As shown in Table 2,
the activities of both endo- and exo-PG were dramatically increased in experimental runs with
initial glucose concentrations of 20 to 30 g/ and minimum pH of 2.7 (experiments G20" and
G30*). On the other hand, in WBE medium containing 50 g/L glucose (experiment GSO*),
negligible polygalacturonase activities were achieved, despite the control of pH and the
considerable biomass production. As reported by other authors [7, 27], this result may be due

to the catabolic repression exerted by the high glucose concentration.
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Figure 2. Time course of pH in batch cultivation of Aspergillus oryzae 1IPT301 without pH
control. Cultivations were performed using WBE medium with initial glucose concentrations

ranging from 0 to 30 g/L (GO to G30).

Literature reports indicate both positive and negative effects of glucose on the
production of enzymes belonging to the pectinase group. The results presented here confirm,
as previously observed for different Aspergillus species, that the presence of high glucose
concentrations in the cultivation medium can hinder the production of fungal pectinases. This
hindrance is likely due to excessively low pH values as well as catabolic repression.

Nevertheless, it was demonstrated that high enzyme titers could be obtained in liquid media
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with glucose concentrations as high as 30 g/L, since pH is controlled to an adequate minimum

level.
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4.5 Artigo 3: Producdo de poligalacturonases por Aspergillus oryzae em biorreatores de

agitacdo mecanica e airlift de circulagdo interna e externa
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Producio de poligalacturonases por Aspergillus oryzae em biorreatores com agitacio

mecanica e airlift de circulacio interna e externa

RESUMO

A producao de endo e exo-poligalacturonase (PG) por Aspergillus oryzae IPT 301 foi avaliada
em biorreator de agitagdo mecanica (STR) e em biorreatores airlift de circulagao interna e
externa. Foram testados meios de cultivo em STR, formulados com solucao de pectina nao
hidrolisada (WBE), parcialmente hidrolisada (WBE2, WBE3 e WBE4) e metade da pectina
ndo hidrolisada e a outra metade parcialmente hidrolisada (WBES). A producdao de PG em
biorreatores STR e airlift foi avaliada na condi¢do WBES e na condi¢do WBE6, com pectina
nao hidrolisada, em que os sais nutrientes foram adicionados parceladamente ao meio durante
o cultivo. Entre os meios com pectina parcialmente hidrolisada, valores superiores de endo-
PG (149,0 U/mL) e exo-PG (80,2 U/mL) foram obtidos na condicao WBES, sendo que o uso
do meio WBE resultou em atividades de endo e exo-PG estatisticamente inferior: 130,0 ¢ 78,0
U/mL, respectivamente. Apds 96 h de processo, atividade superior de endo-PG (145,0 U/mL)
foi atingida no STR, na condicdo WBES, seguindo-se a condigado WBE6 (140,0 U/mL) no
mesmo reator. Em biorreatores airlift, titulos superiores de endo-PG (116,0 U/mL) e exo-PG
(80,4 U/mL) foram atingidos no sistema de circulacdo externa, na condicdo WBES6,
observando-se, no segundo caso, atividade semelhante a obtida no STR.

Palavras-chave: Aspergillus oryzae, biorreator de agitagdo mecanica, biorreatores airlift de

circulacdo interna e externa, viscosidade, poligalacturonases.

1. INTRODUCAO
As pectinases sao enzimas que agem sobre as substancias pécticas por reacoes de
hidrolise, transeliminacdo e desesterificagao (Kashyap ef al. 2001). Industrialmente, essas

enzimas sao empregadas, principalmente, na clarificagdo de sucos e de vinhos,
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proporcionando a hidroélise da pectina, a solubilizagdo do polissacarideo, o decréscimo da
viscosidade do liquido e a aglomeragao do material particulado na forma de flocos que podem
ser separados por filtragdao ou centrifugacao (Blanco ef al. 1999; Hoondal et al. 2002).

Na producao de pectinases sao utilizados, geralmente, fungos filamentosos do género
Aspergillus que se destacam pela diversidade de enzimas pectinoliticas produzidas (Semenova
et al. 2003, Teixeira et al.2000). Na producdo em larga escala, sdo empregados
microrganismos da espécie 4. niger que tém a classificagdo GRAS ("generally recognized as
safe") do FDA (Food and Drugs Administration), 6rgao do governo dos EUA cujas normas
sdo internacionalmente reconhecidas (Schuster ef al. 2002).

Fungos filamentosos sao frequentemente utilizados para a produgdo de metabolitos e,
em cultivos submersos, apresentam diferentes morfologias — pellets ou filamentos livres —
dependendo do microrganismo e das condi¢des de cultivo. Cultivos com a formacgao de pellets
sdo particularmente exigentes em termos de transferéncia de oxigénio, pois a biomassa exerce
grande influéncia sobre as propriedades reologicas do meio. Ressalte-se, no caso, que a
transferéncia de oxigénio ¢ uma fungdo complexa, relacionada com parametros operacionais,
incluindo agitacdo, vazao volumétrica e dimensdes geométricas do biorreator (Prosser &
Tough, 1991; Ju et al. 1991).

Biorreatores de agitacdo mecanica (STR) e airlift sio amplamente utilizados em
bioprocessos (Nienow, 1998). Biorreatores airlift sdo usados para fluidos com baixa
viscosidade e que ndo exijam agitacdio mecanica, resultando em baixo custo para a
transferéncia de oxigénio (Nicolella et al. 2000; Chisti, 1998). Os airlift sio considerados uma
importante classe de biorreatores de coluna de bolhas modificados (Vial et al. 2002) e tém
recebido atencdo devido a sua simplicidade de projeto e construcdo, versatilidade,
simplicidade de operacdo, baixo consumo de energia e altas taxas de transferéncia de massa e

calor (Yuguo et a/.2000).
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Apesar das vantagens apresentadas, a aplicagdo dos biorreatores airlift em escala
industrial ¢ ainda limitada, pois eles apresentam menor flexibilidade na resposta as mudangas
do meio durante processo que os STR, devendo sua geometria, portanto, ser definida para
processos especificos (Vial ef al. 2002). Analise semelhante foi feita por Gouveia et al.
(2003), em trabalho sobre o efeito da geometria, condi¢des operacionais, circulagao de liquido
e transferéncia de massa em biorreator airlift, que observaram que a transferéncia de oxigénio
para o meio liquido ¢ afetada por pequenas mudangas na geometria do sistema,
particularmente pelo espaco superior do biorreator. Esses mesmos autores ressaltam a
dificuldade de compararem-se os resultados de pesquisas com reatores airlift devido as
diferencas na sua geometria nos diferentes estudos. Na literatura, sdo encontrados trabalhos
em que sdo comparados os desempenhos de diferentes tipos de biorreatores utilizados em
cultivos submersos de fungos como Grifola frondosa (Lee et al. 2004), Metarhizium
anisopliae (Tamerler-Yildir et al. 1997), Aspergillus niger (Bizukojc & Ledakowics, 2004),
Aspergillus terreus (Yahiro et al. 1997). De um modo geral, constata-se nesses trabalhos que
o uso de um tipo ou outro de biorreator vai depender das caracteristicas de cada processo e de
cada microrganismo em particular.

Nesse contexto, o objetivo do presente trabalho foi avaliar a produgdo de endo e exo-
poligalacturonase, duas hidrolases do grupo das pectinases, por Aspergillus oryzae, em
biorreatores STR e airlift de circulagdo interna e externa, em escala de laboratorio.
Adicionalmente, foram realizados ensaios em que foi avaliada a hidrolise parcial da pectina,
que faz parte da composi¢ao do meio de cultivo, como indutor e, a limitacdo do crescimento
celular, com o fim de buscar-se diminuir a viscosidade do meio e, com isso, facilitar a mistura

e a transferéncia de oxigénio para o meio de cultivo de A. oryzae.
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2. MATERIAL E METODOS
2.1. Microrganismo
A. oryzae IPT 301 (Instituto de Pesquisas Tecnologicas de Sao Paulo) foi utilizado
nos experimentos. A linhagem foi propagada em meio glicerinado agarizado (Maiorano,
1982), a 30°C, por 5 dias. Apos esse periodo, a cultura foi estocada a 4°C ou usada como

in6culo do meio de producao.

2.2 Meios de cultivo

Nos ensaios foram utilizadas formulacdes isentas de so6lidos em suspensdo a base de
extrato aquoso de farelo de trigo. O meio basico de producdo (WBE) utilizado tinha a
seguinte composicao (Fontana ef al. 2009): extrato aquoso de 80 g de farelo de trigo, 500 mL;
pectina citrica (ESKISA S.A., Brasil), 20 g; glicose, 20 g; peptona, 13 g; extrato de levedura,
0,05 g; (NH4)2SOy4, 5 g; MgSO0s, 0,5 g; KH,POy4, 2,5; FeS04.7H,0, 6,3 x 10 g; ZnSOqy, 6,2 x
10* g; MnSO,, 1 x 10” g; 4gua destilada q.s.p. 1 L. Para a obtengdo do extrato de farelo de
trigo, uma massa de 80 g de farelo integral foi triturada em moinho, selecionada em peneira
de classificacdo de 10 mesh, misturada com 500 mL de agua destilada, sendo a mistura
autoclavada a 1 atm por 15 min. Apds o resfriamento, a mistura foi filtrada e o extrato
utilizado na composi¢ao dos meios de cultivo.

Com a finalidade de diminuir a viscosidade do meio de cultivo, foram realizados
testes em que a pectina citrica — utilizada no meio de cultivo como indutor da producao de
endo e exo-PG — foi hidrolisada parcialmente por acdo enzimatica. Para isto, preparou-se uma
solu¢do de pectina oito vezes concentrada em relacdo a concentracdo desse componente no
meio, sendo adicionados a solu¢do 10 mL de extrato enzimdtico bruto, oriundo de cultivo
liquido de 4. oryzae, com uma atividade de endo-PG de 150 U/mL. A reacdo foi conduzida a

28°C e sob constante agitacdo. Para a medida da viscosidade, aliquotas foram retiradas
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periodicamente e submetidas a temperatura de 100°C, por 10 min, para a inativacao
enzimatica e interrup¢do da reagdo. Para os testes de produgdo com o indutor (pectina),
utilizou-se pectina ndo hidrolisada e parcialmente hidrolisada. Foram testados meios
formulados com solucao de pectina nao tratada (meio WBE), com viscosidade (n) de 12,8 cP,
e parcialmente hidrolisada, com pu = 10,5, 6,1 e 2,3 cP, para formular os meios WBE2, WBE3
e WBE4, respectivamente. Posteriormente, realizou-se um teste de producdo com o meio
WBES em que metade da pectina do meio foi parcialmente hidrolisada (6,1 cP) e a outra
metade ndo foi tratada enzimaticamente (12,8 cP). Avaliou-se, ainda, uma condigdo de cultivo
(WBE6) em que 1/4 da massa total de (NH4),SO4, MgSO,4, KH,PO4, FeSO4.7H,0, ZnSO4 e
MnSO, estava presente no meio no momento da inoculacdo e os restantes 3/4 foram
adicionados ao meio em 48, 60 ¢ 72 h de processo, em parcelas iguais. Nesse ultimo caso, a
pectina presente no meio nao foi hidrolisada. O pH inicial de todos os meios foi ajustado a 4,0
com a adic¢ao de solugdes de HCI 2 M ou NaOH 3 M. Os meios foram autoclavados a 1 atm

por 15 min.

2.3 Condigoes experimentais

Nos cultivos em biorreator de agitacdo mecanica (STR), foi utilizado um
equipamento B. BRAUN BIOTECH modelo BIOSTAT® B (Alemanha), com volume total de
5 L e volume de trabalho de 4,1 L. O sistema ¢ equipado com trés turbinas com seis pas
planas com 6 cm de didmetro. Durante os cultivos, a frequéncia dos agitadores foi variada de
300 a 780 rpm e a vazdo especifica de ar de 0,5 e 2,5 vvm (volume de ar por volume de
liquido por minuto). Os biorreatores air/ift de circulagao interna e externa tinham um volume
total de 5 L e volume de trabalho de 4,1 L. As dimensdes dos reatores (mm) sdo apresentadas

na Figura 1.
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Figura 1. Configuracao dos biorreatores airlift de circulagdo interna (A) e de circulagdo

externa (B) utilizados em cultivos de Aspergillus oryzae em processo submerso.

O cilindro externo do biorreator airlift de circulagdo interna (downcomer) foi
construido em vidro refratario e o tubo interno (riser) em cloreto de polivinila (PVC). O
biorreator airlift de circulacdo externa foi totalmente construido em vidro refratario. O sistema
de aeracdo nesses sistemas foi constituido por um tubo de aco inoxidéavel e anéis de silicone
com perfuracdes para a saida do ar. As tampas dos biorreatores airlift foram construidas em
nylon. Para o controle da temperatura foi utilizado um banho circulante com um tubo interno
em forma de “U”. Os reatores airlift foram conectados a unidade de controle do sistema B.
BRAUN BIOTECH, modelo BIOSTAT® B (Alemanha).

Os meios de cultivo foram inoculados com uma suspensdo de conidios de A. oryzae
IPT 301 de forma a ter-se no tempo inicial de processo uma concentragdo de 10° conidios/L.

Em todos os cultivos, a temperatura de operagdo foi de 28°C e o pH foi controlado em um
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valor minimo de 2,7 com NaOH 3 M. As amostras foram coletadas periodicamente,
centrifugadas por 10 min, a 10000 rpm, e mantidas a 4°C para posteriores andlises de
acucares redutores soluveis, atividade de endo e exo-poligalacturonase. Para os trés
biorreatores, o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kra) foi medido em

meio de cultivo ndo inoculado a vazao especifica de ar de 1,5 vvm e, no caso do STR, a 400

rpm.

2.4. Métodos analiticos

A concentracdo de actcares redutores soliveis nos meios de cultivo foi determinada
pelo método do DNS (acido 3,5-di-nitro-salicilico) (Miller, 1959).

A atividade de endo-PG foi determinada pela medida da reducao da viscosidade de
solu¢do padrdo de pectina citrica (ESKISA S. A. Industria e Comércio) 0,63% (m/v), em
tampao acetato 0,05 M pH 4,0. A andlise foi realizada utilizando-se 3,2 mL da amostra diluida
em 14,8 mL da solugdo de pectina citrica, sendo a reagdo realizada a 30°C por 30 min.
Transcorrido o tempo de reagdo, a viscosidade da mistura reacional foi medida em
viscosimetro (BROOKFIELD ENGINEERING, USA) modelo DV-II+. Uma unidade de
endo-PG foi definida como a quantidade de enzima que causa a reducdo de 50% da
viscosidade da solugdo, nas condi¢des padronizadas (Gainvors et al. 2000). A atividade de
endo-PG ¢ expressa em unidades por mL de meio (U/mL).

A atividade de exo-PG foi estimada em mistura reacional contendo 50 pL de amostra
convenientemente diluida e 2 mL de solugdo de acido poligalacturonico (SIGMA, EUA) em
tampao acetato 0,1 M (pH 4), sendo a reagdo conduzida a 35°C por 30 min. As substancias
redutoras liberadas na reagdo foram quantificadas pelo método de Somogyi (1952). Uma

unidade de exo-PG foi definida como a quantidade de enzima que leva a liberagao de 1 pmol
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de acido galacturonico por minuto por mL de extrato enzimatico, nas condigdes da reagdo
(Couri & Farias 1995). A atividade de exo-PG foi expressa em unidades por mL (U/mL).

A concentragdo celular foi determinada por gravimetria, utilizando membranas de
celulose (0,45um). O coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kpa), em meio

ndo inoculado, foi determinado pelo método descrito por Moo-Young & Blanch (1989).

2.5 Anadlises estatisticas
Os testes estatisticos foram realizados por analise de variancia (one-way ANOVA) e

pos-teste de Tukey, utilizando nivel de probabilidade inferior a 5% (p<0,05).

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 Avaliagdo da produgdo de poligalacturonases (PG) em meio contendo pectina
parcialmente hidrolisada em biorreator de agitagdo mecanica (STR)

Em trabalho anteriore (Fontana et al. 2009), foi demonstrado que a presenca da
pectina no meio ¢ essencial para a obtencao de titulos significativos de poligalacturonases por
A. oryzae 1PT-301. Entretanto, a presenga do indutor no meio resulta em significativo
aumento da viscosidade, influenciando a reologia do liquido e dificultando a transferéncia de
oxigénio para o cultivo, o que motivou a realizagdo de cultivos de A. oryzae, em STR, em
meios liquidos contendo pectina parcialmente hidrolisada em comparagdo com o meio basico
contendo o indutor ndo hidrolisado (WBE). Os resultados gerais dos ensaios sdo mostrados na

Tabela 1.
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Tabela 1. Resultados gerais de cultivos de Aspergillus oryzae em processo submerso,
utilizando meios com pectina integral (WBE) ou parcialmente hidrolisada (WBE2 a WBEY)

em biorreator de agitagdo mecanica.

WBE WBE2 WBE3 WBE4 WBES5*
Viscosidade (cP) 12,80 10,50 6,10 2,30 -
Kia (h™) 10 22 25 31 21

Sy (g/L) 23,05 23,5 22,6 24,6 23,7
Seons (/L) 20,45 22,3 20,5 22,7 21,8
Xomax (g/L) 12,540,1% 14,840,1° 14,5+0,1°° 13,6+0,1° 12,840,1¢
tx.max (&/L) 48 48 48 36 36
PHoin 2,70 2,70 2,70 2,70 2,70
PHinal 5,02 4,82 4,90 4,93 5,10
Endo-PG,,; (U/mL) 130,0£0,1°  119,040,1¢  124,0£02°  112,0£0,3°  149,0+0,1°
tendo-pG mix (1) 96 96 96 96 96
Ex0-PG 15, (U/mL) 78,02+0,2°  68,6+0,1° 74,440,2° 64,4%0,2° 80,2+0,2°
texo-pG mix (1) 96 96 96 96 96

Kia, coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio medido em meio ndo inoculado; S, substrato inicial;
Scons> substrato consumido; Xy, concentracdo celular maxima; ty ma, tempo de maxima concentracdo celular;
PHinin, menor valor de pH; pHgpa, valor do pH em 96 h de processo; Endo-PG, atividade méxima de endo-PG;
Exo0-PG, atividade maxima de ex0-PG; tpg maix, tempo em que foi atingida a méxima atividade de endo e exo-PG.

*0O meio WBES corresponde a uma mistura em quantidades iguais, de WBE ¢ WBE3.

Como mostrado na Tabela 1, com os meios de cultivo contendo apenas hidrolisado
parcial de pectina (WBE2 a WBE4), foi possivel a obtencdo de valores de coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (Ka) significativamente superiores ao medido em
WBE em que a pectina integral estava presente. Com esses meios, concentragdes celulares
superiores foram determinadas. Apesar disso, as maximas atividades de endo e exo-PG,
determinadas em 96 h de processo, ndo foram positivamente afetadas pelas condi¢des de
cultivo mais adequadas (WBE2 a WBE4), constatando-se, ao contrario, que o uso do meio
com pectina integral (WBE) resultou em atividades de endo (130,0 U/mL) e exo-PG (78,0
U/mL) significativamente superiores. Observou-se, entretanto, que as atividades de exo e
endo-PG foram superiores, até aproximadamente 60 e 70 h de processo, respectivamente, nas

condi¢des em que foi utilizada a pectina tratada enzimaticamente em comparacdo a condi¢ao
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WBE (Figura 2). Esse fato sugere que a pectina parcialmente hidrolisada resulta em uma
inducdo em tempo menor. Também pode ser observado que o aumento da atividade ocorre até

um certo periodo, indicando a caréncia de indutor a partir desse ponto.
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Figura 2. Variacdo das atividades de exo-poligalacturonase (Exo-PG) (A) e de endo-
poligalacturonase (Endo-PG) (B) com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em
biorreator de agitacao mecanica (STR), em meios de cultivo contendo pectina integral (WBE)

ou parcialmente hidrolisada (WBE2 a WBE4).

Com base nesses resultados, foi realizado um novo ensaio em que a metade da massa
de pectina usada como indutor foi hidrolisada e a outra parte nao (WBES). Nessa condigao,
foi medido, em meio ndo inoculado, um valor de K;a cerca de duas vezes maior que o
determinado com o meio basico WBE. No processo, obteve-se, em relacdo ao meio basico
(WBE), uma concentracao celular maxima igual e atividades enzimaticas superiores, 149,0

U/mL para endo-PG e 80,2 U/mL para exo-PG (Tabela 1).

3.2 Comparagdo do cultivo de Aspergillus oryzae e produgdo de poligalacturonases
(PG) em biorreator de agitagdo mecanica (STR) e biorreatores airlift de circulagdo interna e
externa

Os ensaios comparativos entre os biorreatores de agitacdo mecanica e airlift de

circulacdo interna e externa foram feitos inicialmente com a condi¢ao WBES, sendo que nesta
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condic¢do, Ky a superior foi medido em relagdao a condi¢do WBE, o que poderia compensar, até
certo ponto, as limitagdes operacionais dos biorreatores airlift. O processo foi avaliado,
também, nos trés reatores, na condicilo WBE6 em que, pela adicao parcelada de nutrientes ao
meio WBE, pretendeu-se limitar o crescimento do microrganismo e facilitar o atendimento a
demanda de oxigénio pelo cultivo. Nesse tltimo caso, esse aspecto ¢ especialmente critico nos
reatores airlift pelo fato de esse sistema ndo disporem de agitagdo mecanica. Antes da
inoculagdo, os biorreatores airlift foram testados quanto ao Kia na condigdo WBES,
observando-se melhor resultado com o sistema de circulacio interna (Kia = 24 h™) em
comparagio ao de circulacio externa (Kia =21h™).

Na Tabela 2 sdo apresentados os resultados gerais obtidos em STR, airlift de

circulagdo interna e externa, utilizando a condicao WBES5.

Tabela 2. Resultados gerais de cultivo de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitacdo

mecanica (STR) e airlift de circulacdo interna e externa, utilizando a condigdo WBES.

STR Airlift de circulagdo  Airlift de circulacio
interna externa

Se (g/L) 21,4 22,2 22,05
Seons (/L) 20,2 20,4 20,1
Xomax (g/L) 12,8+0,1° 9,8+0,1°¢ 10,4+0,4°
Tmax (2/L) 36 42 42
PHuin 2,70 2,92 3,28
PHfina 5,10 3,11 3,82
Endo-PG,,,, U/mL) 145,0+0,1° 82,140,5° 106,0+0,2°
tendo-PG max () 96 96 96
Ex0-PG,,.x (U/mL) 80,4+0,1° 56,5+0,3° 74,5+0,3"
texo-PG max () 96 96 96

Sp, substrato inicial; Scns, substrato consumido; X, concentragdo celular maxima; ty ma, tempo de méaxima
concentragdo celular; pH,,;,, menor valor de pH; pHgpa, valor do pH em 96 h de processo; Endo-PG, atividade
maxima de endo-PG; Exo-PG, atividade maxima de exo-PG; tpgmax, tempo em que foi atingida a maxima

atividade de endo e exo-PG.
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Na Figura 3, s@o apresentadas as variagdes da concentragao celular e do consumo de
acucares redutores com o tempo em cultivos de 4. oryzae nos diferentes biorreatores na
condicdo WBES. Apo6s uma fase /ag com duracao de cerca de 10 h, para os trés biorreatores,
constatou-se um intenso crescimento celular, sendo atingidas concentragdes celulares
semelhantes até cerca de 24 h de cultivo. A partir desse ponto, constatou-se redugdo da
velocidade de crescimento nos reatores airlift de circulagdo interna e externa. Desse modo, ao
serem atingidas as fases estaciondrias de crescimento, a concentragao celular final no STR foi
superior (12,8g/L) a obtida no airlift de circulacao interna (9,8 g/L) e de circulacao externa
(10,4 g/L). E possivel que a forma de agitagio do meio nas trés configuracdes de reatores
testadas tenha influenciado a multiplicagao e a morfologia do microrganismo, afetando, em
consequéncia, os resultados gerais do processo, inclusive a propria produgdo de enzimas.
Alguns trabalhos anteriormente publicados embasam essa suposi¢do. Marquez-Rocha et al.
(1999) observaram que o aumento da agitagdo diminui o tamanho dos pellets e a velocidade
especifica de crescimento de Pleurotus ostreatus ECS-0110 (IE8). Por sua vez, Treskatis et
al. (1997) e Rossi et al. (2002) afirmam que o controle da morfologia e do tamanho dos
pellets ¢ importante para o aumento da producao enzimatica por fungos filamentosos em meio
liquido, a fim de evitar a limitagdo de oxigénio no interior dos pellets e, consequentemente, a
autdlise de células. Em contrapartida, ja foi demonstrado por Bailey & Pessa (1990) que em
cultivos de fungos filamentosos com altas frequéncias de agitacdo, pode-se provocar a ruptura
do micélio, tendo Jiisten et al. (1996) sugerido que deve haver um balanco entre o efeito da
agitacdo e a fragmenta¢do do micélio.

O consumo de agucares redutores foi gradual até 60 h de processo, tanto no STR como
em airlift de circulagdo interna e externa, seguindo-se um periodo com concentragdes

residuais constantes e ligeiramente superiores nos dois biorreatores tubulares (Figura 3B).
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Figura 3. Variacdao das concentragdes de células (X) (A) e de agucares redutores (AR) (B)

com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitagdo mecanica (STR) e

airlift de circulacdo interna e externa na condi¢ao WBES.

A concentracao de oxigénio dissolvido (OD) durante o cultivo de 4. oryzae, nos trés
biorreatores, decresceu rapidamente apos a fase lag, indicando intenso metabolismo
microbiano, contribuindo para isso, também, o aumento da viscosidade do meio devido as
maiores concentracdes celulares (Figura 4A). A concentracdo de oxigénio dissolvido foi
semelhante nos diferentes biorreatores até cerca de 20 h de processo, observando-se, apos este
periodo, percentuais abaixo de 30% da saturagdo. Para os biorreatores do tipo airlift, valores
de OD inferiores foram atingidos quando comparado com o STR, sendo que em biorreator
airlift de circulagdo interna, valores minimos foram de 13% e, apds 40 h, concentragdes acima
de 30% foram observadas. J& para o biorreator airlift de circulagdo externa, valores abaixo de
30% foram atingidos apos 22 h, permanecendo a OD em patamar proximo a esse valor até o
final do processo, indicando uma maior dificuldade operacional nesse tipo de sistema quando
concentragdes celulares elevadas encontravam-se presentes no meio. E necessario, porém,
ressaltar que os dados de OD medidos nos airlift ndo sao completamente confiaveis, ja que
em reatores tubulares, mesmo em pequena escala, tem-se um sistema heterogéneo e, assim, €
possivel que as determinagdes feitas ndo representem o sistema como um todo. O pH minimo

do processo em STR com o meio WBES foi de 2,70, chegando a 4,05 ao final do processo. Ja
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com os biorreatores airlift de circulagao interna e externa, valores minimos de pH foram 2,92

e 3,28, respectivamente, sendo estes valores praticamente constantes até o final do processo

(Figura 4B).
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Figura 4. Variagao da concentragdo de oxigénio dissolvido (A) e do pH (B) com o tempo em

cultivos de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitagdo mecanica e airlift de circulacao

interna e externa na condicao WBES.

As atividades de endo e exo-PG apresentaram perfis cineticamente ndo associados ao
crescimento celular (Figura 3A e Figura 5) nos trés casos. As atividades de endo e exo-PG em

biorreatores airlift foram significativamente inferiores as obtidas com o STR.
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Figura 5 Variacdo das atividades de exo-poligalacturonase (Exo-PG) (A) e de endo-
poligalacturonase (Endo-PG) (B) com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em

biorreatores de agitacdo mecanica (STR) e airlift de circulacao interna e externa na condi¢ao
WBES.
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Na Tabela 3, s3o mostrados os resultados relativos aos testes realizados com a adicao
parcelada de sais nutrientes ao meio WBE com os trés biorreatores. No caso, com a presenca
de pectina integral e concentragdo reduzida de sais no meio de cultivo antes da inoculagao, os

valores K a medidos em STR, airlift de circulagdo interna e airlift de circulagdo externa

foram 16,9 ¢ 12 hl.

Tabela 3. Resultados gerais de cultivo de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitacao

mecanica (STR) e airlift de circulagdo interna e externa, utilizando a condigdo WBE®6.

STR Airlift de circulacao Airlift de circulagao
interna externa

So (g/L) 22,1 22,05 22,1
Seons (g/L) 20,1 19,05 19,5
Xmax (g/L) 10,9+0,01* 9,7+0,2° 10,240,5"
Txmax (g/L) 42 45 45

PH in 2,70 3,02 3,31
PHiinal 4,06 3,21 3,53
Endo-PG,,,, U/mL) 140,0+0,4" 93,8+0,01° 116,0+0,4°
tendo-PG max (h) 96 96 96
Exo0-PG,,x (U/mL) 81,7+0,2° 66,210,2° 80,4+0,5"
texo-PG max (h) 96 96 96

So, substrato inicial; Scns, substrato consumido; X, concentragdo celular maxima; ty ma, tempo de méaxima
concentragdo celular; pH,,;,, menor valor de pH; pHgpa, valor do pH em 96 h de processo; Endo-PG, atividade
méxima de endo-PG; Exo-PG, atividade maxima de exo-PG; tpgmix, tempo em que foi atingida a maxima

atividade de endo e exo-PG.

As variagdes da concentragdao celular e do consumo de agucares redutores com o
tempo em cultivos de 4. oryzae nos diferentes biorreatores na condicdo WBE6 sao
apresentados na Figura 6. A concentra¢ao celular maxima em STR foi superior (10,9 g/L) a
obtida no airlift de circulacdo interna (9,7 g/L) e de circulagdo externa (10,2 g/L) (Tabela 3 e
Figura 5A). Pode ser observado que as concentragdes celulares no STR (condicio WBE6)
foram inferiores as observadas nas demais condi¢des testadas nesse trabalho, indicando que,

para esse tipo de reator, o objetivo de limitar o crescimento microbiano pela adi¢do gradual
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dos sais do meio WBE foi alcangado, ao contrario do ocorrido com os airlift em que

concentracdes celulares muito semelhantes as medidas no meio WBES foram atingidas. Com

respeito ao consumo de agucares redutores, em STR as concentracdes minimas foram medidas

em 48 h de processo, enquanto que com os airlift esse tempo se estendeu a 72 h (Figura 6B).
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com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitacdo mecanica (STR) e

airlift de circulacdo interna e externa na condi¢do WBEG6.

Na condigdo WBES6, os perfis de variagao de concentracdo de oxigénio dissolvido e

pH, com os trés reatores testados, foram muito semelhantes aos observados nos testes com o

meio WBES (Figura 7).
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cultivos de Aspergillus oryzae em biorreatores de agitagdo mecanica e airlift de circulagao

interna e externa na condicao WBEG6.
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Nos reatores airlift, apesar de ndo se ter conseguido limitar o crescimento de A.
oryzae com o fornecimento gradual de sais nutrientes ao cultivo, constatou-se que a condi¢ao
WBEG6 favoreceu claramente a formacdao de poligalacturonases (Tabela 3 e Figura 8),
especialmente o sistema com circulacdo externa, sugerindo a necessidade de avaliarem-se

novas estratégias de operacao de alimentacao parcelada desses biorreatores.
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Figura 8 Variagdo das atividades de exo-poligalacturonase (Exo-PG) (A) e de endo-
poligalacturonase (Endo-PG) (B) com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em
biorreatores de agitacdo mecanica (STR) e airlift de circulacdo interna e externa na condicao

WBE®G.

Para os resultados desse trabalho, em termos de formacao de endo e exo-PG, podem
ter contribuido dois aspectos: o crescimento celular e a variacdo de pH em cada tipo de
biorreator testado. Quanto ao primeiro aspecto, nos reatores airlift, as concentragdes celulares
maximas foram inferiores as atingidas em STR, nas duas condi¢des avaliadas (Tabelas 2 e 3).
No caso, embora cineticamente tenha sido observada, em qualquer condi¢do, uma produgao
de enzimas ndo associada ao crescimento celular, uma maior biomassa fingica atingida no
STR teria levado a obtencdo de titulos mais altos em PG. Com respeito ao segundo aspecto
mencionado, a variacdo do pH ao longo do processo, foi evidenciado em trabalho anterior
(Fontana et al. 2009) que a producdo de PG por A. oryzae se d& em maior intensidade em

meio com valores de pH inadequados ao crescimento, em torno de 2,7, sugerindo que a
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formacdo dessas hidrolases seja favorecida em condigdo de estresse. Assim, no caso do
presente trabalho, € possivel que o decréscimo do pH nos ensaios em reatores air/ift ndo tenha
sido suficiente para uma produ¢ao mais eficiente das enzimas.

Apesar das atividades enzimaticas inferiores, embora significativas, observadas nos
biorreatores airlift em comparagdo ao reator de agitacdo mecanica, os resultados desse
trabalho estimulam a realizagdo de novos estudos visando o aperfeicoamento do processo
neste tipo de biorreator, tendo em vista as suas vantagens em termos de custo de construcao e

de operacao.
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4.6 Artigo 4: Avaliacdo de diferentes concentracdes de sais no meio de produgdo de

poligalacturonases por Aspergillus oryzae
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Avaliacao de diferentes concentracoes de sais no meio de producio de

poligalacturonases por Aspergillus oryzae

RESUMO

A producao de endo e exo-poligalacturonase (PG) por Aspergillus oryzae IPT 301 foi avaliada
em meios com diferentes concentragcdes de KH,PO4, (NH4),SO4, FeSO4, MnSO4, MgSO4 €
ZnSO4. Em andlises individuais de cada um desses sais, em testes em frascos agitados,
observou-se influéncia significativa das concentra¢des de sulfatos de NH,", Fe2+, Mn2+, Mg2+,
Zn”" sobre as atividades de ambas as enzimas. Em biorreator de agitagio mecénica, sob
condi¢des controladas, foi comparada a producdo de PG no meio padrao (WBE) e nas
diferentes condic¢des de adi¢ao dos sais (WBES1 — WBESS). Entre as condi¢des avaliadas em
STR, atividades superiores de endo-PG de 175,0 unidades/mL (U/mL) e exo-PG de 86,5
U/mL foram atingidas com a condicdo WBESS, onde os sais (KH,PO4, (NH4)2SO4, FeSOy,
MnSO4, MgSO4 e ZnSO4) foram adicionados durante o processo, com ganho significativo em
relagdo ao meio WBE em que endo e exo-PG alcancaram valores maximos de 130,0 e 78,6
U/mL, respectivamente.

Palavras-chave: Aspergillus oryzae; poligalacturonases, sais, meio de cultivo, biorreator de

agitacdo mecanica.

1. INTRODUCAO

Substancias pécticas sao heteropolissacarideos estruturais que ocorrem na parede
celular e lamela média de plantas superiores (Alkorta e al. 1998; Willats et al. 2001)
compostos de residuos de acido galacturonico, unidos por ligacdes a-1,4, parcialmente
esterificados por grupos metil éster (Kayshap ef al. 2001). As substancias pécticas podem ser
degradadas por enzimas pectinoliticas, ou pectinases, que sao naturalmente produzidas por

plantas, fungos filamentosos, bactérias e leveduras (Jayani et al. 2005; Oliveira et al. 2006).



111

Estas enzimas sdo utilizadas, principalmente, nas industrias de alimentos para extragcdo e
clarificacdo de sucos de frutas e vegetais, pois agem sobre as substincias pécticas,
aumentando o rendimento dos processos (Gumamadi & Panda, 2003; Crook & Corredig,

2006).

Para a producdo de enzimas pectinoliticas, em geral, sdo utilizados os fungos
filamentosos do género Aspergillus, que se destacam pela diversidade de enzimas
pectinoliticas produzidas (Teixeira et al. 2000). De um modo geral, processos de produgdo de
enzimas requerem uma consideracdo especial quanto a composi¢do dos meios de cultivo,
sendo que estes podem conter componentes que induzam a produgdo ou resultem em
repressao catabolica, inibi¢do da produgdo e controle de pH e, ainda, no caso de enzimas
extracelulares, que estejam envolvidos com o mecanismo de excre¢do das proteinas
(Galiotou-Panayotou et al. 1997; Blandino et al. 2001). Dessa forma, além da fonte de
carbono adequada, outros nutrientes podem ser igualmente importantes na composi¢ao do
meio (Thomas et al. 1996).

A produc¢do das pectinases por fungos filamentosos varia de acordo com a linhagem,
condi¢des de cultivo (pH, temperatura, aeragdo, agitacdo e periodo de incubagdo) e da
composi¢ao do meio de cultivo, principalmente as fontes de carbono e de nitrogénio (Benett,
2001). O conhecimento sobre a concentragao ideal dos componentes do meio de cultivo ¢ de
grande interesse para a industria, com a finalidade de obterem-se formulacdes de meio de
cultivo de baixo custo (Parra ef al. 2005; Tari et al. 2006) que, para a producdo de enzimas
industriais, sdo estimados em 30-40% do total (Laxman et al. 2005).

Nesse contexto, o objetivo do presente trabalho foi avaliar a producgdo de endo e exo-
poligalacturonases, duas hidrolases do grupo das pectinases, por Aspergillus oryzae, em meios
de cultivo contendo diferentes concentragdes de KH,PO4, (NH4)>SO4, FeSO4.7H,0, MnSO,,

MgSO4 € ZHSO4.
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2. MATERIAL E METODOS

2.1 Microrganismo

A. oryzae IPT 301 (Instituto de Pesquisas Tecnologicas de Sao Paulo) foi utilizado
nos experimentos. A linhagem foi propagada em meio glicerinado agarizado (Maiorano,
1982), a 30°C, por 5 dias. Apos esse periodo, a cultura foi estocada a 4°C ou usada como

in6culo do meio de produgao.

2.2 Meios de producao

O meio soluvel WBE, utilizado como base para as demais formulagdes testadas, tem
a seguinte composi¢ao (Fontana et al. 2009): extrato aquoso de 80 g de farelo de trigo, 500
mL; pectina citrica (ESKISA S.A., Brasil) 20 g; glicose, 20 g; peptona, 13 g; extrato de
levedura, 0,05 g; (NH4)>SOs4, 5,0 g; KH,POy4, 2,5 g; MgS0s4, 0,5 g; FeSO4.7H,0, 0,00063 g;
ZnS04, 0,00062 g; MnSOy4, 0,00001 g; agua destilada q.s.p. 1L. Para a obtencao do extrato de
farelo de trigo, uma massa de 80 g de farelo integral foi triturada em moinho, selecionada em
peneira de classificacdo de 10 mesh, misturada com 500 mL de 4gua destilada, sendo a
mistura autoclavada a 1 atm por 15 min. Apds o resfriamento, a mistura foi filtrada e o extrato
utilizando na composi¢ao dos meios de cultivo.

O pH inicial de todos os meios foi ajustado em 4,0 com a adi¢do de solugdes de HCI
2M ou NaOH 3 M. Em ensaios em biorreator, o pH foi controlado em um valor minimo de
2,7 com NaOH 3 M. Os meio foram autoclavados a 1 atm por 15 min.

Foram testadas variagdes das concentragdes de sais do meio WBE, da seguinte
forma: (NH4),SOy, 0, 3,0, 7,0 € 9,0 g/L; KH,PO4, 0, 0,5 1,5 € 3,5 g/L; MgS0Oy, 0, 0,25, 0,75 ¢
1,0 g/L; FeS04.7H,0, 0, 0,0063, 0,063 e 0,63 g/L; ZnSO4, 0, 0,0062, 0,062 e 0,62 g/L;

MnSOQOy4, 0, 0,0001, 0,001 e 0,01 g/L. Nos ensaios iniciais em frascos agitados, cada
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concentracdo dos diferentes sais foi avaliada individualmente, mantendo-se constantes os
demais componentes da formulagao padrao.

Em biorreator com agitagao mecanica (STR), foi testadas diferentes concentragdes de
sais, variando-se, também, a forma de adi¢cdo desses sais ao meio (Tabela 1). Na condigdo
WBESI, o meio de cultivo continha as concentragdes de KH;PO4, (NH4),SO4, FeSO,,
MnSO4, MgSO4 e ZnSO4 que resultaram em atividades enziméticas superiores em ensaios em
frascos agitados. Na condicdo WBES2, as concentragdes de sais foram iguais as da condigdo
WBESI, sendo que a adig¢ao foi parcelada durante o processo. Na condigdo WBES3, foram
retirados da formulagdao do meio KH,PO4, MnSO4, MgSO4 e ZnSO4 e na condigado WBES4
apenas (NH,4),SO, foi adicionado no meio de cultivo. Na condi¢do WBESS, todos os sais

foram adicionados a partir de 24 h de processo.

Tabela 1. Variacdo da concentracao de sais utilizados na formulacao do meio de cultivo de
Aspergillus oryzae em biorreator de agitacdo mecanica (STR).

Condig:(”)es (NH4)2$O4 KH2P04 MgSO4 FeSO4 ZHSO4 MHSO4

(g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L) (g/L)
WBE 5 2,5 0,5 0,00063  0,00062  0,00001
WBES1 7 2,5 0,75 0,0063 0,0062 0,0001
WBES2 7 2,5 0,75 0,0063 0,0062 0,0001
WBES3 7 - - 0,0063 - -
WBES4 7 - - - - -
WBESS5 7 2,5 0,75 0,0063 0,0062 0,0001

WBE, WBES1, WBES3 e WBES4 - sais adicionados no inicio do processo; WBES2 - sais adicionados em 4
parcelas iguais (0, 24, 48 e 72 h de processo); WBESS - sais adicionados a partir de 24 h, em intervalos de 6 h,

até 90 h de processo.

2.3 Condicoes experimentais
Ensaios com as diferentes concentragoes de sais no meio WBE foram inicialmente

realizados em frascos Erlenmeyer de 500 mL, contendo 100 mL de meio, cobertos com uma
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fina manta de algoddao e gaze, incubados, a 28°C e 200 rpm, em agitador reciproco (B.
BRAUN BIOTECH modelo CERTOMAT, RFA). Os meios de cultivo em teste foram
inoculados com uma suspensao de conidios de 4. oryzae IPT 301 de forma a ter-se no tempo
inicial de processo uma concentra¢io de 10° conidios/L. As amostras foram coletadas a cada
24 h, centrifugadas por 10 min, a 10000 rpm, e mantidas a 4°C para posteriores analises.

Nos cultivos em STR, foi utilizado um fermentador de bancada B. BRAUN
BIOTECH, modelo BIOSTAT® B (RFA), com volume total de 5 L e volume 1til de 4,1 L.
Nos cultivos em que os sais foram adicionados durante o processo, o volume inicial de meio
foi de 4 L, com os sais sendo concentrados em 100 mL de solugdo. Durante os cultivos, a
frequéncia dos agitadores foi variada de 300 a 820 rpm e a vazdo especifica de ar entre 0,5 e
2,5 vvm (volume de ar por volume de liquido por minuto) a fim de manter a concentracdo de

oxigénio dissolvido num valor minimo entre 20 e 30% da satura¢do no meio.

2.4 Métodos analiticos

A concentracdo de agucares redutores livres nos meios de cultivo foi determinada
pelo método do DNS (4cido 3,5-di-nitro-salicilico) (Miller, 1959).

A atividade de endo-PG foi determinada pela medida da redugdo da viscosidade de
solugdo padrdo de pectina citrica (ESKISA S. A. Industria e Comércio) 0,63% (m/v), em
tampao acetato 0,05 M pH 4,0. A analise foi realizada utilizando-se 3,2 mL da amostra diluida
em 14.8 mL da solugdo de pectina citrica, sendo a reagdo realizada a 30°C por 30 min.
Transcorrido o tempo de reagdo, a viscosidade da mistura reacional foi medida em
viscosimetro BROOKFIELD ENGINEERING, modelo DV-II+ (EUA). Uma unidade de
endo-PG foi definida como a quantidade de enzima que causa a reducdo de 50% da
viscosidade da solugdo, nas condi¢des padronizadas (Gainvors et al. 2000). A atividade de

endo-PG, neste trabalho, ¢ expressa em unidades por mL de meio (U/mL).
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A atividade de exo-PG foi quantificada em mistura reacional contendo 50 uL de
amostra convenientemente diluida e 2 mL de &cido poligalacturénico (SIGMA, USA) 0,1 M
em tampao acetato (pH 4), sendo a reagdo conduzida a 35°C por 30 min. As substincias
redutoras liberadas na rea¢do, medidas como acido galacturdnico, foram quantificadas pelo
método de Somogyi (1952). Uma unidade de exo-PG foi definida como a quantidade de
enzima que leva a liberagdo de 1 pmol de 4cido galacturénico por minuto por mL de extrato
enzimatico, nas condi¢des da reacdo (Couri & Farias, 1995). A atividade de exo-PG ¢
expressa em unidades por mL (U/mL).

A concentragado celular foi determinada por gravimetria, apds a secagem, em estufa a

100°C, de suspensdes celulares centrifugadas e lavadas em agua destilada.

2.5 Analises estatisticas
Os testes estatisticos foram realizados por analise de variancia (one-way ANOVA) e

pos-teste de Tukey, utilizando nivel de probabilidade inferior a 5% (p<0,05).

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

Em ensaios em frascos agitados, atividades superiores de endo e exo-PG foram
observadas em 96 h de cultivo para todas as condi¢gdes avaliadas (Tabela 2). Verificou-se que
o aumento das concentragdes de (NH4),SO4 e FeSO4.7H,O resultou em um incremento
significativo da atividade de endo e exo-PG, ndo sendo observado efeito relevante para a
variagdo de concentragdes de MnSO4, KH,PO4, MgSO4 € ZnSO4, em comparagdo com a
condi¢do padrdo. Para FeSO,4.7H,0, resultado particularmente positivo foi obtido com a
concentracdo de 0,0063 g/L, dez vezes superior a concentragdo presente no meio padrio,
atingindo-se atividades de 46,8 U/mL para endo-PG e 34,7 U/mL para exo-PG. Em termos de

crescimento celular (dados nao apresentados), com 36 h de processo, a adi¢ao de FeSO4.7H,0
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ao meio levou a valores maximos semelhantes (= 12,5 g/L), exceto para a concentragdao de
0,63 g/, em que valores inferiores (4,25 g/L) foram atingidos sugerindo que esta
concentracdo resultou em inibicdo do crescimento de A. oryzae e, consequentemente da
atividade de endo e exo-PG. Comportamentos semelhantes foram observados para ZnSO4 e

MnSOy4 quando foram utilizados 0,62 e 0,01 g/L, respectivamente, no meio de cultivo.

Tabela 2. Atividades de endo e exo-PG em meio WBE contendo diferentes concentragdes de

sais, apds 96 h de cultivo de Aspergillus oryzae em frascos agitados.

(NH,),SO; (g/L) 0 3,0 5,0 7,0 9,0
Endo-PG (U/mL) 1,1 £0,1° 259+0,7°  26,7+0,2"  353+05  24,1+02%
Exo-PG (U/mL) 4,540,2° 18,8+0,1° 228+0,1° 259+0,1° 17,3 +0,4%
KH,PO, (g/L) 0 0,5 1,5 2,5 3,5
Endo-PG (U/mL) 9,1+0,1° 132402  21,1£0,1° 257£02° 249+0,1°
Ex0-PG (U/mL) 13,4 £0,5° 159+0,1¢ 20,1 £04°  22,8+0,1° 22,1 +0,05%
MgSO, (g/L) 0 0,25 0,5 0,75 1,0
Endo-PG (U/mL) 20,7 +£04%  228+0,1° 259+0,1° 27,9+0,01* 21,5+03%
Exo-PG (U/mL) 16,7+£02° 21,7+02™ 21,9+0,1° 224+0,1° 18,2 +0,5¢
FeSO, 0 0,00063 0,0063 0,063 0,63
Endo-PG (U/mL) 243+03%  364+0,5° 46,8+0,01*° 457+0,01" 24,8+0,01°
Ex0-PG (U/mL) 20,1+£0,5°  33,7+02° 347+02" 352+04* 28.8+0,01°
ZnSO, 0 0,00062 0,0062 0,062 0,62
Endo-PG (U/mL) 248+0,1° 324+05  33,7+0,1° 16,3 +0,5 6,7 +0,1°
Exo-PG (U/mL) 19,4405  26,7+0,01° 30,6+02° 21,4+0,01° 7,9+0,01°
MnSO, (g/L) 0 0,00001 0,0001 0,001 0,01
Endo-PG (U/mL) 21,7+£0,1°  264+02°  294+02° 15,1+0,1¢ 10,5+0,2°
Exo-PG (U/mL) 142+0,1%  162+0,1° 21,4+0,1*  203+0,05° 14,5+0,1¢

Os tratamentos com a mesma letra, para cada condi¢do avaliada, ndo diferem estatisticamente em nivel de 5%

(p<0,05).

Em meio contendo 7,0 g/l de (NH4),SOy4, atividades superiores de endo-PG (35,3
U/mL) e de exo-PG (25,9 U/mL) foram obtidas, medindo-se, nestas condi¢des, apos 36 h de

cultivo, concentracao celular de 13,9 g/L. Na auséncia de (NH4),SOy,, atividades enzimaticas
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muito baixas foram medidas, 1,1 U/mL para endo-PG e 4,5 U/mL para exo-PG (Tabela 2),
acompanhando o menor crescimento celular (8,5 g/L). Nessa ultima condigdo, os valores de
pH nao apresentaram a queda caracteristica observada em cultivos de 4. oryzae (dados nao
apresentados) que esta associada a formacgao de poligalacturonases.

O incremento dos teores de MnSO,, KH,PO4, MgSO4 ¢ ZnSO4 ndo resultou em
variacdo significativa das atividades de endo e exo-PG em comparacdo com os valores
medidos com o meio padrdo (Tabela 1). A partir dos resultados obtidos em experimentos com
diferentes concentracdes de sais, foram determinadas, entdo, as seguintes concentragdes de
sais a serem utilizadas na sequéncia do trabalho: KH,PO4, 2,5 g/L; (NH4),SO4 7,0 g/L;
FeS04,0,0063 g/L; MnSO4, 0,0001 g/L; MgS04, 0,75 g/L; ZnSO4, 0,0062 g/L.

Ensaios em frascos agitados, embora praticos, j& que permitem avaliar varias
condigdes simultaneamente, podem, por outro lado, ser prejudicados principalmente pela
dificuldade no controle de parametros fundamentais como o suprimento de oxigénio e o pH.
Desta forma, foram realizados novos ensaios em reator com agitagcdo mecanica (STR), em que
foram testadas variagdes da composi¢dao em sais do meio WBE, conforme descrito na Tabela
1. Na Tabela 3, sdo apresentados os resultados gerais obtidos nesses cultivos.

Nos ensaios em biorreator, concentragao celular superior (14,0 g/L) foi atingida na
condi¢do WBESI em que os sais, nas concentracdes definidas nos ensaios em frascos, foram
adicionados no inicio do processo (Tabela 3 e Figura 1A). O efeito de FeSO,4.7H,0 sobre o
crescimento celular ¢ claramente observado pela comparagdo das condicdes WBES3 e
WBES4 (Tabela 3 e Figura 1A). No primeiro caso (WBES3), em meio com 0,0063 g/L. de
FeS0O,4.7H,0, a concentragdo celular maxima foi de 12,5 g/L, enquanto em WBES4, em que

ndo houve a adi¢do desse sal, a concentracdo maxima de A. oryzae foi de apenas 10,1 g/L.
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Tabela 3. Resultados gerais de cultivo de Aspergillus oryzae em processo submerso em

diferentes concentracdes e condi¢des de adigdo de sais, em ensaios em biorreator de agitacao

mecanica.
WBE  WBESI WBES2 WBES3 WBES4 WBES5

So (g/L) 23,1 23,1 22,9 23,1 23,0 22,1
Secons (/L) 20,5 20,4 20,2 20,4 20,3 19,6
Xmax (g/L) 12,5+0,1° 14,0£0,3* 10,9+0,2 12,5+£0,2° 10,1 £0,1° 11,3£0,1°
T xmax (/L) 39 42 42 45 42 39
PHin 2,70 2,70 2,70 2,70 2,70 2,70
PHiinal 5,01 4,58 4,05 4,72 5,41 3,60
Endo-PG,,,, (U/mL) 130,0 + 0,1° 158,0 + 0,1° 140,0 + 0,2° 156,0 £ 0,1° 76,6 +0,1" 175,0 £ 0,2°
tendo-pG max (h) 96 96 96 96 96 96
Ex0-PGpx (U/mL) 78,0 £0,3° 82,5+ 0,02° 81,7 +0,2° 84,2+0,2° 30,1 £0,3" 86,5+ 0,4°
texo-pG max (h) 96 96 96 96 96 96

Os tratamentos com a mesma letra, para cada condi¢do avaliada, ndo diferem estatisticamente em nivel de 5%
(p<0,05).

Sp, substrato inicial; S¢ns, substrato consumido; Xy, concentragdo celular maxima; tx max, tempo de méaxima
concentragdo celular; pH,,;,,, menor valor de pH; pHgya, valor do pH em 96 h de processo; Endo-PG, atividade
méxima de endo-PG; Exo-PG, atividade maxima de exo0-PG; tpgma, tempo em que foi atingida a maxima

atividade de endo e exo-PG.

Quando foram utilizadas as condicdes WBES2 ¢ WBESS5, em que os sais foram
adicionados durante o processo, atingiram-se concentragdes celulares inferiores — 10, 9 e 11,3
g/L, respectivamente — em comparacao as atingidas com o meio padrdio WBE (12,5 g/L) e
com o a condicdo WBESI (Tabela 3 e Figura 1A). Em todas as condi¢des testadas, o teor de
acucares redutores (AR) decresceu gradualmente até 45 h de processo, evidenciando-se a
partir deste ponto um patamar de concentragdo de AR (Figura 1B) que pode estar relacionado
a interferéncia de substancias redutoras ndo metabolizaveis por 4. oryzae sobre o método

analitico utilizado.
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Figura 1. Variagcdo das concentragdes de células (X) (A) e de agucares redutores (AR) (B)
com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em biorreator de agitacdo mecanica (STR),

em meios com diferentes concentragdes ou estratégias de adigao de sais.

O pH minimo do processo em STR em todas as condi¢des avaliadas foi 2,70,
apresentando uma queda acentuada até¢ 30-40 h, permanecendo praticamente estavel por um
periodo (40-60 h). Apds este ponto, valores crescentes foram observados. Para as condigdes
em que houve a adi¢ao dos sais durante o cultivo (WBES2 e WBESS), foi observado valores
inferiores de pH no final do processo (Figura 2A ).

O aumento da biomassa de A. oryzae exerceu influéncia significativa sobre as
propriedades reologicas do meio e, consequentemente, sobre a transferéncia de oxigénio
(Figura 1 e Figura 2B). Esse fato foi especialmente observado nas condigdes WBE, WBESI e
WBES3, em que, para manter-se a concentragdao de O, dissolvido nos niveis desejados,
valores de frequéncia de agitador de 750 a 820 rpm e vazdes especificas de ar de 2,2 vvmm
foram empregados. Como referéncia, nas condicdes WBES2, WBES4 ¢ WBESS esses
parametros foram de, no maximo, 700 rpm e 1,9 vvm.

Em processo fermentativos, especialmente naqueles que tém fungos filamentosos
como agentes de transformagdo, a transferéncia de oxigénio para o meio de cultivo ¢ limitada
em razao do aumento da viscosidade resultante do intenso crescimento celular. No caso do

meio WBE, a presenca de extrato de farelo de trigo e de pectina sdo fatores que tornam ainda
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mais dificil a dissolugdo de O,. Justificam-se, assim, os valores inferiores de oxigénio
dissolvido medidos nas condi¢des WBE, WBES1 e WBES3 (Figura 2B) — 10, 15 e 24 %,
respectivamente — em que as elevadas concentragdes celulares tiveram uma forte influéncia
tanto pelo aspecto da maior demanda respiratéria quanto pelo prejuizo a transferéncia de
massa. E interessante destacar, por outro lado, que nas condi¢des de cultivo WBES2 e
WBESS, em que os sais foram adicionados durante o processo, ¢ em WBES4, com meio de
cultura pobre, a concentracdo minima de O, desejada (30% da saturagdo no meio) foi
facilmente controlada. Observe-se que, em qualquer desses ultimos casos, o crescimento

celular foi menos intenso.

100+
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40
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20
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0 I 20 I 40 I 60 I 80 " 100
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Figura 2. Variagao do pH (A) e da concentracao de oxigénio dissolvido (B) com o tempo em
cultivos de Aspergillus oryzae em biorreator de agitagdo mecanica (STR), em meios com

diferentes concentragdes ou estratégias de adi¢ao de sais.

Com respeito a formacao de endo e exo-PG, observou-se, para todas as condicoes,
perfis cineticamente nao associados ao crescimento celular (Figura 1A e Figura 3A-B). Como
mostrado na Tabela 3 e ilustrado nas Figuras 3A e 3B, com exce¢ao da condicado WBES4, um
meio sem a adi¢do de sais, atividades enzimaticas apreciaveis foram obtidas. Destaquem-se os
resultados atingidos com a condicio WBESS em que atividades estatisticamente superiores

foram alcancadas para endo-PG (175,0 U/mL) e exo-PG (86,5 U/mL).
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Figura 3. Variacao da atividade de exo-PG (ex0-PG) (A) e da atividade de endo-PG (endo-
PG) (B) com o tempo em cultivos de Aspergillus oryzae em biorreator de agitacdo mecanica

(STR), em meios com diferentes concentragdes ou estratégias de adi¢cdo de sais.

A presenga do FeSO4.7H,0, em termos de atividade enzimatica influencia
positivamente a atividade de endo e exo-PG, pois quando este sal ndo estava presente no meio
de cultivo (WBES4), as atividades de endo-PG (76,6 U/ml) e de exo-PG (30,1 U/mL) foram
inferiores em comparacao com a condi¢do em que este sal estava presente (WBES3) (endo-
PG de 155,8 U/mL e exo-PG 84,2 U/mL) (Tabela 3 e Figura 3).

Os resultados do presente trabalho permitem constatar a grande influéncia que as
concentracdes de sais de NH, ', Fez+, Mn2+, Mg2+, Zn*" no meio de cultivo exercem sobre 0
crescimento ¢ a producdo de poligalacturonases em cultivos de A. oryzae. Na formagdo de
endo-PG, a principal enzima responsavel pela hidrolise de substancias pécticas na industria de
alimentos, a atividade na condicio WBESS foi cerca de 35% superior a obtida com a
formulacao original (WBE), além de crescimento celular inferior, o que facilita o controle de

oxigénio dissolvido no meio.
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4.7 Discussao geral

No presente trabalho, definiu-se um meio de cultivo isento de s6lidos em suspensao,
para Aspergillus oryzae, com o qual se atingiram atividades de endo e exo-PG
(poligalacturonase) comparaveis as obtidas com meio formulado com farelo de trigo integral.
A preparacdo do meio isento de solidos (WBE) significa, de fato, em acréscimo de tempo e
custo de elaboragdo. Entretanto, esse procedimento apresenta vantagens como a viabilizagdo
da determinacdao direta da concentragdo de biomassa fungica e, considerando um dos
principais objetivos do trabalho, uma maior facilidade na operagdo dos biorreatores airlift,
tendo em conta a limitagao desse tipo de sistema em termos de agitacdo e dissolucao de
oxigénio. Utilizando-se o meio WBE, a producao de PG foi comparada em biorreator de
agitacdo mecanica (STR) e airlift de circulagdo interna, sendo atingidas atividades superiores
de endo-PG (91,3 U/mL) e exo-PG (65,2 U/mL), em STR, quando comparada com as
atividades de endo-PG (86,2 U/mL) e exo-PG (60,6 U/mL), em airlift de circulagdo interna.
Esses bons resultados indicam a possibilidade de utilizarem-se reatores airlift para a obtengao
de pectinases em maior escala, o que significaria, em comparacao a biorreatores de agitacao
mecanica, uma reducao dos custos de instalagdo e de operagao.

A partir da formulacdo inicial do meio WBE, foram realizados estudos variando-se
as concentragcdes de pectina, glicose e sais. Nesses ensaios, foi possivel evidenciar que a
producdo de poligalacturonases por A. oryzae é fortemente dependente da composicdo do
meio de cultivo e da variacdo do pH durante o processo. A presenga da pectina na formulagao
do meio de cultivo resulta em significativo aumento da viscosidade (48 cP com 20 g
pectina/L) em comparacdo ao meio formulado sem pectina (2 cP). Em ensaios com diferentes
concentragdes de pectina (0, 10 e 20 g/L), atividades superiores foram atingidas em meio
contendo 20 g/L, 125,0 U/mL para endo-PG e 76,3 para exo-PG. Dessa forma, confirma-se

que a presenca da pectina € essencial para a indu¢do da produgdo de enzimas no processo,
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apesar de influenciar diretamente na viscosidade do meio de cultivo e, assim, dificultar a
transferéncia de oxigénio.

Visando a defini¢do de um meio de cultivo com baixa viscosidade, principalmente
para ser utilizado em biorreatores do tipo airlift, foi realizada a hidrolise parcial da pectina
citrica utilizada como indutor. Entre as condi¢des avaliadas, em meios com pectina
parcialmente hidrolisada, valores superiores de endo-PG (149,0 U/mL) e exo-PG (82,2 U/mL)
foram obtidos na condi¢do WBES (metade da pectina hidrolisada e a outra metade ndo), sendo
que o uso do meio WBE resultou em atividades de endo e exo-PG estatisticamente inferiores:
130,0 e 78,0 U/mL, respectivamente. Utilizando o meio com pectina parcialmente hidrolisada
(WBES) foram realizados ensaios comparativos entre os biorreatores STR e airlift de
circulacdo interna e externa. Antes da inoculagdo, os biorreatores airlift foram testados quanto
ao coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (Kpa), observando-se melhor
resultado com o sistema de circulagdo interna (Kpa = 24 h™') em comparacéo ao de circulagdo
externa (Kpa = 21 h™"). Apesar da satisfatoria transferéncia de oxigénio nos airlift, resultados
superiores de endo-PG (145,0 U/mL) e exo-PG (80,4 U/mL) foram atingidos em STR, quando
comparado com as determinadas nos sistemas tubulares de circulagdo interna (endo-PG — 82,1
U/mL e exo-PG — 56,5 U/mL) e de circulacao externa (endo-PG — 106,0 U/mL) e exo-PG -
74,5 U/mL).

Além da condicdo WBES em que houve um decréscimo da viscosidade inicial do
meio, foi avaliada a condigdo WBE6 em que o crescimento celular foi limitado pela adi¢ao
parcelada de sais que, como avaliado previamente, influenciam diretamente no crescimento e
na produ¢do de endo e exo-PG. Dessa forma, ensaios comparativos em STR e airlift de
circulagdo interna e externa foram realizados em uma condi¢do de cultivo (WBE6) em que
1/4 da massa dos diferentes sais do meio WBE estava presente no meio no momento da

inoculagdo e os restantes 3/4 foram adicionados ao reator em 48, 60 e 72 h de processo, em
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parcelas iguais. Atividade superior de endo-PG foi atingida em STR, 140,0 U/mL. Em
biorreatores airlift, titulos superiores de endo-PG (116,0 U/mL) e exo-PG (80,4 U/mL) foram
atingidos no sistema de circulagdo externa, atividade semelhante a obtida no STR.

Os resultados do presente trabalho mostraram que, com os biorreatores airlift, ¢
possivel a obten¢ao de atividades de poligalacturonases semelhantes as atingidas com o reator
agitado mecanicamente. Essa constatagdo estimula a realizacdo de novos estudos visando ao
aperfeigoamento do processo em biorreatores airlift, tendo em vista as suas vantagens em
termos de custos de constru¢do e de operagao.

Em um ultimo grupo de ensaios, a produ¢dao de endo e exo-PG foi avaliada em
meios com diferentes concentragdes de KH,POs, (NH4),SO4, FeSO4, MnSO4, MgSO4 e
ZnS04. Quando testados separadamente, em ensaios em frascos sob agitacio, os sais de NHy ",
Fe**, Mn®", Mg*", Zn*" apresentaram significativa influéncia sobre as atividades de endo e
exo-PG. Em ensaios em biorreator STR, sob condi¢des controladas, atividades superiores de
endo-PG de 175,0 U/mL e exo-PG de 86,5 U/mL foram atingidas numa condi¢dao de operagao
(WBESS) em que os sais, nas melhores concentragdes observadas em frascos agitados, foram
adicionados parceladamente ao meio durante o processo, com ganho significativo em relagao
ao meio basico WBE. Destaque-se, no caso, que o crescimento celular na condicdo WBSES
foi limitado, o que facilitou o suprimento de oxigénio ao cultivo. Essa condi¢do de operagao

pode vir a favorecer a operagao em reatores do tipo airlift.



5. CONCLUSOES

Utilizando um planejamento experimental, definiu-se uma formulagdo de meio isento
de s6lidos em suspensdo com o qual € possivel obterem-se resultados, em termos de endo e
exo-PG (poligalacturonase), comparaveis aos atingidos com o meio formulado com farelo de
trigo integral. Apesar da alta viscosidade do meio de cultivo soluvel definido, € mesmo sem o
recurso da agitacdo mecanica, os resultados demonstram ser possivel suprir o cultivo de
Aspergillus oryzae adequadamente com oxigénio.

Utilizando-se meios formulados com pectina em diferentes concentragdes, foi
possivel observar que o aumento da concentragao desse componente leva ao incremento da
viscosidade, mas, também, as mais altas atividades de poligalacturonases.

A adi¢do de glicose ao meio de produgao, até o nivel de 30 g/L, é favoravel a
producao de poligalacturonases, desde que o pH seja controlado em um valor minimo
proximo a 2,7, a fim de nao prejudicar o metabolismo microbiano.

A presencga do indutor (pectina citrica) no meio resulta em significativo aumento da
viscosidade do meio liquido, dificultando a transferéncia de oxigénio para o cultivo,
especialmente em biorreatores airlift. Os resultados mostram que, com a substitui¢do de parte
do indutor por um hidrolisado parcial de pectina, ¢ possivel reduzir-se a viscosidade do meio,
facilitando a dissolu¢do de oxigénio, e, assim, atingirem-se atividades de poligalacturonases
proximas as obtidas com o meio formulado com pectina integral.

De um modo geral, os resultados desse trabalho indicam que o sistema air/ift tem
potencial para ser utilizado na producdo em maior escala dessas enzimas, prevendo-se
menores custos de instalagdo e de operagdo. Entretanto, considerando-se a sensibilidade dos
airlift a variagdes, ainda que pequenas, na geometria, sugere-se a realizacao de novos estudos

com esses biorreatores em que seja feita uma gradual ampliagdo de escala.
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Com concentracdes convenientes de sais no meio WBE, ¢ possivel limitar o
crescimento de A. oryzae, facilitando o atendimento a demanda de oxigénio pelo cultivo e

proporcionando a obtencao de atividades enzimaticas elevadas.
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