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Resumo

A presente tese pretende contribuir para o esclarecimento de alguns dos principais fenémenos
fisicos e bioldgicos que tém lugar em sistemas que utilizam leveduras floculantes.

Assim, alteraram-se as dimensdes do tubo interno do bioreactor utilizado (de circulag@o por
arejamento, aqui designado por airliff), por forma a melhorar as suas caracteristicas hidrodinamicas
em presenca de uma fase sélida. Esta alterago facilitou a circulagdo de maiores cargas de sélidos,
com menores caudais de arejamento, melhorando a eficiéncia do sistema em termos energéticos.

A cultura de uma estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae naquele bioreactor produziu
flocos de levedura de dimensdes considerdveis (até 5 mm de diAmetro) utilizados para os estudos
subsequentes, nomeadamente na determinagio da difusividade efectiva de dois compostos
importantes em fermentacdo: a glucose e o oxigénio.

Para obter estes valores revelou-se imprescindivel o desenvolvimento e a implementagdo de
duas novas técnicas: uma visando a determinacio do tamanho dos flocos por andlise de imagem
assistida por computador € uma outra permitindo medir a variagdo, com o tempo, da concentragido
de solutos num meio liquido onde estdo suspensos os flocos de levedura, sem os destruir. Os valores
de difusividade assim obtidos foram mais baixos do que em sistemas onde a imobiliza¢ao se fez em
géis sendo, por outro lado, muito influenciados pela presenca de um aditivo de floculagdo, que
aumenta em cerca de quatro e oito vezes as difusividades da glucose e do oxigénio, respectivamente.

Uma vez na posse dos valores das difusividades, a partir de um modelo matematico e com o
auxilio de uma técnica computacional apropriada, simularam-se os perfis de concentragdo da
glucose e do oxigénio no interior dos flocos, para varios tamanhos destes, diferentes concentragoes
dos solutos no meio e em presenca e na auséncia de um aditivo de floculagéo, tendo por base o
modelo metabélico de capacidade respiratéria limitada. Concluiu-se existirem fortes limitagdes
difusionais no interior dos flocos, principalmente nos de maior tamanho, que condicionam o seu
desempenho no seio dos sistemas onde sdo utilizados.

Assim, a solugdo encontrada para o problema reside na diminui¢do do tamanho médio dos
flocos, proporcionada pela introdugdo de agitadores estiticos no interior do tubo interno do
bioreactor airlift. Conseguiram-se aumentos significativos na produtividade do sistema em etanol, e
nas taxas especificas de consumo de glucose e de produgio de etanol.

Estudou-se, por fim, um método de estimagdo em linha da concentracdo de biomassa existente
num bioreactor, a partir do consumo do reagente de controlo de pH. Estabeleceu-se uma relagdo
formal entre a taxa especifica de produgdo de protdes e a taxa especifica de consumo de azoto
(directamente relacionada com a taxa especifica de produgdo de biomassa) vdlida para metabolismo
respiratério e respiro-fermentativo. Testou-se o método com uma fermentagdo em descontinuo
(embora seja aplicével a qualquer tipo de operagdo), estando os valores estimados de concentragio
de biomassa de acordo com os valores determinados experimentalmente.

Palavras-chave: leveduras floculantes, flocos, Saccharomyces cerevisiae, airlift,
hidrodindmica, difusividade efectiva, simulagdo, perfil de concentragdo, andlise de imagem,
estimagdo da biomassa, agitadores estaticos.



Abstract

This thesis aims to be a contribution for the understanding of the physical and biological
phenomena taking place in systems that make use of flocculating yeast strains.

The dimensions of the draught tube of an airlift bioreactor are changed in order to improve its
hydrodynamic characteristics in the presence of a solid phase. This alteration facilitates the
circulation of higher solids loading using lower air flow rates, leading to a better energetic
performance of the system.

The growth of a flocculating strain of Saccharomyces cerevisiae in such a bioreactor makes it
possible to obtain yeast flocs of a considerable size (up to 5 mm in diameter) which are used in the
subsequent studies, namely for the assessment of the effective diffusivity of two important
compounds in fermentation processes: glucose and oxygen.

The evaluation of those values would have not been possible without the development and
implementation of two new techniques: one of them deals with the assessment of the floc size by
computer aided image analysis, while the other consists on the determination of the progress of the
bulk solute’s concentration with time in the presence of yeast flocs, by means of a modified
diffusion cell that prevents floc damage. The diffusivity values obtained for yeast flocs are lower
than those published for gel immobilisation systems being, on the other hand, very much affected by
the presence of a flocculation additive, which increases four and eight fold the glucose and oxygen
diffusivity, respectively.

Once these diffusivity values are known, the development of a suitable mathematical model
and a proper computational technique allow for the simulation of glucose and oxygen profiles in the
flocs, for several floc sizes, bulk solute concentrations, with and without flocculation additive, using
the respiratory bottleneck model as a basis. The occurrence of strong diffusional limitations inside
the flocs, specially in those with a bigger diameter, is confirmed.

Being so, a solution for the problem was proposed based on the reduction of the floc size by
means of static mixers introduced along the draught tube of the airlift bioreactor. Significant
increases in ethanol productivity and in both the specific glucose uptake rate and the specific
ethanol production rate are achieved.

Finally, a method for on-line estimation of biomass concentration inside a bioreactor through
the consumption of pH control reagent is dealt with. A formal relation between the specific rate of
proton production and the specific rate of nitrogen consumption (directly related to the specific rate
of biomass production) is established, which is valid for respiratory and respiro-fermentative
metabolism. The method is tested during a batch fermentation (although it may be used in fed-batch
and continuous systems, as well), being the estimated values of biomass concentration in very good
agreement with the experimentally determined ones.

Key words: flocculating yeast, flocs, Saccharomyces cerevisiae, airlift, hydrodynamics,
effective diffusivity, simulation, concentration profile, image analysis, biomass estimation, static
mixers.
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1. Introducao

Sumario

No presente capitulo pretende-se orientar o leitor para o tema deste trabalho. Faz-se uma referéncia breve
a0 conceito de Biotecnologia para, seguidamente, situar o trabalho na drea das Ciéncias de Engenharia,

nomeadamente no ambito do estudo de sistemas de células imobilizadas, dos quais as culturas floculantes sédo

parte integrante.

Por fim referem-se os principais objectivos do trabalho e faz-se uma descri¢ao da organizagao da tese.
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A utilizagdo de microorganismos na produgdo de bens e servigos é uma prética corrente
desde hd milénios. Em 4000 a.C. jd os Egipcios produziam péo e cerca de 3000 a.C. surgiam
a cerveja, o vinho e outras bebidas fermentadas. Mais recentes, o queijo e o iogurte sdo
outros dois exemplos de produtos consumiveis resultantes da actividade microbiana. No
entanto, foi apenas no final do sec. XIX, com os trabalhos de Pasteur sobre a fermentacio,
que se iniciou o estudo sistemdtico dos microorganismos e dos processos em que estio
envolvidos assistindo-se, consequentemente, a uma grande diversificacdo da utilizacdo tanto

desses microorganismos como dos seus constituintes.

Além dos jd citados exemplos na drea alimentar, a producdo de antibidticos, proteinas,
alcoois, dcidos organicos e biogds, assim como o tratamento bioldgico de efluentes sdo
aplicagdes que se foram tornando comuns a nivel industrial. Tal diversidade de processos
confere-lhes uma grande importéncia econémica o que conduziu & necessidade de integrar
conhecimentos de diversas dreas do Saber para permitir o seu desenvolvimento, quer a nivel

cientifico quer a nivel tecnolégico.

Surgiu, entdo, a palavra Biotecnologia para designar “a integracio das Ciéncias
Naturais ¢ das Ciéncias de Engenharia com vista a aplicagdo industrial de organismos,
células, partes destas e seus andlogos moleculares para a obtencdo de bens e servicos”,
segundo a definigdo proposta pela European Federation of Biotechnology (1994) citada por
Ferreira (1995).

No campo das Ciéncias Naturais destaca-se a Biologia Molecular, cujo acentuado
desenvolvimento registado nas dltimas décadas impulsionou de forma decisiva a
Biotecnologia. Aquele campo € especialmente til nas fases iniciais de um processo
biotecnoldgico, particularmente quando se trata de seleccionar, transformar ou preservar as

estirpes microbianas nele intervenientes.

As Ciéncias de Engenharia ocupam-se essencialmente dos reactores biolégicos (ou
bioreactores, como serdo designados ao longo deste trabalho) e do processamento dos
efluentes do reactor. Os primeiros constituem o niicleo de um processo biotecnolégico pois
¢ ld que se ddo as transformagdes necessdrias a conversdo das matérias-primas em produtos;
a caracterizagdo dos fendmenos de transferéncia que ai tdm lugar assim como a

monitoriza¢do e controlo do seu funcionamento sdo fundamentais para a optimizagio do
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processo produtivo (Ferreira 1995) mas devem ser precedidas de um aperfeicoamento do
projecto, podendo conseguir-se melhorias significativas em termos da produtividade do
processo (Vicente et al. 1997). O processamento dos efluentes a jusante do reactor tem em
vista a recuperagio da maior quantidade possivel do produto desejado minimizando,
simultaneamente, a presenca de impurezas, recorrendo a operagdes unitdrias tais como a

centrifugacdo, a sedimentacdo, a filtragdo, a extraccdo, a cromatografia ou a secagem

(Venancio 1996).

Situando-se na drea das Ciéncias de Engenharia, este trabalho vai debrugar-se sobre o
tema dos bioreactores de floculagdo e sobre os fenémenos de transferéncia que neles tém
lugar, mormente aqueles que envolvem a fase sélida (flocos), ndo descurando a parte

respeitante ao projecto de reactores.

1.1 Sistemas de células imobilizadas - utilizacdo de organismos

floculantes

Os sistemas de células imobilizadas tém sido utilizados com frequéncia crescente com 0
objectivo de aumentar a quantidade de biocatalizador presente num bioreactor para permitir

incrementos na produtividade do processo.

De entre os sistemas de células imobilizadas, aqueles que utilizam estirpes floculantes
(Abate et al. 1996, Kida et al. 1992, Roca et al. 1995, Sousa et al. 1994 e Teixeira et al.
1990) permitem efectuar a reciclagem de células simplesmente tirando partido da sua
sedimentagdo, que ocorre naturalmente. Esta ¢ uma técnica extremamente interessante
devido aos baixos custos que lhe estdo associados, aliados a sua simplicidade. De facto, quer
os custos de constru¢io de alguns dos bioreactores de floculagdo, quer os custos energéticos
sdo menores quando comparados com outros sistemas (Sousa et al. 1994). Além disso, o uso
de culturas floculantes pode dar contribuigdes importantes para o desenvolvimento dos
processos de separagdo em fermentag@o: além de constituir uma técnica menos agressiva do
que outras j4 existentes, permite diminuir os custos de produgéo pois a quantidade de células

a separar posteriormente por centrifugacdo ou filtragdo € significativamente reduzida

(Teixeira e Mota 1992).
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Recentemente foi utilizado um sistema de alta densidade celular com uma estirpe
floculante geneticamente manipulada de Saccharomyces cerevisiae para a produgdo de

proteinas heterélogas (Domingues 1996).

Aplicagdes como esta tém surgido cada vez com mais frequéncia, pelo que é muito
importante acompanhar esta tendéncia com o desenvolvimento de novos bioreactores
capazes de albergar as estirpes que vio sendo desenvolvidas, adequando-os as caracteristicas
destas, por um lado, e recolhendo informacdes que permitam a posterior passagem para a

escala industrial, por outro.

Pretende-se dar um contributo para o estudo de microorganismos floculantes e para
melhor compreensdo dos fenémenos fisicos que lhes estdo associados, aplicando aos
sistemas bioldgicos conceitos importados da Engenharia Quimica que, no entanto, se

ajustam muito bem as situagdes em que sdo utilizados.

1.2 Objectivos especificos

Num estudo anterior foi proposto um novo bioreactor de floculagdo com circulagio por
arejamento (airlift), de circulacdo interna, tendo sido comparado a diversos niveis com um
bioreactor de recirculagdo externa forcada, no decurso de fermentagdes alcodlicas utilizando
uma estirpe altamente floculante de Saccharomyces cerevisiae. Foi caracterizada a
agressividade abrasiva do bioreactor airlift sobre particulas de alginato de cdlcio e estudado
o efeito da presenca de um aditivo de floculagdo em flocos de levedura, bem como o

arranque de fermentagtes (Sousa 1994).

O presente trabalho surge no seguimento desta linha de investigacdo e insere-se na
perspectiva de uma aproximagio tecnolégica. Assim, teve como primeiros objectivos a
optimizagdo do projecto do bioreactor existente no sentido de melhorar as suas
caracteristicas hidrodinamicas para operacdio com sistemas trifdsicos em presencga de solidos
¢ 0 estudo e modelizagdo dos mecanismos de transferéncia de massa (de glucose e oxigénio)
em flocos de levedura (a mesma estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae utilizada
por Sousa (1994)), para o que houve a necessidade de desenvolver novos métodos de
analise. Tendo atingido estes objectivos, foi possivel, posteriormente, introduzir alteracdes

no projecto do tubo interno do bioreactor airliff tendo em vista o aumento da eficiéncia do
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processo fermentativo quer em termos de conversio de glucose quer em termos de

produtividade em etanol.

1.3 Estrutura da Tese

No presente capitulo pretendeu-se orientar o leitor para o tema deste trabalho, referindo

também os seus objectivos principais.

O capitulo 2 constitui uma revisdo bibliografica ao tema dos bioreactores de floculagdo.
Apresenta-se brevemente um sistema de classificacio de técnicas de imobilizagdo, nas quais
se integra a floculagdo, e faz-se uma descri¢do sumdria das configuragdes mais comuns para
reactores trifdsicos, apontando as suas principais vantagens e inconvenientes. Dd-se especial
relevo aos bioreactores do tipo airlift, fazendo-se também uma referéncia ao fenémeno da
floculagdo. Sdo abordados temas como o projecto dos reactores ¢ a influéncia da presenga de
uma fase sélida bem como a caracterizacio dos mecanismos de transferéncia de massa quer
da fase gasosa para a fase liquida, quer desta para a fase solida (flocos) e vice-versa.

Termina-se com uma revisio das aplicagdes mais significativas deste tipo de sistemas.

No capitulo 3 descrevem-se os métodos de andlise mais convencionais bem como a
instrumentacdo utilizada durante a execugdo do trabalho experimental. Foram excluidas
deste capitulo duas metodologias desenvolvidas durante a progressdo do presente estudo

que, dado o seu cardcter especifico e inovador, merecem uma descrigao mais detalhada.

As duas metodologias is quais se fez referéncia no pardgrafo anterior sao a andlise de
imagem por computador (aplicada essencialmente a avaliagdo da distribuicdo de tamanhos
de flocos de levedura) e a determinagio de coeficientes de difusdo nos flocos; estes dois

métodos estdo descritos no capitulo 4.

O capitulo 5 trata da influéncia da carga de sdlidos, da sua massa especifica e das
dimensdes do tubo interno nos tempos de mistura e circulagio da fase liquida e no caudal de
arejamento critico num bioreactor airlift com zona de decantacdo. Com os resultados
obtidos, foi possivel melhorar as caracteristicas de mistura e circulagdo no bioreactor, tendo

em vista a sua posterior utilizagdo com flocos de levedura.
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No capitulo 6 sdo determinados a difusividade efectiva (D,) e o coeficiente externo de
transferéncia de massa (K,) em flocos de Saccharomyces cerevisiae. Utilizam-se uma célula
de difusdo modificada e um método de andlise de imagem por computador, previamente
desenvolvidos (apresentados no capitulo 4), concebidos para minimizar a destruicdo dos
flocos. D, e K, sdo calculados por dois métodos distintos: um método analitico, baseado nas
solugdes da lei de Fick e um método numérico, baseado em balangos de massa globais aos

componentes nos flocos e na solugio.

A existéncia de limitagdes a transferéncia de substratos para e no interior de flocos de
levedura vai condicionar o comportamento metabélico das células, com consequéncias no
crescimento celular € na formagéo de produtos, pelo que tém sido utilizados aditivos
poliméricos com o objectivo de reduzir essas limitagdes, com maior ou menor éxito. O
conhecimento dos perfis de concentragdo e dos fluxos metabélicos da glucose e do oxigénio
no interior dos flocos poderd trazer informagdes que permitam efectuar melhorias
significativas no processo fermentativo, nomeadamente ao nivel da produtividade. Medir
esses perfis directamente € uma tarefa extremamente dificil, mas é possivel simuld-los com
base em algumas premissas e com o conhecimento dos valores da difusividade efectiva dos
solutos em questdo, entretanto determinados. E o resultado dessas simulagdes que se
apresenta no capitulo 7, considerando diferentes tamanhos de flocos, diferentes

concentragdes dos substratos no meio e a presenga ou auséncia de um aditivo polimérico.

No capitulo 8 estuda-se o efeito da introducéo de agitadores estdticos no tubo interno do
bioreactor airlift. Estes permitiram aumentar significativamente a produtividade do sistema
em etanol durante a fermentagdo de glucose pela estirpe floculante de Saccharomyces
cerevisiae. A principal funcdo dos agitadores consistiu em diminuir o tamanho médio dos
flocos, quando comparado com o do sistema original, reduzindo as limitagdes difusionais a
que estes estavam sujeitos (tal como se concluira no capitulo anterior). Comparam-se os
resultados obtidos com ambos os sistemas, em estado estaciondrio, para varias taxas de
diluigdo, em termos de taxas especificas de consumo de glucose e de produgio de etanol e
da produtividade em etanol. Nos cdlculos, utilizam-se conceitos de catilise heterogénea que

permitem considerar a presenca de flocos porosos.

Uma vez optimizado o desenho do bioreactor airlift para operar com leveduras

floculantes e melhorada a produtividade do sistema em consequéncia dos estudos
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desenvolvidos em torno dos flocos de levedura, o capitulo 9 faz uma incursdo no tema da
monitorizagio de fermentagdes utilizando leveduras. Recentemente, a quantidade de
reagente de controlo de pH (4cido ou base) consumido em fermentagdes com leveduras foi
relacionada com a via metabélica de assimilagio do azoto utilizada, em condigoes
respiratérias, ndo havendo contribuigdo para o consumo daquele reagente por parte do
metabolismo do carbono (Castrillo et al. 1995). Neste trabalho fazem-se experiéncias em
condigdes respiro-fermentativas que mostram que a produgdo/consumo de etanol ndo
contribui significativamente para a taxa especifica de produgdo de protoes (gH"), sendo
possivel estender as relagdes previamente obtidas a todos os tipos de metabolismo, desde
que nio existam outras contribuigdes de particulas dcidas ou basicas. Testes efectuados em
continuo e descontinuo confirmam a validade de gH' como parametro de controlo em

fermentacdes aerdbias.

No capitulo 10 resumem-se as principais conclusdes que foi possivel extrair das
investigagdes efectuadas no decurso desta tese ¢ avancam-se algumas propostas para

trabalhos futuros.
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2. Bioreactores de floculacao

Sumario

Este capitulo constitui uma revisdo bibliogrdfica ao tema dos bioreactores de floculagdo. Apresenta-se
brevemente uma classificacio de técnicas de imobilizagio, nas quais se integra a floculaco, e faz-se uma
descrigio sumdria das configuragbes mais comuns para bioreactores trifsicos, apontando as suas principais
vantagens e inconvenientes. Dé-se especial relevo aos bioreactores do tipo airlift, fazendo-se também uma
referéncia ao fenémeno da floculacdo. Sio abordados temas como o projecto dos reactores € a influéncia da
presenca de uma fase s6lida bem como a caracterizagao dos mecanismos de transferéncia de massa quer da
fase gasosa para a fase liquida, quer desta para a fase sélida (flocos) e vice-versa. Termina-se com uma revisao

das aplicagdes mais significativas deste tipo de sistemas.
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2.1 Técnicas de imobilizacao

Um dos principais objectivos da Engenharia de Bioprocessos € aumentar a
produtividade dos processos biotecnoldgicos, tendo-se registado grandes progressos a esse
nivel nas Ultimas décadas. Sistemas baseados em fermentacdes (entendidas no sentido lato,
isto €, referindo-se tanto a processos anaerébios como aerébios) ndo constituem excepcio e,
no sentido de atingir aqueles objectivos, tém sido propostos e estudados sistemas de alta
densidade celular (Doran e Bailey 1986a, Galazzo e Bailey 1990, Gikas e Livingston 1993,
Kuriyama et al. 1993 e Laplace et al. 1993). Estes sistemas tém sido alvo de um interesse
crescente uma vez que se revelaram uma alternativa bastante promissora a tradicional
fermentagdo com células em suspensdo (Sousa et al. 1994a). De facto, sdo possiveis
aumentos na produtividade, na concentracio de produtos 4 saida e na conversio de matérias-
primas (Gianetto ef al. 1988, Katzbauer et al. 1995 e Roca ef al. 1995) uma vez que uma
maior concentragdo de biomassa (biocatalisador) estd presente, em cada instante, no
bioreactor e, tratando-se de operagdes em continuo, € suplantada a restrigio segundo a qual a
taxa de dilui¢do ndo pode ultrapassar a taxa especifica mdxima de crescimento do

microorganismo (Bailey e Ollis 1986).

As aplicagdes sdo muito variadas podendo citar-se, a titulo de exemplo e apenas para
referir algumas das dreas mais representativas, a produgo de etanol (Gianetto er al. 1988,
Gough et al. 1997, Oliveira et al. 1997, Siimes e Links 1995 e Xu et al. 1996), cerveja
(Masschelein 1997 e Smogrovicovd ef al. 1997) e antibidticos (Acai et al. 1995) ¢ o

tratamento de dguas residuais (Tijhuis et al. 1994 e Ulonska et al. 1995).

A lista de técnicas de imobilizagdo € jd bastante extensa o que levou Katzbauer et al.
(1995) a propor um sistema de classificagdo baseado em trés critérios, cada qual dividido em

grupos como se apresenta na Tabela 2.1.

Muito do esforgo de investigac@o nesta drea tem sido dedicado 4 oclusio de células em
suportes de K-carragenato, alginato de célcio, gelatina e outros bio-polimeros. Estes sistemas
podem classificar-se, de acordo com a Tabela 2.1, como pertencendo aos grupos A2-B3-CI.
Se a afectag@o aos grupos B3 e Cl nido oferece dividas, jd a determinagdo do padrio de

fluxo do substrato ou produto pode colocar problemas. De facto, a existéncia de limitacGes i
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transferéncia de massa na matriz do gel foi referida e investigada por vérios autores (Li ef al.
1996, Riley ef al. 1995, Sato e Toda 1983, Tanaka et al. 1984 e Venancio e Teixeira 1997);
no entanto, apesar de essas limitagdes serem dependentes de factores tdo diversos como 0
tipo e a concentragdo do polimero utilizado e o tamanho e a forma do suporte, tem sido
aceite, de uma forma geral, que as referidas limitagGes existem e podem ser significativas,

justificando a opgdo pelo grupo A2.

Tabela 2.1: Sistema de classificacdo para técnicas de imobilizacdo (adaptado de Katzbauer

et al. 1995).
Critérios Grupos
A. 1. Auséncia de limitagdes a transferéncia de massa.
Padrio de fluxo do 2. Limitag@es a transferéncia de massa devido ao catalisador.
substrato e do produto 3. Limitacdes a transferéncia de massa devido a outras fases.
B. 1. Imobilizagdo mecéinica.
Forgas de 2. Imobilizagio por adsor¢éo.
imobilizacdo 3. Ocluséo.
C. Caracteristicas 1. Retengdo do suporte no bioreactor.
do equipamento 2. Unidades externas de separagao.

Os efeitos do processo de imobilizag@o nas células imobilizadas foram examinados por
vérios investigadores. As propriedades cinéticas de células de Saccharomyces cerevisiae
imobilizadas em gelatina, por exemplo, séo substancialmente diferentes das de células em
suspensdo; de facto, as taxas especificas de produgio de etanol e de consumo de glucose
aumentaram 40 a 50 % e 100 %, respectivamente, enquanto que a taxa especifica de
crescimento diminuiu cerca de 45 % (Doran e Bailey 1986a). Num outro trabalho (Doran e
Bailey 1986b), os mesmos autores consideraram os efeitos de um inibidor da sintese de
ADN em Saccharomyces cerevisiae € mostraram que a recuperacdo da actividade de sintese

de ADN foi mais rdpida em células imobilizadas do que em células em suspensdo.

Galazzo e Bailey (1989) centraram-se nas consequéncias da imobilizagdo no
metabolismo da glucose por células de Saccharomyces cerevisiae, comparando as taxas de

fermentacdo e a composi¢do intracelular de células em suspensdo e imobilizadas em
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alginato. Mais tarde, aqueles autores mostraram ser possivel acelerar a conversdo de glucose
em etanol fazendo crescer células de Saccharomyces cerevisiae em suportes de alginato de

calcio (Galazzo e Bailey 1990).

Os dados cinéticos obtidos com células em suspensio nido devem ser utilizados em
modelos para sistemas de células imobilizadas assumindo que toda a biomassa é vidvel. De
facto, Gikas e Livingston (1993) determinaram a viabilidade celular em bioreactores com
células imobilizadas e em suspensdo e encontraram nos primeiros uma fracgio de células
vidveis de apenas 5 %. Também Dale et al. (1990) abordaram este problema, referindo que
“a fracglo de células vidveis num bioreactor de células imobilizadas pode ser um factor
critico quando se pretende prever o desempenho do reactor a longo prazo ou em estado
estaciondrio; assumir que a viabilidade celular é préxima de 100 % pode nio ser vélido em

algumas partes de um bioreactor de células imobilizadas”.

Um modelo de pardmetros distribuidos para o processo de fermentacio alcoédlica foi
desenvolvido por Elnashaie e Ibrahim (1991) considerando apenas culturas de células em
suspensao; no entanto, o0 método utilizado permite a sua extensio ao caso de culturas de
c€lulas imobilizadas. Ainda no campo dos modelos mateméticos, Petersen e Davison (1995)
desenvolveram uma representac@o descritiva de um bioreactor trifisico de leito fluidizado
com c€lulas imobilizadas. O mesmo tipo de reactor foi utilizado para desenvolver modelos
cinéticos para a estabilidade de plasmideos, crescimento celular e produgio de proteina por
células recombinantes imobilizadas em vidro poroso (Huang et al. 1997). de Gooijer et al.
(1991) representaram por meio de um modelo o crescimento e o consumo de substrato por

c€lulas de Nitrobacter agilis imobilizadas em K-carragenato.

Um outro tipo de sistema de alta densidade celular consiste em imobilizar as células
tirando partido das suas propriedades floculantes. Os conjuntos de células assim formados
podem classificar-se, de acordo com o sistema apresentado na Tabela 2.1, como A2-B2-C1.
De facto, neste caso, as particulas de catalisador (células) estio adsorvidas umas as outras

formando agregados que normalmente se designam por flocos.

O trabalho de investigagdo neste tipo de sistemas ainda ndo é comparédvel ao que foi e
estd a ser desenvolvido com as técnicas de imobiliza¢do em bio-polimeros atrds referidas,

estando ainda numa fase mais prematura.
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2.2 Configuracio de reactores trifasicos

Os biocatalisadores imobilizados (células, enzimas, protoplastos, organelos) podem ser
empregues em vdrios tipos de reactor, dependendo da técnica de imobilizagdo bem como do

processo no qual vao ser utilizados.

A seguir considerar-se-d0 as configuracdes de bioreactores trifisicos mais comuns,
nomeadamente as de tanque agitado, leito fixo, leito fluidizado, coluna de bolhas e

circulagiio por arejamento (airliff), tal como se representa na Figura 2.1.

Existem outros tipos de sistemas tais como reactores de fibras ocas ¢ modulos de
membranas enroladas em espiral (Moo-Young e Chisti 1994), mas constituem aplicagdes

bastante especificas pelo que jd se situam um pouco fora do dmbito deste sub-capitulo.

2.2.1 Tanque agitado

O tanque agitado € o tipo de bioreactor mais utilizado em processos industriais (Asenjo
e Merchuk 1995) (Figura 2.1 A). O agitador desempenha vdrias fungdes em simultdneo:
auxilia a transferéncia de massa e calor, agita e homogeniza as suspensdes. Isto significa que

a escolha de um agitador para uma dada situagdo serd sempre uma solugéo de COMPromisso.

Estes reactores apresentam vantagens importantes quando aplicados a escala industrial;
além de serem o tipo de reactor mais estudado e, por isso, sobre o qual existe mais
informag#o disponfvel, permitem um controlo muito facil da dispersao de gds e da agitacdo
do meio por simples alteragdo da velocidade do agitador, que € o responsdvel por uma
dispersdo de gés eficiente e pela possibilidade de empregar este tipo de fermentador em
fermentagdes com meios muito viscosos. Como a regulagdo do caudal de arejamento € feita
essencialmente em fungdo das necessidades de oxigénio (e ndo tanto para auxiliar a agitagio
ou para induzir a circulagio do meio, como ¢ o caso noutros tipos de bioreactor), € possivel

trabalhar com caudais de arejamento reduzidos (Asenjo e Merchuk 1995).

Apesar das vantagens atrds mencionadas, este reactor apresenta uma baixa eficiéncia de
transferéncia de oxigénio e necessita de grande poténcia de agitagdo que, por sua vez, gera
grandes quantidades de calor cuja remogdo do sistema pode ser problemdtica. Além disso, 0
tipo de agitagdo cria no meio tensdes de corte elevadas o que torna estes bioreactores

inapropriados para o cultivo de células ou agregados sensiveis a esse tipo de forgas. Por
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altimo, os custos de construgdo e manutengio do equipamento sdo elevados, especialmente
devido as selagens mecénicas que o compdem e a ja referida grande poténcia de agitacdo de

que necessitam.
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Figura 2.1: Configuragcdes mais comuns de bioreactores trifdsicos.

2.2.2 Leito fixo

O leito fixo €, sem duvida, o tipo de reactor de células imobilizadas mais utilizado
(Asenjo e Merchuk 1995). Caracteriza-se por um movimento constante do substrato através
de um leito de células imobilizadas (Figura 2.1 B). Esta caracteristica permite obter
velocidades de reacgdo elevadas pois a concentragdo de substrato € significativa. Por outro
lado, devido a baixa velocidade de circulacdio de fluido, as resisténcias i transferéncia de

massa e de calor sdo elevadas.
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Estes reactores tém um funcionamento simples mas ndo constituem a melhor opgéo no
caso de sistemas com células vivas que requerem, em geral, uma boa eficiéncia de
transferéncia de massa gés-liquido, que € dificil de obter em reactores deste tipo. Além
disso, se as células estiverem imobilizadas sob a forma de flocos, a compactagio do leito €
muito provavel devido a fraca resisténcia dos agregados, que muito dificilmente suportariam
a pressio sobre eles exercida. Os leitos fixos apresentam também outros problemas como a

oclusdo de metabolitos gasosos, bastante comum em sistemas de fermentagdo arejados.

2.2.3 Leito fluidizado

O reactor de leito fluidizado (Figura 2.1 C) constituiu uma tentativa de atenuar os
problemas apresentados pelos leitos fixos, relacionados com dificuldades de obter uma boa
mistura e com a libertacdo de diéxido de carbono e outros gases (Vieth 1994). De facto,
como se pode efectuar a fluidizacdo do leito com liquido, gds ou uma mistura de ambos, 0s
reactores de leito fluidizado apresentam uma boa mistura e boas caracteristicas de
transferéncia de calor e de massa, com quedas de pressdo minimas (Asenjo ¢ Merchuk

1995).

A diferenca de densidades entre as fases solida e fluida deve ser o maior possivel por
forma a permitir velocidades elevadas de circulagdo do fluido que, por sua vez, vio
melhorar as condigdes de mistura e de transferéncia de calor e massa no reactor. O problema
surge, porém, quando a fase sélida € constituida por células imobilizadas em particulas de
bio-polimeros (o caso mais comum) ou por flocos, pois estes sélidos €m densidades com
valores muito préximos da maioria dos meios de fermentagdo utilizados, agravando as
condigdes de mistura e de transferéncia dentro do bioreactor uma vez que a velocidade de

fluidizacdo serd, nesse caso, bastante baixa.

Uma excelente revisio sobre este tipo de bioreactor é feita por Godia e Sola (1995).

2.2.4 Coluna de bolhas

Uma coluna de bolhas é um reactor muito simples e barato, desenhado sobretudo para
proporcionar o contacto entre as fases liquida e gasosa. N&o possui partes moveis ¢ consiste
essencialmente num vaso de reacgiio com um distribuidor de gds montado na sec¢do inferior

(Figura 2.1 D).
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O fluxo numa coluna de bolhas é determinado pelas bolhas originadas no distribuidor,
sendo relevantes quer os mecanismos de oclusdo de liquido nos vértices causados pelas
bolhas de gés ascendentes quer os fluxos circulatérios gerados na maior parte das condi¢des
de operagdo (Vieth 1994). Estes mecanismos afectam os padrdoes de fluxo dentro do
bioreactor influenciando o tipo e o grau de mistura que se pode obter. Se a transferéncia de
massa gis-liquido apresenta valores razodveis, 0 mesmo jd ndo acontece nos casos das

transferéncias liquido-liquido e liquido-sélido pois a mistura €, em geral, deficiente.

Numa coluna de bolhas ¢é possivel suspender particulas com biocatalisadores
imobilizados devido & pequena diferenga de densidades entre a fase sélida e a fase fluida.
Além disso, as colunas de bolhas proporcionam um ambiente de baixas tensdes de corte que
€ apropriado para processos envolvendo microorganismos. No entanto, as limitacdes em
termos da transferéncia de massa liquido-liquido e liquido-sélido, atrds referidas, impedem o
uso deste tipo de bioreactor em muito grande escala pois os gradientes de concentragiio na

fase fluida tornar-se-iam muito significativos.

2.2.5 Reactor de circulacao por arejamento (airlift)

Por uma questdo de simplicidade e porque é o termo mais utilizado e conhecido,
adoptar-se-d ao longo deste trabalho a designagdo anglo-saxénica airlift para designar este

tipo de bioreactor.

Um airlift consiste basicamente numa coluna de bolhas dividida em duas sec¢des
distintas (Figura 2.1 E, F), sendo numa delas injectado gds (tubo ascendente ou riser) que se
liberta na parte superior, ficando a outra (tubo descendente ou downcomer) desgaseificada
(na maior parte dos casos). Consegue-se assim um decréscimo na densidade do fluido do
tubo ascendente em relagdo ao do tubo descendente, provocando a sua circulagdo: de baixo

para cima, no tubo ascendente e em sentido inverso, no tubo descendente.

Dependendo da colocacdo do anteparo entre os tubos ascendente e descendente, os
reactores airlift designar-se-do de circulag@o interna (Figura 2.1 E) ou de circulagio externa
(Figura 2.1 F). No caso dos reactores airlift de circulagdo interna as duas configuragdes mais
comuns so a de tubos concéntricos (Figura 2.2 A) e a de corpo dividido (Figura 2.2 B). No

caso dos reactores airlift de circulagdo externa esta dd-se em dois tubos verticais separados
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(sendo o gés disperso num deles - o tubo ascendente), ligados por secgdes horizontais no

topo e na base.

I GAS

Figura 2.2: A - airlift de circulagdo interna e tubos concéntricos; B - airlift de circulacdo
interna e corpo dividido.

Num bioreactor airlift o fluxo nos tubos ascendente e descendente € proximo de fluxo
pistdo quando a velocidade de circulagdo € relativamente elevada; com velocidades de
circulagio mais baixas os padroes de fluxo assemelham-se aos de uma coluna de bolhas
(van’t Riet e Tramper 1991). Por sua vez, a velocidade de circulag@o estd directamente
dependente do caudal de arejamento. Na sec¢do superior, a zona de desgasificacdo, a acgdo
conjunta do fluxo do liquido aliado a libertagdo do gds provoca uma mistura tao eficaz que
essa zona do reactor se comporta como um tanque perfeitamente agitado (Verlaan e Tramper
1987). Estas caracteristicas dotam o bioreactor airlift de boas propriedades de transferéncia

de massa liquido-liquido e liquido-sélido.

A mistura da fase gasosa e a transferéncia de massa gds-liquido tém, neste tipo de
reactor, as mesmas caracteristicas que em colunas de bolhas, exceptuando as situagoes em
que a velocidade de circulagdo do liquido € elevada; neste caso, como 0 gds ¢é arrastado
rapidamente para o exterior, o seu tempo de residéncia no reactor ¢ pequeno € a

transferéncia de massa € prejudicada.
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Os bioreactores airlift sio conhecidos, tal como as colunas de bolhas, pelo baixo valor
das tensdes de corte associadas ao fluxo da fase fluida, pelo que sdo adequados para
processos envolvendo microorganismos imobilizados (Chang et al. 1993 e Kennard e
Janekeh 1991). Além disso, o campo de tensdes de corte no interior dos reactores airlift é
relativamente constante quando comparado com reactores do tipo coluna de bolhas ou
tanque agitado (Siegel e Merchuk 1991) e, devido as caracteristicas do fluxo no seu interior,
a capacidade de transferéncia de calor e massa € aumentada ao mesmo tempo que se diminui

a energia consumida para agitacao.

2.3 Seleccao de um bioreactor

Para seleccionar o tipo de bioreactor mais adequado para um determinado processo sdo
necessarios estudos de mistura, de transferéncia de calor e massa entre as fases em presenca

e de custos de construgdo, operagdo e manutengao.

E possivel, no entanto, simplificar o processo de escolha. De facto, de entre as
configuragdes de bioreactores aqui mencionadas, os reactores de leito fixo e de leito
fluidizado apresentam caracteristicas tdo diferentes das restantes que uma decisdo a seu
respeito ndo € dificil de tomar. van’t Riet e Tramper (1991) sugerem algumas regras priticas

para orientar uma escolha entre o tanque agitado, a coluna de bolhas e o airlift:

. . . . 5 -
e se a viscosidade do meio for superior a 0,1 N-s:m™ (por exemplo em fermentagdes
onde hd crescimento de micélios) deve utilizar-se um tanque agitado pois as colunas
de bolhas e os airlift ndo tém boas caracteristicas de transferéncia de massa gis-

liquido para aqueles valores de viscosidade;

e se for necessdria flexibilidade no que diz respeito a viscosidade do meio e ao
arejamento entdo serd necessdrio, novamente, um tanque agitado pois nem a coluna
de bolhas nem o airlift sao suficientemente flexiveis no que se refere a essas

propriedades;

e se se pretende realizar uma fermentacdo com meio pouco viscoso e a grande escala
(50 a 500 m?) deve empregar-se uma coluna de bolhas pois € o tipo de reactor mais

barato;
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e se a fermentagfo tiver lugar a uma escala ainda maior (200 a 10000 m’) a opgio
deverd recair sobre um airlift porque permite adi¢des locais de substrato; um tanque
agitado necessitaria de um poder de agitacdo muito elevado (> 1 MW) para reactores

de volume superior a 500 m’.

As consideragdes acima, no entanto, ndo foram feitas tendo em conta a presenga de
sélidos tais como agregados celulares (flocos) ou particulas contendo células imobilizadas.
Especialmente os primeiros sdo ndo sé muito sensiveis a tensdes de corte elevadas (Vicente
et al. 1996 e Vicente et al. 1997), como as que se encontram em tanques agitados, mas
também ndo suportam pressdes elevadas, como as que se geram num leito fixo. Por estes
motivos ndo se recomenda a utiliza¢@o de tanques agitados e leitos fixos como bioreactores
de floculagfio, apesar de poderem ser utilizados com outros sistemas de células imobilizadas,
mecanicamente mais resistentes. O reactor de leito fluidizado, por sua vez, também ndo € o
mais adequado para culturas floculantes devido a pequena diferenga de densidades entre as
fases liquida e s6lida, atrds discutida. No entanto, se o sistema de imobilizagdo fornecer
particulas mais densas, entdo recomenda-se o uso de um reactor deste tipo (Bejar er al.

1992).

Até este ponto apresentaram-se as vantagens e os inconvenientes de vdrios tipos de
reactores, fazendo j4 uma breve referéncia a sua possivel utilizagdo como bioreactores de
floculagiio. Os tanques agitados e os reactores de leito fixo e fluidizado foram considerados
menos apropriados para albergar culturas de microorganismos floculantes, embora tenham
sido j4 utilizados em tais aplicagdes (Bejar er al. 1992, Kuriyama et al. 1993 e Wieczorek e
Michalski 1994). Assim, reactores em que a poténcia de agitacdo (para além do arejamento)
é fornecida pela injecgdo de gds (colunas de bolhas e airlift) estdo melhor adaptados as
condi¢des de cultura requeridas por microorganismos floculantes apresentando, ainda,

outras vantagens em relago aos restantes bioreactores, enunciadas por Michalski (1992):
e sdo de construg@o mais simples e mais barata;
e asua manutengio é simples porque ndo possuem partes moveis;

e as tensdes de corte locais mdximas sdo muito menos intensas do que em outros tipos

de bioreactor;
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e adispersdo de gds € bastante eficiente.

2.4 Floculacao

As propriedades apresentadas pelas células sdo o resultado da interac¢io permanente de

factores como o ambiente, a nutri¢do e o controlo genético; no caso particular das leveduras,

os efeitos daqueles factores na parede celular sdo os principais responsdveis pela formacio

de agregados - floculagio. Em contrapartida, os flocos vdo ser os causadores de alteracdes

nas condic¢oes ambientais (Figura 2.3).
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Figura 2.3: Factores que afectam a formacdo de flocos (adaptado de Atkinson e Daoud

1976).

O estudo dos mecanismos de floculagdo tem-se centrado em leveduras do género

Saccharomyces devido a importincia capital que aqueles organismos tém na industria

cervejeira (Dengis et al. 1995 e Teixeira 1988), embora existam trabalhos realizados com

outros microorganismos (Abate er al. 1996, Ananta et al. 1995, Libicki et al. 1938 e

Pereboom et al. 1990).

Apesar da abundéncia de trabalhos publicados sobre o tema da formagio de agregados

celulares, ainda ndo existe uma interpretacdo cabal para o fenémeno, pois este é um

processo muito complexo que depende de factores tdo variados como as caracteristicas da

estirpe microbiana (crescimento, estado fisiol6gico e metabolismo), a composi¢do do meio

de cultura e as condigdes de cultivo (temperatura, agitagdo e arejamento) (Dengis et al.

1995).
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Entre os vérios mecanismos que ja foram propostos para descrever a floculagio, aquele
que é melhor aceite baseia-se no reconhecimento de receptores (mananos) de uma célula por
lectinas de outra célula adjacente, sendo este processo induzido pela presenga de ides cdlcio

(Miki et al. 1992 e Moradas-Ferreira et al. 1994).

A influéncia de propriedades fisico-quimicas tais como a carga eléctrica das células ou
propriedades do meio como o pH, a forga idnica e a concentragdo de solutos orginicos €
fundamental no processo de floculagdo (Teixeira 1988). A inducdo da floculagdo por
variagdo do pH do meio em estirpes de Saccharomyces cerevisiae utilizadas na inddstria
cervejeira foi estudada por Stratford (1996), enquanto que Dengis et al. (1995) investigaram
a floculacdo de estirpes de fermentagdo alta e baixa. Brohan e McLoughlin (1984), por seu
turno, mediram caracteristicas fisicas como a distribui¢do de tamanhos, densidade e forga

relativa dos flocos formados por vdrias estirpes de leveduras floculantes.

A viscosidade do meio, a intensidade da agitacdo mecéinica (quando presente), a
velocidade do fluido, o caudal e o tipo de arejamento vdo condicionar a formagdo de flocos,
alterando-lhes a forma, o tamanho e a estrutura. Sendo assim, no projecto e posterior
operacdo de um bioreactor de floculagdo deve haver o cuidado de seleccionar as condigdes

mais apropriadas para a obtengdo de flocos com as caracteristicas desejadas.

2.5 Projecto de um bioreactor airlift

A fungiio de um bioreactor é proporcionar o ambiente mais favordvel ao crescimento
microbiano. Em presenca de organismos floculantes ¢ também necessdrio criar condigdes
hidrodindmicas propicias ao seu desenvolvimento. Como ji foi referido, colunas de bolhas e
particularmente reactores do tipo airlift sio op¢Oes bastante atraentes para processos que

utilizam aqueles organismos (Onken e Weiland 1983 e Siegel e Robinson 1992).

A produgio em continuo de cerveja fazendo uso de fermentadores do tipo airlift (bem
como os processos produtivos de vinagre, fungos e leveduras, tanto em continuo como em
descontinuo) j4 se realiza, pelo menos, desde o inicio da década de 70 (Greenshields e Smith
1971 e Smith e Greenshields 1974). Actualmente estuda-se a hipétese de fabricar a cerveja
utilizando sistemas de células imobilizadas em bioreactores trifdsicos a escala industrial

(Mensour, et al. 1996).
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A avaliagdo do desempenho de reactores trifasicos do tipo airlift depende em grande
parte do conhecimento dos seguintes parimetros (Michalski 1992): frac¢io da fase gasosa
(gas hold-up), drea da interface gés-liquido, tempo de mistura da fase liquida, velocidade de
circulagdo do liquido, coeficientes de dispersdo axial das fases liquida e gasosa e coeficiente
de transferéncia de calor do fluido para a parede do reactor. O coeficiente global de
transferéncia de massa géds-liquido bem como os coeficientes de transferéncia de massa
solido-liquido e no interior das particulas sélidas sdo também pardmetros muito importantes
(mais ainda num bioreactor de floculagdo) pelo que serfio tratados separadamente. O esforco
dedicado a optimizagdo do projecto das diferentes partes que compdem um airlift tem sido

significativo.

2.5.1 Separador gas-liquido (decantador)

O separador gds-liquido € a zona que se situa no topo do reactor e que estabelece a
conexdo entre os tubos ascendente e descendente. Esta zona tem uma importincia decisiva
no comportamento hidrodindmico do reactor: a velocidade de recirculagdo do gds é bastante
afectada pela sua configuragdo e também pelo nivel de liquido af presente o que influencia,

por sua vez, a estabilidade do reactor (Siegel et al. 1986).

E também possivel flexibilizar o modo de operacdo de um airlift recorrendo ao desenho
do separador gés-liquido: o mesmo grupo de autores (Siegel e Merchuk 1991) estudaram a
sua influéncia no desempenho de um reactor airlift rectangular com um volume de 300 L,
tendo concluido que esta sec¢do pode ser utilizada para alterar os padrdes de fluxo,
variando-os entre 0s que sdo caracteristicos de um reactor de circulagio interna e os que

caracterizam um reactor de circulag¢ao externa.

Pardmetros como a velocidade do liquido e a frac¢do da fase gasosa sdo praticamente
independentes da altura do separador que tem, no entanto, um efeito significativo na mistura
da fase liquida, tendo-se verificado um decréscimo do tempo de mistura com o aumento

daquela dimensdo (Russel et al. 1994).

Choi er al. (1995) estudaram trés geometrias diferentes para separadores gds-liquido de
reactores airlift de corpo dividido, por forma a estudar o seu efeito no comportamento

hidrodindmico dos reactores e na transferéncia de oxigénio. Observaram-se efeitos na
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velocidade do liquido, na fracgdio de gds no tubo descendente, no tempo de mistura e no

coeficiente global de transferéncia de massa gas-liquido.

2.5.2 Dimensoes do bioreactor; tubos ascendente e descendente

As alturas e a razdo das dreas de secg@o recta dos tubos descendente e ascendente
(A4/A,) também tém uma influéncia significativa no comportamento do reactor. Existem
estudos em reactores trifisicos que constituem contribui¢des muito vilidas pois permitem
antever o comportamento de sistemas contendo flocos; isto, apesar de os referidos estudos
terem sido efectuados apenas com particulas dos mais diversos materiais pldsticos, vidro ou

bio-polimeros.

Kennard e Janekeh (1991) estudaram a mistura num reactor airlift trifdsico de tubos
concéntricos, contendo particulas de Perlag® com didmetros variando entre 2,5 e 4 mm, ¢
puderam concluir que a razdo A4/A, afecta significativamente o funcionamento do reactor. O
decréscimo da razdo AjA, e o aumento da altura do reactor provocam um aumento da
velocidade de circulagdo do liquido o que tem consequéncias, por exemplo, no valor
méximo da fracgdo de sélidos que é possivel manter em circulagio. Estes resultados foram
obtidos por Livingston e Zhang (1993) em reactores airlift trifdsicos utilizando esferas de

vidro como fase sdlida.

A velocidade de circulagdo do liquido e o coeficiente de dispersdo aumentam com a
altura do reactor (Verlaan e Tramper 1987) segundo estudos efectuados em reactores airlift
com circulagdo interna e externa, utilizando particulas sélidas constituidas por vdrios tipos
de material polimérico com didmetro médio de cerca de 2,8 mm e com valores de massa
especifica entre 1202 kg-m™ e 1382 kg:m™ (Kochbeck ef al. 1992). Também Lu et al. (1995)
referiram um aumento da velocidade de circulagdo do liquido com a altura do tubo
ascendente num reactor airlift trifasico de circulag@o interna contendo particulas de alginato.
Ganzeveld et al. (1995) estudaram, por sua vez, o comportamento hidrodindmico de uma
suspensdo de micro-suportes de células animais em reactores airlift de corpo dividido;
utilizaram reactores com diferentes alturas dos tubos ascendente e descendente mas
mantendo constante a razio A4/A,, tendo concluido que os reactores do tipo airlift possuem

as caracteristicas hidrodinimicas adequadas para albergar culturas de células imobilizadas.
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2.5.3 Outros parametros de projecto

Apesar da grande influéncia dos pardmetros mencionados até este ponto, o projecto de
outras partes de um bioreactor airlift pode, igualmente, afectar o seu desempenho.
Nomeadamente foram objecto de estudo o desenho do distribuidor de gds, as distincias entre
o topo do tubo interno e a superficie do liquido e entre a parte inferior do tubo interno e o
fundo do reactor (top e bottom clearance, respectivamente), assim como a introducio de

partes moveis ou de agitadores estéticos.

O desenho do distribuidor de gds tem um efeito decisivo no comportamento do reactor,
como concluiram Pollard er al. (1996), que compararam a localizagdo e a configura¢do de
dois distribuidores em termos do seu efeito na velocidade de circula¢do do liquido, no grau
de mistura e na fracgdo da fase gasosa durante uma fermentagio com Saccharomyces

cerevisiae num bioreactor airlift.

Por sua vez, também os espagos disponiveis para o fluxo de fluido nos extremos do
tubo interno sdo pardmetros de projecto importantes, como foi anteriormente afirmado,
sobretudo o espaco entre o fundo do reactor e a parte inferior do tubo, que exerce uma
grande influéncia no valor da queda de pressio dindmica além de poder ser utilizado para
prever a fracgdo de gds existente quer no tubo ascendente quer no tubo descendente

(Merchuk et al. 1994).

Pollard et al. (1997) introduziram um agitador do tipo turbina num airlift A escala piloto
e estudaram a sua influéncia na frac¢do de gds em cada seccdo e na velocidade de circulagdo
do liquido, na presenca de Saccharomyces cerevisiae. O agitador melhorou
significativamente as caracteristicas hidrodindmicas do reactor assim como a transferéncia
de oxigénio, contribuindo para uma maior homogeneidade da concentragdo de oxigénio
dissolvido ao longo do reactor. A introdugdo de um agitador num leito fluidizado teve
resultados semelhantes (Sisak e al. 1990). Também Riiffer et al. (1995) equiparam um
airlift de circulacdo externa (com um volume de 60 L) com agitadores estiticos e
compararam o seu desempenho com o do mesmo reactor sem agitadores, em termos das
propriedades de mistura do sistema para solucdes com diferentes valores de viscosidade. Os
agitadores aumentaram a dispersdo do liquido nas direc¢des axial e radial para taxas de

arcjamento baixas mas ndo produziram esse efeito quando se aumentou o caudal de
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arejamento. Na presenca de liquidos muito viscosos aumentaram também a frac¢@o da fase

gasosa e a drea interfacial especifica.

Tung et al. (1997) observaram um aumento da fraccdo de gds e da taxa de transferéncia
de oxigénio, simultaneamente com a diminui¢do do tempo de mistura, num airlift com um
tubo interno de rede, quando comparado com uma coluna de bolhas com as mesmas

caracteristicas.

2.5.4 Influéncia da fase solida

A presenca de uma terceira fase, sélida (como, por exemplo, flocos de leveduras), num
bioreactor alterard, certamente, o seu comportamento. No entanto, os flocos sdo bastante
frageis e os estudos hidrodindmicos que consideram a presenca de uma fase sélida sdo feitos

na presenca de particulas de gel, vidro ou pldsticos.

O reactor airlift é ideal para ser utilizado com uma fase sélida (Kennard e Janekeh
1991). A adicdo de sélidos pode promover tanto a coalescéncia das bolhas de gis como o
seu rebentamento ou os dois fenémenos em simultineo, sendo o efeito dependente da
concentracdo e do tamanho das particulas solidas, o que se reflecte na eficiéncia da
transferéncia de massa gas-liquido. A frac¢do de gés é também afectada: reduz-se quando se
adicionam sélidos a um reactor funcionando com uma taxa da arejamento pequena mas nao
sofre qualquer alteragio se a taxa de arejamento for elevada. O efeito da presenga de solidos
na velocidade superficial do liquido € insignificante mas produzem-se alteragdes no tempo
de circulagdo do liquido, dependendo das caracteristicas deste: o valor daquele pardmetro

aumenta em dgua destilada mas diminui em solugdes de carboximetilcelulose.

O efeito da carga de sélidos (esferas de vidro) num airlift trifésico (ar-dgua-sdlidos) foi
estudado por Livingston e Zhang (1993), que encontraram uma distribui¢do desigual de
particulas sélidas entre os tubos ascendente e descendente, o que levou ao empacotamento
do reactor para fluxos de gds baixos. Foi desenvolvido um modelo capaz de determinar a
velocidade de circulagdo do liquido no reactor e o fluxo de gds critico (minimo) para manter

a circulagdo dos solidos.

Tanto a velocidade de circulacio do liquido como a fracgdo de gds diminuiram com o
aumento da carga de sélidos (particulas de alginato de cdlcio) e com o aumento do didmetro

das particulas (de 1 a 3,6 mm) (Lu ef al. 1995).
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Ganzeveld et al. (1995) utilizaram reactores do tipo airlift de corpo dividido para
estudar o efeito da carga de sélidos (micro-suportes, em cargas de 0 a 30 kg'm™), do seu
tamanho (didmetro de 150 a 300 pum) e da sua massa especifica (1030 a 1050 kgm™) na
velocidade de circulagdo, tempo de mistura, fraccio de gds e fluxo de gds critico. Os
reactores demonstraram ter as caracteristicas hidrodindmicas adequadas para sustentar
culturas de células animais sobre micro-suportes. Um aumento da carga de sélidos provocou
mais uma vez uma diminui¢io da velocidade do lfduido e um aumento do tempo de mistura.
Quer o fluxo minimo de gds quer a velocidade do liquido correspondente necessarios para
manter as particulas s6lidas em circulagdo se situaram dentro dos limites suportdveis pelas

células animais.

2.5.5 Consequéncias do projecto de reactores airlift na sua utilidade como

bioreactores de floculacio

Virios autores salientaram a adequagfio de alguns tipos de reactor (nomeadamente o
airlift) aos sistemas trifisicos (Ganzeveld et al. 1995, Kennard e Janekeh 1991, Merchuk er
al. 1994 e Siegel e Robinson 1992). Independentemente da sua capacidade de transferéncia
de oxigénio (que pode ou ndo ser necessdria, consoante o processo, ¢ que serd tratada no
sub-capitulo seguinte), a mistura (quer da fase liquida quer da fase gasosa) tem que ser
adequada por forma a minimizar as resisténcias a transferéncia de massa e proporcionar uma
boa homogeneizagéo dentro do bioreactor; o tempo de mistura é um parimetro directamente
relacionado com a mistura, (til para avaliar a rapidez com que se atinge o grau de mistura
adequado; o fluxo de gés constitui uma boa varidvel de controlo pois influencia nio s6 a
velocidade de circulag@o do liquido mas também a fracgdo de gds nos tubos ascendente e
descendente. Assim sendo, um controlo e regulagio correctos do fluxo de gds sdo cruciais
para manter a circulag@o da fase sélida, optimizando as condicdes hidrodinamicas dentro do

reactor.

Os pardmetros atrds referidos sdo, por sua vez, influenciados pelo projecto de uma ou
vdrias das partes que constituem um airlift. Este sub-capitulo teve como objectivo rever a
influéncia que o desenho do reactor pode ter nesses parimetros, dando pistas para projectos
de futuros bioreactores. Também foi feita uma breve referéncia ao efeito da presenca de

solidos, evidenciando a influéncia que propriedades tais como a massa especifica, o
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tamanho, a forma e as caracteristicas da superficie (por exemplo, a molhabilidade) podem

ter na mudanca de comportamento do bioreactor.

2.6 Caracterizacio dos mecanismos de transferéncia de massa

Este sub-capitulo serd dedicado aos principais mecanismos de transferéncia de massa
que ocorrem num bioreactor de floculagdo: transferéncia de oxigénio entre a fase gasosa e a
fase liquida e transferéncia de massa dos solutos do meio liquido para os flocos e no interior

destes.

2.6.1 Transferéncia de oxigénio gas-liquido

Particularmente no caso das fermentagdes aerdbias, a exposi¢do das células a
concentracdes de oxigénio dissolvido de zero ou préximas de zero pode ter efeitos
perniciosos no metabolismo, afectando o rendimento global do processo. Esta situagdo pode
ocorrer, por exemplo, no tubo descendente de um airlift se a taxa de consumo de oxigénio
pela cultura for suficientemente elevada para provocar o consumo de todo o oxigénio ai
dissolvido durante o tempo de residéncia nessa zona nao arejada do bioreactor; a situagdo
torna-se critica em reactores airlift 4 escala industrial devido & sua altura, sendo necessario
ou induzir a recirculagio de gds no tubo descendente por meio de uma maior velocidade de
circulagio do liquido ou colocar ai um distribuidor de gds suplementar. Este exemplo
simples serve para evidenciar a importancia de um controlo rigoroso das condicdes de

transferéncia de oxigénio durante uma fermentagao.

Devido i sua baixa solubilidade na quase totalidade dos meios de fermentagdo ¢
necessdrio um fornecimento continuo de oxigénio, quer puro quer fazendo parte de uma

mistura gasosa (normalmente, ar).

Durante o processo de transferéncia de massa da fase gasosa para o meio liquido ou
vice-versa (caso do diéxido de carbono), a resisténcia da pelicula de liquido existente na
interface gds-liquido é, regra geral, o passo limitante. Portanto, € possivel exprimir a taxa de

transferéncia de massa de um componente i, dCi/dt , como o produto de um coeficiente de

transferéncia de massa, k;, pela drea interfacial especifica, A, e pela for¢a motriz de

transferéncia, expressa como a diferenca entre a concentragdo do componente na fase
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’ . ~ . *
liquida, C;, e a concentracdo de saturagdo desse componente nessa fase, C". Para o caso de
um gas que € transferido para o liquido:

dcC

d—;sz-A-(C*—Ci) (2.1)

A medida directa de A requer um procedimento bastante impreciso; sendo assim,
também o célculo de k; a partir do produto kA ndo € muito fidvel. Alternativamente,
prefere-se o préprio valor do coeficiente k;A, que congrega as informacdes sobre a drea de
transferéncia e sobre a cinética do fenémeno de transporte. Apesar da sua conveniéncia, este
método tem a desvantagem de ndo permitir um estudo independente daqueles dois aspectos

do problema.

Virios dos parimetros de projecto discutidos em sec¢des anteriores assim como a
presencga de solidos podem afectar a transferéncia de oxigénio, tendo sido alvo de diversos

estudos.

Verlaan e Tramper (1987) estudaram a transferéncia gas-liquido de oxigénio num airlift
trifésico a escala piloto (165 L). A fase sélida consistiu em particulas de poliestireno ou de
alginato de cdlcio com uma massa especifica de 1050 kg-m™ e com didmetros de valores
compreendidos entre 2,4 e 2,7 mm; a carga madxima de sélidos no reactor foi de 40 % (v/v),
0 que provocou uma diminui¢do do valor de kzA, quando comparado com o que foi obtido
na auséncia da fase sélida, tanto na presenga de particulas de poliestireno como de alginato
de célcio (um resultado semelhante foi obtido por Komaromy e Sisak (1994) numa coluna
de bolhas ftrifdsica). Esta diminuicdo foi justificada pela reducdo da drea interfacial
especifica, a, devido a um aumento da coalescéncia causada pela presenca de particulas que
provocam um aumento da “viscosidade” da “fase fluida” resultante (liquido + sélido). No
entanto, este aumento de “viscosidade” € aparente, sendo valido apenas a escala do reactor,
dado que a viscosidade do liquido se mantém, obviamente, constante; assim sendo, o valor
de k. ndo deverd ser afectado pela presenca de sélidos. A redugdo de kA na presenca das
particulas de alginato de cdlcio foi um pouco mais significativa do que na presenca das
particulas de poliestireno; isto pode estar relacionado com uma das propriedades de
superficie dos sdlidos, a molhabilidade, tal como referido pelos autores, sendo o alginato de

célcio perfeitamente molhdvel e o poliestireno apenas ligeiramente.



CARACTERIZAGAO DOS MECANISMOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA 29

Siegel et al. (1988) também registaram uma diminuicdo do coeficiente global de
transferéncia de massa com o aumento da carga de sélidos; no entanto, contrariamente aos
autores anteriormente citados, afirmam que a presenga de sélidos ndo molhdveis terd um
efeito negativo significativo no coeficiente de transferéncia enquanto que sélidos molhéveis
terdo um efeito no mesmo sentido mas de menor intensidade. Apresentam correlacdes para o
valor de kA (em fungdo quer da poténcia consumida por volume do reactor quer da
velocidade superficial do gds) e da carga de sélidos, sendo os resultados classificados em
dois grupos, consoante a fase sélida é constituida por particulas molhaveis (Grupo 1) ou nao

molhdveis (Grupo 2).

Num airlift de tubos concéntricos para a dessulfurizagio do carvdo, o k;A para o
oxigénio aumentou com a temperatura na gama de 30 a 72 °C e diminuiu com uma carga de
sélidos (particulas de carvdo com 74 um de didmetro e massa especifica de 1415 kg-m™) de
3,5 % (v/v) ou mais (Smith e Skidmore 1990). No entanto, para cargas de solidos de 0 a 3,5
% (v/v) registou-se um aumento do valor de k;A. Este efeito foi justificado com o reduzido
tamanho das particulas que, em baixas concentragdes, rompem a pelicula que rodeia as
bolhas de gds reduzindo, assim, a resisténcia a transferéncia de massa. Aumentos posteriores
do niimero de particulas sélidas rodeando as bolhas de gds resultaram numa redugdo efectiva
da drea de transferéncia, reduzindo o valor de k;A. Este tipo de efeito ndo se observa com

particulas s6lidas maiores (Verlaan e Tramper 1987), como discutido anteriormente.

Kawase e Hashimoto (1996) investigaram os efeitos da carga de sélidos na transferéncia
de oxigénio em bioreactores airlift de circulagdo externa com meios de fermentagdo nao-
Newtonianos (carboximetilcelulose - CMC - e goma de xantano). As particulas solidas
consistiram em cilindros de policarbonato (3 mm de comprimento, 2 mm de didmetro, 1030
kg-m'3 de massa especifica) ou de policloreto de vinilo (2 mm de comprimento, 1 mm de
diametro, 1300 kg-m~ de massa especifica). Uma carga crescente de sélidos fez diminuir o
valor de k;A para a solu¢do de CMC, ineléstica, mas fez aumentar esse valor para a solugdo
de goma de xantano, viscoeldstica. Os autores concluiram que o comportamento reoldgico
das suspensdes contribui para os efeitos da carga de sdlidos na taxa de transferéncia de
oxigénio.

Karamanev et al. (1992) compararam os valores de kA para o oxigénio de um reactor

de leito fluidizado (fase sélida: particulas de poliuretano expandido com um didmetro médio
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de 3 mm) com os de outro reactor, obtido introduzindo um tubo interno no primeiro reactor.
No novo bioreactor, o k;A aumentou entre 1,5 e 3 vezes quando comparado com o leito
fluidizado normal. O efeito da razdo A/A, foi igualmente estudado, tendo sido obtida uma

transferéncia maxima para um valor daquela razio igual a 3.

Utilizando uma modificagdo de um reactor de circulagdo por injec¢io com fluxo
invertido, Prasad e Ramanujam (1995) estudaram a influéncia da razio A /A,, do caudal de
arejamento, da carga de solidos e das propriedades fisicas destes no valor de k;A. Usaram
esferas de vidro e de poliuretano e cilindros de poliestireno, com didmetros entre 2,40 e 4,97
mm e valores de massa especifica entre 1050 e 2900 kg:m™>. O aumento do caudal de
arejamento causou também um aumento do valor de k;A, enquanto que o efeito da carga de
s6lidos observado por Smith e Skidmore (1990) se repetiu neste trabalho: o valor de k;A
aumentou com a carga de sélidos até 2,5 % (v/v) e diminuiu com o posterior aumento da
carga de so6lidos, apesar do tamanho agora significativo das particulas. Por fim, registaram
uma diminui¢do do valor de k;A com o aumento da massa especifica das particulas, tendo
esta observagdo sido atribuida a reducdo da velocidade de circulagio em presenca de sélidos

mais densos, devido a sua maior velocidade de sedimentacio.

2.6.2 Transferéncia de massa de solutos nos flocos

A difusdo € provavelmente o mecanismo mais importante pelo qual se efectua o
transporte de solutos através de agregados celulares e é normalmente descrito utilizando
apenas um parametro, a difusividade efectiva, D,, que relaciona o gradiente da concentracio
caracteristica, c(a,t), com o fluxo difusional médio de soluto, Jp, através do volume do

objecto em estudo, o que é normalmente expresso pela lei de Fick:
Jp =-D,-Vc(a,t) (2.2)

Ha dois processos diferentes para o cilculo de coeficientes de difusio efectivos que sdo
amplamente utilizados: no primeiro, a difusividade efectiva em agregados pode determinar-
se analisando os dados por meio de um modelo de reacg¢do-difusdo; no segundo, a
determinacdo € feita utilizando a eq. (2.2) na auséncia de reaccfio. As técnicas utilizadas em
ambos 0s processos tém vantagens mas também alguns inconvenientes (Libicki et al. 1988 e

Tanaka er al. 1984).



CARACTERIZAGAO DOS MECANISMOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA 31

Em geral, o coeficiente de difusdio de um componente em solugdo considera-se
dependente de alguns pardmetros como a temperatura (Onuma ef al. 1985), a pressdo (em
sistemas gasosos) e a composi¢do do meio (Kurillovéd et al. 1992). Existe muito pouco
trabalho realizado nesta drea com flocos (Ananta et al. 1995, Sousa e Teixeira 1991 e
Teixeira e Mota 1990) e os dados existentes sobre os coeficientes de difusdo, por exemplo,
da glucose e do oxigénio ndo se referem, regra geral, ao caso de agregados celulares (Libicki
et al. 1988). Uma razio muito simples mas, no entanto, vélida para justificar esta situagao
(j4 anteriormente apontada noutro contexto) € a estrutura fragil dos flocos: tornam-se muito
diffceis de manusear porque se desintegram facilmente; este problema agudiza-se com o
aumento do seu tamanho, nomeadamente quando se atingem didmetros da ordem dos 2 ou 3
mm. Por outro lado, a geometria dos agregados raramente €, como se assume
frequentemente, a de uma esfera; cilindros e elipséides sdo formas mais comuns.
Conjuntamente com outras jd referidas, caracteristicas como as dimensdes ¢ a forma dos
flocos sdo, portanto, de importancia primordial na determinacédo de D,. Particularmente se 0s
agregados forem de forma esférica ou cilindrica, uma determinag@o correcta do seu didmetro
¢ extremamente importante para a obtengdo de bons resultados (Hamdi 1995) e uma das
melhores formas de o fazer é utilizando métodos de andlise de imagem por computador

(Vicente et al. 1996).

Webster (1981) desenvolveu critérios que permitem determinar a importancia relativa
das resisténcias A difusdo dos substratos dentro dos flocos, dependendo do modelo de

consumo de substrato utilizado.

O diégmetro critico de um floco é o valor para o qual as limitagdes difusionais na fase
sélida se tornam mais importantes que as limitagdes difusionais na fase liquida (Hamdi
1995). Um didmetro de floco maior do que o valor critico pode ter como consequéncias a
presenca de biomassa “initil” dentro do bioreactor, a produgdo de metabolitos indesejdveis
pela biomassa excedentdria e modificagdes nas caracteristicas quimicas e bioquimicas quer
do meio quer dos microorganismos. Aquele autor sugere, portanto, uma desintegracao

‘constante dos flocos para reduzir o seu tamanho médio.

Libicki ef al. (1988) calcularam a difusividade efectiva de 6xido nitroso em agregados
celulares de Escherichia coli. Aquele parimetro decresceu com o aumento da fracgdo

voldmica das células.
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Ananta er al. (1995) mediram as propriedades de transferéncia de oxigénio em
agregados de Solanum aviculare com 3 a 12,5 mm de didmetro. A difusividade efectiva do
oxigénio nos agregados inactivos aumentou com o didmetro das particulas, variando entre 2
e 40 % do valor da difusividade molecular daquele gds em 4gua pura & mesma temperatura.
Os autores consideram, portanto, que ocorrem fortes limitagdes de oxigénio dentro dos
agregados; no entanto, estes resultados devem ser interpretados com reservas pois foram
obtidos com cé€lulas inactivas, que podem apresentar um comportamento diferente do

observado em células activas.

A utiliza¢do de aditivos de floculagao poliméricos constitui uma tentativa para reduzir
as limitagdes difusionais em flocos (Salt et al. 1996, Sousa e Teixeira 1991 e Weir et al.
1994). Esses aditivos deveriam aumentar o espago existente entre células adjacentes,
alargando as pontes que ligam as células nos agregados (Lima et al. 1992). De facto,
observaram-se redugdes nas limitacGes difusionais quando tais aditivos foram utilizados,

sugerindo um aumento dos valores da difusividade efectiva dos substratos nos flocos.

Teixeira e Mota (1990) registaram uma diminui¢fio na taxa especifica de consumo de
lactose por células floculadas de Kluyveromyces marxianus quando comparadas com células
nido floculadas, mas obtiveram um aumento de 10 % no factor de eficiéncia ao induzir um

aumento de 10 % na porosidade dos flocos utilizando um aditivo de floculagio.

A influéncia de vérios aditivos poliméricos na taxa especifica de consumo de glucose
por flocos de Saccharomyces cerevisiae foi estudada por Lima et al. (1992). Observaram
sempre um aumento daquela taxa para as células contidas nos flocos em presenca de aditivo
quando comparadas com a das células de flocos sem aditivo: 19 % de aumento em presenca
de bis(polioxietileno-bis(amina)) 20000, mais de 50 % em presenca de BPA 1000 e 100 %
em presenca de Magna Floc LT25.

Sousa e Teixeira (1991) prosseguiram o trabalho anterior, estudando a influéncia de
dois polimeros, um aniénico e um catiénico, nos pardmetros de uma fermentagio
descontinua de uma estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae. Enquanto que o
polimero catiénico mostrou ter um efeito residual no desempenho do sistema, o polimero
aniénico (Magna Floc LT25) provocou uma diminui¢do para metade do tempo necessario

para obter um consumo total da glucose existente no meio de fermentacéo.
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Os mesmos autores (Sousa e Teixeira 1996) determinaram qual o efeito da carga de
s6lidos e da presenca de Magna Floc LT25 nas taxas de transferéncia e de consumo de
oxigénio em fermentacbes descontinuas de células de levedura floculantes. Para
concentragOes de biomassa acima de 1 g-L‘l, aumentos da quantidade de biomassa levaram a
reducdes no valor de kA, enquanto que o efeito no consumo de oxigénio foi negligencidvel

devido & presenca do aditivo.

2.7 Aplicacoes

Uma das primeiras aplica¢des das propriedades de sedimentagdo de microorganismos
floculantes foi feita pela inddstria cervejeira, por forma a facilitar a remocdo das células de
levedura no final do processo produtivo (Greenshields e Smith 1971). Deste entdo, foram

viérios os trabalhos de investigacdo que utilizaram bioreactores de floculagdo.

Estirpes floculantes de levedura de cerveja foram cultivadas com éxito em
fermentadores do tipo coluna de bolhas, com capacidades entre 1 e 50 L (Smith e
Greenshields 1974); foram utilizados vérios tipos de meio de cultura tais como subprodutos
da refinagdo do agicar, melaco e mosto, permitindo a manuten¢io de concentragdes

celulares até 17,5 % (p/p) durante a operagdo em continuo.

Kida et al. (1989) utilizaram uma coluna de bolhas a operar em continuo para produzir
etanol a partir de uma estirpe floculante, geneticamente modificada, de Saccharomyces
cerevisiae. Obtiveram uma produtividade em etanol de 25 g-L'l-h'l, com uma concentragao
de etanol a saida de 63 g-L‘l a uma taxa de diluicdo de 0,4 h”! num processo anaerobio. A
introdugfo de arejamento permitiu um aumento da produtividade em etanol para 30 g-L’I h!

com uma concentragdo de etanol a saida de 60 gLl

A floculagio também pode ser induzida. Teixeira (1988) utilizou um airlift de
circulag@o externa, com um volume de 1,2 L, acoplado a um sedimentador (Figura 2.4) para
induzir a floculagio de uma levedura capaz de fermentar lactose (Kluyveromyces marxianus
ATCC 10022). Teixeira et al. (1990) utilizaram essa estirpe para efectuar a fermentagédo
alcodlica de lactose no mesmo bioreactor. Atingiram uma conversio de substrato
praticamente completa, uma concentragdo méxima de etanol a saida de 44,3 gL' e uma

produtividade mdxima em etanol de 24,42 gLtht.
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Uma produtividade mixima em etanol de 68 g-L " h! foi conseguida por Fontana et al.
(1992), que estudaram a fermentagdo alcodlica continua de sacarose por uma estirpe
floculante de Saccharomyces cerevisiae num airlift de circulagdo externa com um volume

de 2 L, com flocos de 1,3 mm de didmetro médio.

——-—%» SADA

NS

ALIMENTACAO =3 dl b—— 44— AR

Figura 2.4: Bioreactor continuo para a indugdo da floculag¢do de Kluyveromyces marxianus
(Teixeira 1988).

Kuriyama et al. (1993) optimizaram um processo de fermentagdo alcodlica em
continuo, com uma estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae. O sistema consistiu
numa série de dois tanques agitados (com volumes de 0,5 e 1,5 L, respectivamente) e
permitiu a obtenc@o de concentragdes de etanol  saida de cerca de 93 gL' para uma taxa de

dilui¢do de 0,10 h™".

Sousa er al. (1994b) compararam a evolugio dos parimetros da fermentacdo de uma
estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae durante o arranque de uma fermentacédo

continua num bioreactor airlift de circula¢io interna com um volume de 5,4 L. Observaram
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uma grande influéncia das taxas de dilui¢do e de arejamento nas concentragdes de biomassa

e etanol e nos pardmetros cinéticos.

Uma andlise comparativa de dois bioreactores de floculagdo a operar em continuo - um
airlift de circulagdo externa com recirculagdo forcada e 1,2 L de volume e um airlift de
circulag@o interna e 5,4 L de volume - durante uma fermentac@o etanélica com uma estirpe
altamente floculante de Saccharomyces cerevisiae (Sousa et al. 1994a) permitiu concluir
que embora com o bioreactor airlift de circulagdo interna se tenha obtido a maior
produtividade em etanol, ambos os sistemas se comportaram de forma similar e os valores

de produtividade obtidos foram sete vezes mais elevados do que em sistemas comerciais.

Um bioreactor de leito fluidizado (10 L) com agitacdo mecénica foi utilizado por
Wieczorek e Michalski (1994) para a produgdo em continuo de etanol por uma estirpe
altamente floculante de Saccharomyces cerevisiae. A produtividade em etanol atingiu 15 a

20 gL' n

Abate et al. (1996) testaram culturas mistas de estirpes floculantes de Zymomonas
mobilis e Saccharomyces sp. para a producdo de etanol a partir de sacarose. Os ensaios

foram realizados em matrazes tendo sido obtidas produtividades da ordem de 1,5 gAL‘| hl

Kida et al. (1992) construiram uma estirpe de levedura floculante e termo-tolerante por
fusdo de protoplastos e utilizaram-na num tanque agitado com um volume util de 3 L. A

produtividade maxima em etanol foi de 5 2 P

Roca et al. (1995) analisaram o modelo hidrdulico de um bioreactor airlift com
circulacdo externa durante uma fermentagio alcodlica em continuo utilizando uma levedura
altamente floculante. O reactor teve um comportamento semelhante ao de um tanque agitado

com uma zona morta (5 % do volume total).

O extracto de tupinambo foi o substrato para a produgdo de etanol e inulina num
bioreactor airlift com circulagdo externa, de 2 L de volume, utilizando uma levedura

floculante (Schorr-Galindo et al. 1995).

A Tabela 2.2 resume as aplicag¢des de bioreactores de floculag@o acima descritos.
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Tabela 2.2: Aplicacdes de bioreactores de floculagio.

Organismo Tipo de Volume  Substrato Produto Referéncia
reactor L] principal principal
S. cerevisiae coluna de 1-50 mosto cerveja Smith e Greenshields
bolhas
1974
S. cerevisiae caluny i - melagos etanol Kida et al. 1989
bolhas
airlift de
K. marxianus circulacéo 1,2 lactose etanol Teixeira et al. 1990
externa
iy lucose /
S. cerevisiae circulagio 2 & etanol Fontana er al. 1992
sacarose
externa
S. cerevisiae  tanque agitado 3 glucose etanol Kida et al. 1992
série de 2
S. cerevisiae tanques 05+1,5 melagos etanol Kuriyama er al. 1993
agitados
airlift de
S. cerevisiae circulacdo 5,4 glucose etanol Sousa et al. 1994b
interna
airlift de
sreulacs
S. cerevisiae ciretacdo 1,2+54 glucose etanol Sousa et al. 1994a
externa +
interna
S. cerevisiae  leito fluidizado 10 melagos etanol Wieczorek e
Michalski 1994
airlift de
S. cerevisiae circulagdo 2 sacarose etanol Roca et al. 1995
externa
adljjpde extracto de
S. diasctaticus circulagio 2 . etanol + Schorr-Galindo et al.
tupinambo ot
externa inulina 1995
& MO+ matrazes 1 - etanol Abate et al. 1996
Saccharomyces
sp.

Além da indistria cervejeira, sdo raros os exemplos de aplicacdes industriais de
bioreactores de floculagdo. Os estudos realizados neste tipo de bioreactores foram

conduzidos em instalagSes laboratoriais devido sobretudo aos custos e 3 complexidade
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envolvidos na investigacio em maior escala. Sendo assim, as informagdes sobre
hidrodinimica e transferéncia de massa necessérias a passagem para a escala industrial sdo
ainda insuficientes e nido € surpreendente que a industria hesite em seleccionar, para

aplicagiio comercial, processos baseados na floculagdo de microorganismos.
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3. Materiais e Métodos

Sumadrio
Neste capitulo descrevem-se os métodos de andlise mais convencionais bem como a instrumentagdo
utilizada durante a execugiio do trabalho experimental. Foram excluidas, porém, duas metodologias

desenvolvidas durante a progressio do presente estudo que, dado o seu caricter especifico e inovador,

merecem uma descrigdo mais detalhada, efectuada no capitulo seguinte.
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3.1 Microorganismos

3.1.1 Estirpe floculante

Nas fermentacdes em que se pretende obter flocos de levedura utiliza-se uma estirpe
com reconhecidas caracteristicas floculantes (Lima et al. 1992, Netto 1984, Sousa 1994 e

Taylor e Orton 1975), a Saccharomyces cerevisiae NRRL Y265.

A conservagio desta estirpe a longo prazo € feita a uma temperatura de -80 °C em tubos
plasticos de 1,5 mL contendo a levedura suspensa em glicerol. Para uso mais frequente a
levedura € conservada a 4 °C em tubos inclinados contendo YM agar (Difco), procedendo-se

periodicamente (cada 3 meses) & sua repicagem.
3.1.1.1 Meio de cultura

Esta levedura € capaz de crescer num meio semi-sintético, cuja composicio se descreve

na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Composi¢ido do meio de cultura para a estirpe floculante.

Componente Concentraciio (gL”!) Grau de pureza Marca

D-Glucose anidra® 20,0 bioquimico Merck

Dextropan (glucose mono-hidratada) 130 comercial Copam
KH,PO,’ 5,0 puro M. Vaz Pereira
(NH,),S0, 2,0 puro M. Vaz Pereira
MgS0,-7TH,0 04 puro M. Vaz Pereira

Extracto de levedura 1,0 bioguimico Merck

Magna Floc LT-25° 0,01 % (p/v) - Allied Collids, Ltd.
Anti-espuma (6leo de silicone) - - Sigma
- in6culos

® - fermentagdo em continuo
¢ - quando utilizado

O meio € preparado dissolvendo todos os componentes em dgua potdvel, sendo o pH

ajustado a 4,0 £ 0,1 com H;3PO,. A solucdo é ento esterilizada em autoclave a 121 °C
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durante 30 minutos. A esterilizagdo provoca uma ligeira caramelizagido da fonte de carbono
pelo que se registaram oscilagdes na concentracdo de glucose no meio de fermentacédo de

cercadex5 g-L'l.
3.1.1.2 Preparagdo do inéculo

A inoculagdo de um bioreactor deve fazer-se com uma quantidade de biomassa
suficiente, estando as células de preferéncia na fase de crescimento exponencial. Para tal,
prepara-se um pré-inéculo num matraz de 250 mL inoculando 100 mL de meio a partir da
cultura em tubo inclinado. Incuba-se o matraz num agitador orbital a 150 r.p.m. e 30 °C
durante 15 horas. Decorrido esse tempo, transfere-se o conteido do matraz para um outro,
de 5 L, contendo 2,5 L de meio de cultura. Apdés nova incubagdo a 30 °C com agitacédo
orbital (150 r.p.m.), desta vez durante 24 horas, este indculo pode ser transferido para o

bioreactor.

3.1.2 Estirpe nao floculante

Quando ndo € necessdria a estirpe floculante utiliza-se uma outra levedura,

pulverulenta, a Saccharomyces cerevisiae CBS 7336 (ATCC 32167).

A estirpe encontra-se conservada a 4 °C em tubos inclinados contendo YM agar

(Difco), repicados periodicamente (cada més).
3.1.2.1 Meio de cultura

Devido ao tipo de ensaios e de medi¢des que foi necessario efectuar com esta estirpe, 0
meio de cultura utilizado para a fazer crescer foi alterado em relagdo ao anterior, tendo sido

adaptado de Fiechter ef al. (1987) (Tabela 3.2).

O meio é preparado dissolvendo os componentes (excepto o etanol e a ureia, quando
utilizados, e as vitaminas) em dgua desionisada e esterilizado a 121 °C durante 40 minutos.
Com a concentracio de acticar utilizada ndo se veriﬁz:ou a ocorréncia de caramelizacdo. A
ureia e as vitaminas sdo dissolvidas em &dgua desionisada e, dada a sua sensibilidade a
temperatura, sdo esterilizadas por filtragdo através de membranas estéreis com poros de 0,45
um (Gelman Sciences, EUA), enquanto que o etanol ndo necessita de esterilizagdo. Estes
compostos sdo adicionados aos restantes imediatamente antes da utilizagdo do meio, que

ainda sofre uma correc¢do do valor de pH com HCI ou NaOH para o situar em 4,0 £ 0,1.
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Tabela 3.2: Composicdo do meio de cultura para a estirpe nio floculante.

Componente Concentracao (g-L'l) Grau de pureza Marca
30,0 (ferm. em continuo) microbiol6gico Merck
D-Glucose anidra®
15,0 (ferm. em descontinuo) microbiolégico Merck
Etanol” 10,0 p. a. Riedel-de-Haén

Ureia® 3,6 | purissimo Merck
(NH,4),S0, 7.9 p. a. Merck
KH,PO, 3,0 p. a. Merck
MgS0,-7H,O 0,45 p.a Merck
Extracto de levedura 3,0 diagndstico Oxoid
CaCl,-2H,0 0,23 p.a Merck
NaCl 0,7 p. a. Merck
FeCly-6H,0 15x107 p. a. Merck
MnSO,-H,O 16x107 p. a. Merck
ZnS047TH,0 9x10° p. a. Merck
CuS0,-5H,0 2,4x107 p. a. M&B
NaMoO,2H,0 4x10° p. a. Merck
CoCl,-6H,0 0,3%10° p. a. Merck
mio-inositol 60x10° 99 % Sigma
pantotenato de célcio 30%107 - Sigma
dc. nicotinico 6x107 - Sigma
tiamina 6x107 - Sigma
piridoxina 1,5%107 - Sigma
d-biotina 30x10°° 99 % Sigma

* - alternativamente, dependendo da fonte de carbono a utilizar
b alternativamente, dependendo da fonte de azoto a utilizar
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3.1.2.2 Preparagdo do indéculo

Tal como no caso da estirpe floculante recorre-se a um pré-inéculo, a partir da cultura
em tubo inclinado, num matraz de 250 mL com 100 mL de meio de cultura. Apds incubacdo
a 30 °C com agitagdo orbital (60 r.p.m.) durante 12 horas, transfere-se o contetiido do matraz
para um vaso de 2 L, contendo 1,5 L de meio estéril. O vaso € arejado a taxa de 3 L-min”'
(PTN), o que também promove a agitagdo, e incubado a 30 °C durante 14 horas, periodo

apos o qual o indculo pode ser transferido para o bioreactor.

3.2 Bioreactor airlift

3.2.1 Caracteristicas e equipamento

O bioreactor airlift utilizado estd representado na Figura 3.1 e foi descrito

detalhadamente por Sousa (1994).
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Figura 3.1: Bioreactor airlift (dimensdes em milimetros).
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Trata-se de um airlift de circulacdo interna, de tubos concéntricos, construido em
Perspex® com uma altura total de 90 cm, tendo um tubo descendente com 60 cm de altura e
um didmetro interno de 7 cm. O liquido no interior do reactor atinge uma altura de 77 cm,
correspondendo a um volume itil de 6 L. O sistema de fixacdo do tubo interno foi
construido por forma a permitir a sua fécil substitui¢do (Figura 3.2). Uma pequena barra em
ago inox estd fixa ao tubo interno e € revestida com tubo de silicone; € este revestimento que
vai fixar o tubo interno, impedindo-o de sé deslocar (em condi¢des normais de

funcionamento).

revestimento
tubo externio de silicone

\"\/ \ //

Ve

A

1 /

"

L g

\

\

\
tubo interno barra em
(secgdo inferior) ago inox

Figura 3.2: Sistema de fixagdo do tubo interno.

Foram utilizados tubos internos com vdrias dimensdes, descritas em detalhe no capitulo

A injecgdo do gds € feita na parte inferior do tubo interno por um injector com um

orificio de 1 mm de didmetro.

A secgdo superior (decantador) € cilindro-cénica para facilitar a libertagdo do gés e a
sedimentagio dos sélidos. O dngulo do sector conico com o corpo do reactor é de 51° sendo
a altura e o didmetro da parte cilindrica 14,5 e 19,2 cm, respectivamente. No local de saida
do efluente, existente nesta secg¢do, foi colocado um anteparo para minimizar o arrastamento
da biomassa. No topo do sedimentador € colocada uma tampa com vdrios orificios
destinados a albergar eléctrodos ou a permitir a adicdo de anti-espuma ou de solugdes de

controlo do pH. Da tampa faz ainda parte uma chaminé de saida de gases, onde se ajusta um
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rolhdo de algoddo devidamente esterilizado, destinado a impedir a entrada de particulas

estranhas durante o decurso da fermentag@o.

Quando utilizado em estudos de hidrodindmica, o equipamento do bioreactor airlift
resume-se a um sistema de injec¢@o de dcido ou base e um eléctrodo de pH, ligado a um

sistema informdtico para aquisi¢do de dados.

Por outro lado, se o objectivo é efectuar fermentacdes, sdo utilizados eléctrodos de pH e
oxigénio (colocados na parte superior do reactor), um sistema de controlo de pH e
monitoriza¢do da tensdo de oxigénio, uma camisa de controlo de temperatura, um elemento
de filtragdo e outro de controlo de fluxo do gds de entrada, um condensador dos gases de
saida e um sistema de alimentacdo de substrato. As caracteristicas deste equipamento estao

detalhadas na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Caracteristicas do equipamento do bioreactor airlift.

Equipamento Marca (Origem) Descricao e caracteristicas

Eléctrodo de pH Ingold (Suica) eléctrodo combinado de vidro

bomba peristdltica; solugdo de NH; (1 parte de aménia
Controlador de pH B. Braun (Alemanha) )

comercial em 2 partes de dgua)
Eléctrodo de oxigénio Ingold (Suiga) eléctrodo polarogréfico

ar atmosférico comprimido, esterilizado por filtro de
Arejamento -

algodiao
Controlador do caudal de

Hastings (EUA) medidor de caudal mdssico

arejamento

condensador de dupla serpentina (tipo Dimroth); filtro
Tratamento do gds de saida - .
de silica

serpentina enrolada no exterior do corpo do
Controlo de temperatura B. Braun (Alemanha)  bioreactor; bomba de circulagio; resisténcia eléctrica;

banho termostatizado

Alimentac@o do substrato B. Braun (Alemanha) bomba peristdltica com velocidade reguldvel

A calibragio do eléctrodo de pH ¢é feita a priori recorrendo a duas solugdes tampao a

pH 7 (zero) e 4 (declive) (Ingold, Suica); o eléctrodo de oxigénio € calibrado fazendo passar
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N, gasoso (zero) e ar (declive) pelo meio de fermentacdo a temperatura de operacéo, onde o

eléctrodo se encontra mergulhado.

A alimentagio de substrato realiza-se com o auxilio de uma bomba peristéltica (FE 411,
B. Braun, Alemanha), a partir de recipientes em aco inox, esterilizdveis em autoclave, com

uma capacidade de 15 L.

3.2.2 Esterilizacao

Dado que o material utilizado na construgdo do bioreactor airlift ndo suporta
temperaturas superiores a 80 °C € necessdrio o recurso a esterilizacdo quimica. Apés testar
vdrias substincias (incluindo a que foi anteriormente utilizada (Sousa 1994): Betadine -
solug@o dérmica) e tendo em consideragdo o facto de o material ser sensivel aos solventes
orgénicos, verificou-se que a mais eficaz € uma soluc¢io de uma parte de hipoclorito de sédio
comercial (lixivia) em quinze partes de dgua. Esta solucdo deve ser bombeada para o
bioreactor (com os eléctrodos ja instalados) onde deve permanecer durante 48 horas. Apds
esse periodo, procede-se a lavagem com dgua previamente esterilizada, enchendo e
esvaziando o reactor pelo menos duas vezes por forma a reduzir ao minimo a concentragio
residual de hipoclorito de sédio. Finda esta operagdo, o reactor encontra-se estéril, pronto a
receber 0 meio de cultura. Obviamente, tanto o rolhdo de algodao que se coloca na chaminé
do reactor como o filtro do ar de entrada necessitam de uma esterilizagio prévia em

autoclave a 121 °C durante 20 minutos.

3.2.3 Inoculacio e fermentacao

Apdés o enchimento do reactor com meio de cultura, deve efectuar-se o arejamento a
taxa desejada até atingir a concentragdo de saturacdo do liquido com oxigénio (nas
condi¢des do ensaio), correspondendo a um valor de 100 % indicado pelo respectivo
eléctrodo, permitindo, simultaneamente, o equilibrio da temperatura. Atingidas estas
condigBes, o reactor estd pronto a ser inoculado, o que se faz simplesmente transferindo o
inéculo do matraz onde se encontra para o fermentador com o auxilio de uma bomba

peristaltica.

O sistema estd preparado para operag¢do em descontinuo; se for necessirio utiliza-lo em

modo continuo deve deixar-se o sistema em descontinuo durante 15 horas, periodo apés o
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qual pode iniciar-se a adicdo de substrato a taxa de dilui¢do pretendida. Na Tabela 3.4

resumem-se as condi¢des de operagdo.

Tabela 3.4: Condic¢des de operacgio do bioreactor airlift.

Variavel Valor
Temperatura 30,0£0,1°C
pH 4,0+0,1
Caudal de arejamento 600 a 7900 + 1 mL-min"' (PTN)
Taxa de dilui¢do 0,03 - 0,40+ 0,01 h'!

3.3 Tanque agitado

3.3.1 Caracteristicas e equipamento

O tanque agitado utilizado (Chemap, Suica) estd construido em vidro de boro-silicato e
aco inox e tem uma capacidade maxima de 14 L (didmetro interno de 22 cm). A agitagdo €
promovida por um veio com dois impulsores de 6 1dminas cada e o arejamento faz-se por

meio de um anel perfurado.

Do equipamento fazem parte sondas de temperatura, pH, oxigénio e deteccdo de
espuma, um motor com controlador de agitacdo, um acessério para o controlo da massa do
reactor (que permite uma regulacdo muito eficaz do nivel de liquido durante fermentacdes
em continuo) e um rotdmetro para medir o caudal de arejamento. Existem também sistemas
para controlo de pH e do nivel de espuma, monitorizagdo da tensdo de oxigénio, uma

serpentina de controlo de temperatura e um filtro do gas de entrada.

A calibragio dos eléctrodos de pH e oxigénio € feita de modo semelhante a jd descrita
para o bioreactor airlift. A alimentagdo de substrato faz-se recorrendo a uma bomba
peristdltica (Watson Marlow, Reino Unido) a partir de um recipiente contendo o meio

estéril.

Na Tabela 3.5 o equipamento é descrito com maior detalhe.
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Tabela 3.5: Caracteristicas do equipamento do tanque agitado.

Equipamento Marca (Origem) Descricao e caracteristicas

Eléctrodo de pH Ingold (Suica) eléctrodo combinado de vidro

2 bombas peristélticas; solugdes de NaOH (3

Controlo de pH Chemap (Suica) | ;
mol-L™) e H,SO, (1,5 mol-L™)
Eléctrodo de oxigénio Ingold (Suiga) “eléctrodo polarogréfico
) bomba de ar com membrana; filtro de 75 um;
Arejamento -
rotdmetro; anel perfurado
Sonda de temperatura - Pt-100
serpentina no interior do bioreactor; bomba de
Controlo de temperatura Chemap (Suiga) ) ) ) _ )
circulagdo; resisténcia eléctrica; circuito fechado
Sonda de detecgio de espuma - condutividade eléctrica
Controlo anti-espuma bomba peristdltica para adigio de éleo de silicone
balanga integrada no bioreactor accionando uma
Controlo da massa do bioreactor Chemap (Suica) bomba peristdltica para retirar liquido quando o

valor de refer&ncia é ultrapassado

Watson Marlow
Alimentacdo do substrato . bomba peristdltica com velocidade reguldvel
(Reino Unido)

3.3.2 Inoculacio e fermentacio

A inoculagdo do tanque agitado faz-se transferindo o inéculo entretanto j4 preparado
(com cerca de 1,5 L) para o bioreactor, que ja contém 2 L de meio estéril, saturado com ar e
a temperatura de operagdo. Apds 3 horas de funcionamento em descontinuo, liga-se o
sistema de adigdo de substrato (3 taxa de 10 mL-min™") para que o volume de liquido dentro
do bioreactor atinja o valor pretendido: 5 L para fermentacdes em continuo e 6 L para
fermentag¢des em descontinuo; uma vez atingido esse valor, activa-se o sistema de controlo
de peso (se se pretende operar em modo continuo) ou desactiva-se a adi¢io de substrato (se

se pretender operar em modo descontinuo).

Na Tabela 3.6 resumem-se as condi¢des de operagio.
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Tabela 3.6: Condic¢des de operagdo do tanque agitado.

Variavel Valor
Temperatura 30,0+£0,1°C
pH 4,00 £ 0,01
Caudal de arejamento 5+0,2 L-min” (PTN)
Taxa de diluigdo 0,11-0,38+0,01 h'!
Volume (operagdo em continuo/descontinuo) 5,00/6,00 £ 0,05 L

3.4 Preparacao das bolas de alginato de calcio

As bolas de alginato de cdlcio utilizadas nos estudos hidrodindmicos obtém-se
dissolvendo 2 % (p/v) de alginato de sédio (Manutex RSX, Kelco International, Ltd., Reino
Unido), com agitag@o forte, em dgua destilada aquecida a 70 °C. Esta solugdo € filtrada e,
ap6s o arrefecimento, bombeada a um caudal de 20 mL-h" por uma bomba peristéltica de
quatro canais (Ismatec MS-Reglo, Ismatec, Suica) através de orificios com 1 mm de
didmetro, gotejando para uma solugo de cloreto de cdlcio a 2 % (p/v), suavemente agitada,
desde uma altura minima de 10 cm acima da superficie do liquido, de maneira a obter uma
forma esférica. As bolas devem permanecer nesta solugdo durante cerca de 24 horas para

permitir o seu endurecimento por reticulag@o do alginato.

Para evitar o crescimento de microorganismos e manter a sua estrutura, as bolas
conservam-se imersas numa solugdo de cloreto de cdlcio a 2 % (p/v), a uma temperatura de
4 °C; alternativamente pode acrescentar-se azida sddica, na concentracdo de 0,1 % (p/v), a

solucdo de cloreto de cdlcio.

Antes de cada utilizagdo as bolas devem ser lavadas com dgua, devendo ser substituidas
ao fim de trés experiéncias uma vez que as suas dimensdes e densidade se alteram por
contacto com solucdes com valores de pH abaixo de 4 e acima de 10, que ocorrem
normalmente durante os ensaios para determinacio dos tempos de mistura e de circulagdo. O
volume de bolas a colocar no reactor mede-se a partir do volume de dgua deslocado pela sua
adicdo em provetas de 0,5 a 1 L (dependendo da quantidade de bolas necessaria) (Sousa

1994).
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A preparacdao e conservagdo de bolas contendo células é em tudo idéntica a
anteriormente descrita, apenas se suspendendo 20 % (p/v) de fermento de padeiro (Activa,
Gist-Brocades, Portugal) na dgua destilada, que deve ser seguidamente aquecida a 50 °C
durante 1 hora para inactivar as células. Esta suspensdo, subsequentemente aquecida a 70

°C, vai substituir a d4gua destilada no procedimento acima descrito.

3.5 Determinacio dos tempos de mistura e de circulacio

Para determinar os tempos de mistura e de circulagdo utiliza-se a técnica do pulso de pH
(Kawase et al. 1994 e Lu et al. 1994). Na Figura 3.3 representa-se a instalagdo experimental
usada nas experiéncias. O sistema de medi¢do de pH (Metrohm 691, Suiga) estd acoplado a
um sistema de aquisi¢cdo de dados (PCL-812 PG Enhanced Multi-Lab Card, Advantech Co.

Ltd., EUA) que transmite o sinal a um computador pessoal.

I — =
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Figura 3.3: Diagrama esquematico da instalagdo experimental.
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O sensor de pH localiza-se 4 cm acima do fundo do reactor e o local da injecgao, feita
com uma seringa, situa-se 41 cm acima do fundo do reactor, ambos no tubo externo. O sinal
obtido € fortemente dependente quer da localizacdo do eléctrodo e do ponto de injecgio,
quer das suas posi¢des relativas, pelo que se determinou previamente qual a melhor
combinacdo por forma a obter sinais com o maior nimero possivel de picos. As curvas de

resposta tipicas obtidas com este sistema estdo representadas na Figura 3.4.
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Figura 3.4: Curvas de resposta tipicas do método de pulso de pH.

Comega-se por fazer o valor de pH descer até préximo de 3 adicionando H,SO4 (0,25
mol-L"); apos estabilizacio, injecta-se no local indicado na Figura 3.3 um pulso de 5 mL de
uma solucdo de NaOH (0,5 mol-L""). Neste momento inicia-se a aquisicio de dados,
terminando quando se obtém novamente um valor de pH constante (+x 5 % do valor de
equilibrio), que agora se situa na gama 10 - 12. Dada a variabilidade dos valores obtidos,
devem realizar-se medicSes em triplicado. Para minimizar a alteragdo do tamanho das bolas
de alginato (ficam tdrgidas ao permanecerem em solu¢des com valores extremos de pH)
estas devem lavar-se com dgua corrente no fim de cada experiéncia e ser substituidas ao fim

das trés réplicas feitas com cada conjunto de condigdes experimentais.
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3.6 Métodos analiticos

Sempre que ndo for possivel analisar as amostras de fermentacio no momento da sua
recolha, estas devem ser arrefecidas a 4 °C e centrifugadas aquela temperatura, sendo o
sobrenadante imediatamente congelado. Excluem-se as quantificagdes de biomassa e as

determinagdes de viabilidade, que devem ser sempre efectuadas na ocasido da amostragem.

3.6.1 Quantificacdo da biomassa
3.6.1.1 Estirpe floculante

Uma medida da concentragdo de biomassa obtém-se por leitura da densidade 6ptica
num espectrofotémetro (Hitachi U-1100, Japdo), correlacionada com o respectivo peso seco.
A leitura da densidade optica € efectuada a um comprimento de onda de 620 nm contra um
branco de dgua. Uma vez que a gama linear se situa entre 0 e = 1,0 unidades de absorvancia

pode haver necessidade de diluir a amostra.

Como se trata de uma estirpe floculante é necessdrio proceder a uma desfloculagio
antes de efectuar a leitura no espectrofotémetro. O processo de desfloculagdo comeca
centrifugando a amostra (20 a 50 mL) durante 5 minutos a 2000 g, rejeitando o sobrenadante
e ressuspendendo as células em solugdo de EDTA 50 mmol-L"; seguem-se duas lavagens
idénticas, uma com a mesma solugdo de EDTA e outra com dgua ultra-pura. Por fim, as
células sdo ressuspendidas numa solucdo desfloculante (NaCl 15 g-L'', a pH 4) estando
preparadas para a leitura no espectrofotdmetro. Se houver necessidade de diluir a amostra, a
dilui¢@o deve ser feita com a solucdo desfloculante. Todas as solugdes sdo preparadas com

dgua ultra-pura.

A curva de calibragdo para a conversdo da densidade dptica em peso seco € elaborada
do seguinte modo: filtram-se (em triplicado) 50 mL de uma suspensio com
aproximadamente 0,30 gpeso P (correspondendo a valores de absorvéancia préximos de
1) com filtros de 0,45 um de didmetro de poro (Gelman Sciences, EUA), que se colocam
numa estufa a 108 °C até peso constante; o peso seco da biomassa determina-se por
diferenca para o peso seco inicial dos filtros, previamente submetidos a0 mesmo tratamento
de secagem; seguidamente, preparam-se suspensoes diluidas (correspondendo a valores de

concentracdo entre cerca de 0,06 e 0,30 gpeso SECD-L'I) a partir da suspensdo original,
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efectuando a leitura das respectivas densidades dpticas. A representacdo destes valores em
funcdo do respectivo peso seco (obtido multiplicando o factor de diluigdo pelo peso seco da

suspensdo original, anteriormente determinado) constitui a curva de calibragéo.
3.6.1.2 Estirpe ndo floculante

A concentragdo da biomassa em suspensdo, no caso da estirpe ndo floculante, €
determinada utilizando dois métodos alternativos: o método espectrofotométrico
anteriormente descrito (exceptuando o passo de desfloculagdo, agora desnecessdrio) e um
método gravimétrico, que consiste em recolher amostras de 25 mL (em duplicado),
centrifugd-las durante 5 minutos a 2000 g e lavéd-las com dgua destilada, secando-as a 108

°C até peso constante em vidros de relégio previamente tarados.

3.6.2 Determinacio da viabilidade celular

A viabilidade celular é determinada com base no método de coloragdo com azul de

metileno (Jones 1987) e contagem em camara de Neubauer.

A suspensio de células junta-se igual volume de solugdo de azul de metileno (0,1 gL’
de azul de metileno em dgua ultra-pura) e aguarda-se 5 minutos. Terminado este tempo,
enche-se a cimara de Neubauer com a suspensdo corada e observa-se ao microscopio,
determinando a proporgdo de células vidveis (ndo coradas de azul) em relagdo ao nimero

total de células.

As células floculantes tém que ser desfloculadas, utilizando o processo descrito em

3.6.1.1, antes da adi¢do do corante.

3.6.3 Quantificacdo da glucose
3.6.3.1 Cromatografia Liquida de Alta Resolugdo (HPLC)

A concentracio de glucose é determinada por Cromatografia Liquida de Alta Resolugéo
(HPLC), usando um detector de indice de refraccdo (830-RI, Jasco, Japdo). A amostra (20
pL) ¢é filtrada (filtros de 0,20 pm, Gelman Sciences, EUA) e injectada numa coluna
Polyspher® CH CA (Merck, Alemanha), aquecida a 85 °C através de um forno com
controlador de temperatura (Chrompack, Paises Baixos) e eluida com uma solugdo de
Na»,SOy, 0,01 mol-L!, filtrada e desgaseificada por ultra-sons. O caudal de eluente € de 0,5

mL-min"', debitado por uma bomba 880-PU (Jasco, Japdo).
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As curvas de calibragdo sdo previamente determinadas com solugdes padrio de glucose

(Merck, Alemanha).
3.6.3.2 Doseamento de agiicares redutores pelo método de Miller (DNS)

Alternativamente pode utilizar-se o método de Miller (1959), especifico para o
doseamento de agticares com poder redutor, na quantificacdo da glucose. Este método
baseia-se na redugdo, em solugdo alcalina, do dcido 3,5-dinitrosalicilico (DNS) a écido 3-
amino-5-nitrosalicilico. A presenca do tartarato duplo de sédio e de potdssio (sal de La

Rochele) destina-se a proteger o reagente da ac¢do do oxigénio dissolvido.

O método consiste em adicionar 0,5 mL da amostra a analisar a 0,5 mL do reagente
DNS, mergulhando a solugdo resultante num banho de dgua em ebuli¢do durante 5 minutos.
Ap6s um arrefecimento rdpido com 4dgua fria, adicionam-se 5 mL de dgua destilada e 18-se a
densidade 6ptica num espectrofotémetro a 540 nm, sendo a concentracdo de glucose na
amostra determinada a partir de uma curva de calibragdo, previamente construida com

padrdes de glucose com concentragdes entre 0 e 1 gL,

O reagente de DNS prepara-se dissolvendo 5 g de 4cido 3,5-dinitrosalicilico em 100 mlL
de NaOH 2 mol-L" a 80 °C. Simultaneamente, dissolvem-se 150 g de tartarato duplo de
sodio e de potdssio (sal de La Rochele) em 250 mL de dgua destilada, também a 80 °C.
Apos a dissoluc@o completa misturam-se as duas solugdes ajustando o volume final a 500

mL, com dgua destilada. A solugdo deve conservar-se num frasco escuro.

3.6.4 Quantifica¢io do etanol
3.6.4.1 Cromatografia Liquida de Alta Resolucdo (HPLC)

A determinagdo da concentragdo de etanol em amostras por Cromatografia Liquida de
Alta Resolugdo € em tudo semelhante (procedimentos, equipamento, condi¢des de operacio)
a anteriormente descrita para o caso da glucose. De facto, ambas as determinagGes sdo feitas
em simultdneo, uma vez que a coluna e as condigdes utilizadas permitem uma separagio

perfeita dos picos cromatogrificos correspondentes as duas espécies.

Neste caso, obviamente, a curva de calibragio € determinada com etanol (Merck,

Alemanha).
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3.6.4.2 Cromatografia Gasosa (GC)

Nas fermentagdes com leveduras ndo floculantes, além da determinagcdo da
concentracdo de etanol, é importante verificar a presenca de outros possiveis produtos da
fermentacdo (acetaldeido, glicerol, acetato de etilo e dlcoois superiores). Assim sendo, €
necessdrio recorrer a Cromatografia Gasosa, que permite a detecgdo e determinacdo

simultdnea daqueles compostos.

As andlises cromatogrificas sfo feitas utilizando uma coluna Carbowax 1500,
Chromsorb WAW 80/100 (Supelco, EUA), com o injector, o forno e o detector (Shimadzu
GC-8A, Japido) a 170 °C, 130 °C e 210 °C, respectivamente. As pressoes de Ny, ar e H; séo,

respectivamente, de 2, 0,5 ¢ 0,5 kgf-cm‘2 e o volume da amostra injectada é de 2 pL.

Efectuam-se periodicamente curvas de calibragdo usando metanol como padrio interno.
Os padrdes de etanol utilizados tém concentragdes de 0,2 a 10,0 g-L”', adicionando-se 50 pL
de uma solucdo de metanol (200 ng") a 10 mL de cada padrdo. As amostras sofrem o

mesmo tratamento antes de serem injectadas.

Preparam-se também calibragdes para acetaldeido e para acetato de etilo, com
concentrag¢des de 0,02 a 1,00 g—L'l, utilizando o mesmo procedimento.

3.6.5 Quantificacao da ureia e da amonia

As concentragdes de ureia e de amodnia nas amostras de fermentagdo determinam-se por
meio de reacgdes enzimdticas realizadas com o conjunto de testes n°. 542946 da Boehringer

Mannheim (Alemanha).

Os testes baseiam-se na hidrélise da ureia a amdnia e didxido de carbono na presenga da

enzima urease:
Ureia + H,O +2 H" — 2 NH," + CO» 3.1

A aménia, por sua vez, reage com o 2-oxoglutarato (que se converte em L-glutamato) a
custa de um nucleétido reduzido de nicotinamida-adenina (NADH), que se oxida (NAD"),

em presenca da enzima glutamato desidrogenase (GIDH):

2-oxoglutarato + NADH + NH;" — L-glutamato + NAD" + H;O {3.2)
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A quantidade de NADH que ¢ oxidada tem uma relagiio estequiométrica de 1:1 com a
quantidade de aménia e de 2:1 com a quantidade de ureia, segundo as equacdes acima.

Assim sendo, determinando NADH espectrofotometricamente a 334, 340 ou 365 nm, ¢

possivel obter as concentragdes de ureia e de aménia em solugio.

3.6.6 Determinagido do volume ocupado pelos flocos e da sua massa especifica

A determinagdo do volume dos flocos € feita por um sistema semelhante ao utilizado na
determinagdo do volume das bolas de alginato: apés avaliar o volume total ocupado por uma
suspensdo de flocos em meio de cultura, “filtra-se” essa suspensdo por um coador de
cozinha. O volume ocupado pelos flocos € a diferenca entre o volume total e o volume de

liquido filtrado.

A massa especifica dos flocos obtém-se com o auxilio de um picnémetro. A diferenca
entre a massa do picnometro vazio e a massa total quando este se encontra cheio com dgua
pura a uma dada temperatura, € igual a massa de dgua aquela temperatura, a qual
corresponde um volume igual ao volume exacto do picnémetro. Por outro lado, colocando
no picnémetro vazio flocos de levedura aos quais se retirou, cuidadosamente, a dgua
superficial e determinando a massa do conjunto, fica a saber-se a massa dos flocos por
diferenga com a massa do picnémetro vazio. Se este, ainda com os flocos, for completado
com dgua pura a uma dada temperatura e novamente pesado, ao excesso de massa
corresponde um volume de dgua que, subtraido ao volume do picnémetro, permite obter o

volume dos flocos. A divisdo da massa destes tltimos, anteriormente determinada, pelo seu

volume, corresponde & massa especifica.

3.6.7 Determinacao da composic¢ao dos gases a saida do bioreactor
3.6.7.1 Espectrometria de massa

O método de eleigdo para realizar as medigdes das concentragdes dos gases de safda de
um bioreactor € a espectrometria de massa. O espectrémetro de massa utilizado (Bioquad,
Ledamass, Reino Unido) é constituido por um sistema de vicuo, um analisador de géds do
tipo quadripolo e uma entrada capilar. O vdcuo é gerado por duas bombas rotativas e uma
bomba turbo-molecular; do analisador fazem parte uma fonte de alimentag@o, um emissor de

radio-frequéncia, um amplificador e uma unidade de controlo.
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O sistema quadripolo funciona por emissdo de electrdes por um filamento aquecido,
electrdes esses que vio colidir com as moléculas do gds a analisar na regido de ionizagio do
analisador, produzindo fragmentos de ides. Esses fragmentos atravessam campos eléctricos
que os direccionam para um filtro de massas cuja fun¢do € seleccionar os ides com uma
razdo massa/carga determinada, rejeitando todos os outros. Alterando a magnitude das
voltagens desses campos eléctricos € possivel fazer o varrimento dos valores da razdo

massa/carga desde 0 até cerca de 1000 (Gordon e Macrae 1987).

As massas dos ides seleccionados sdo convertidas numa corrente eléctrica que €
proporcional a correspondente pressdo parcial molecular na fonte, por intermédio de um
detector do tipo taga de Faraday, obtendo-se assim o espectro de massas da amostra, em

que as alturas dos picos sdo proporcionais ao respectivo valor da pressdo parcial (em forr).

P

O aparelho € comandado por um programa informdtico instalado num computador

pessoal.
Calibragdo

A calibragfo do espectrémetro efectua-se com uma mistura de gases cuja composicdo €
conhecida (Union Carbide, Espanha): azoto 70,04 %, oxigénio 19,95 % e didxido de
carbono 10,01 % (percentagens volimicas ou molares). O oxigénio e o diéxido de carbono
sdo gases comuns em fermentagdes aerdbias e 0 azoto € necessdrio para determinar o caudal

do gds de saida do bioreactor, segundo a equagio:

yenf,N2
=G| — 3.3)
y.mt',N2

Gmi
em que G representa o caudal molar de gds e y a fraccdo molar (ou volimica) do azoto no
gds em questdo, sendo o indice ent referente ao gds de entrada e o indice sai referente ao gas

de saida.

E conveniente que as condigdes de calibragiio e de andlise sejam semelhantes, pelo que
existe um medidor de caudal massico (Hi-Tec F-111C-HA, Bronkhurst, Paises Baixos) e

uma valvula de agulha (Nupro, EUA) antes da entrada capilar do espectrometro.
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Determinagdo da composigéo de gases

Cada componente puro possui um espectro de massas particular, constituido pelos
vdrios picos de massa resultantes da sua fragmentaco ao passar no analisador. Assim sendo,
ao analisar uma mistura de gases, € natural supor que cada pico do espectro de massas
resultante € constituido pelas contribuicdes dos ides moleculares ou dos fragmentos de ides
que foram gerados. Supde-se que essas contribuigdes possam ser linearmente adicionadas
sendo a altura (ou intensidade) de cada pico (I}) igual A soma das alturas dos picos

individuais (;;) que seriam produzidos se cada componente (i) estivesse sozinho no sistema:
1;=21; (3.4)
L

Assim sendo, para corrigir as interferéncias entre os componentes de uma mistura
utiliza-se o método de desconvolucio ou desacoplamento (Bartman 1987 e Lee 1990),

determinando os sinais desacoplados de cada componente, pela equagdo:

S=F'I (3.5)

em que S representa o vector dos sinais desacoplados, I é o vector dos sinais gerados pelo
espectrometro (=[/;]) e F "1 ¢ 2 matriz de desconvolugdo, que tal como se indica corresponde

a inversa da matriz de fragmentacio, F.

Como foi atrds referido, numa fermentacio aerébia sio necessirias apenas
determinagdes de azoto, oxigénio e diéxido de carbono, com massas relativas de 28,32 e 44,
respectivamente. Para quantificar estes gases utilizam-se os sinais gerados para as
respectivas massas, tendo a matriz de fragmentacio F a seguinte forma (as linhas
representam os chamados picos-base, correspondentes 3s massas acima referidas, e as

colunas representam as fragmentagdes de cada componente nesses picos-base):

fy? fa Ly | [0 008
F=|for f2 f%0=lo 1 o0 (3.6)
fu? fu2 fa2] o0 1

pelo que a matriz de desacoplamento sera:
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1 0
Fl=lo 1 o (3.7)
0 0

sendo os sinais desacoplados determinados pelas equacgdes que se seguem:

pNZ = Izg - 0 08]44 (3.8)
po,=1Is (3.9)
Pco, =l (3.10)

Por fim, determina-se a frac¢do molar de cada componente, y;, dividindo cada elemento
do vector das pressdes parciais P pela soma dos elementos desse vector e multiplicando o

resultado pela matriz dos factores de calibragao, C:

CxXP

3
Z;Pr

¥ = (3.11)

A matriz de calibrag@o resulta da andlise do espectro de massas da mistura de gases de
calibrag@o tendo-se obtido, a partir das vdrias calibragdes efectuadas, os valores médios para

o azoto (1,011), oxigénio (1,189) e diéxido de carbono (0,732), dando origem a matriz:

1011 0 0
c=| 0 1189 0 (3.12)
0 0 0732

Ferreira (1995) apresenta uma descri¢fo mais pormenorizada deste método de andlise.
3.6.7.2 Outros métodos de andlise de gases

As fracgdes volumétricas do oxigénio e do didxido de carbono no gds de saida do

bioreactor podem igualmente determinar-se por analisadores de gds especificos.

No caso do oxigénio utiliza-se um analisador paramagnético (Beckman 755, Beckman
Instruments, EUA), cujo funcionamento se baseia no facto de, num campo magnético néo

uniforme, as substéincias que tém propriedades paramagnéticas tenderem a dirigir-se para a
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zona onde o campo é mais forte. Isto permite medir a concentragdo daquelas substincias,
nomeadamente o oxigénio, que é o gds mais fortemente paramagnético (Perry e Chilton

1984).

No caso do dioxido de carbono usa-se um analisador de infravermelho (Beckman 870,
Beckman Instruments, EUA), que mede a diminuicio da intensidade de um raio
electromagnético provocada pela absor¢do da radiagdo pelas moléculas daquele gds; essa
medi¢do permite obter a concentragio do gds -na mistura gasosa por aplicacio da lei de

Lambert-Beer.

Ambos os instrumentos necessitam de uma calibragdo, feita com uma mistura de gases

de composigdo conhecida semelhante A utilizada na calibragdo do espectrémetro de massa.
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4. Novas metodologias

Sumario

Este capitulo contém uma descri¢do detalhada de duas novas metodologias desenvolvidas no decurso
deste trabalho e que se revelaram cruciais para a sua prossecucfo. A necessidade de tais metodologias ficou a
dever-se a auséncia de métodos com as caracteristicas adequadas para efectuar, de uma forma fidvel, a medigio
das propriedades pretendidas. Assim, apresenta-se um método de andlise de imagem por computador
(destinado essencialmente i avaliagio da distribui¢do de tamanhos de flocos de levedura) e um outro para a

determinacio de coeficientes de difusdo nos flocos.
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4.1 Andlise de imagem por computador

4.1.1 Introdugio

A caracterizagdo da biomassa é muito importante nas inddstrias que dependem de
processos bioldgicos (por exemplo, as indistrias farmacéutica e alimentar). Da mesma
forma, determinagdes rotineiras de caracteristicas tais como o didmetro, o volume ou a
morfologia das células, do nimero total de células presentes numa amostra, da sua
viabilidade ou da distribui¢do de tamanhos de agregados celulares, sio necessdrias em dreas
tdo diversas como a biologia, a bioquimica ou a biotecnologia (Pons ef al. 1992). Uma
avaliagdo correcta destes e de outros parimetros é fundamental para o controlo e
optimizag@o de bioprocessos (por exemplo, avaliagio do tamanho e do desenvolvimento de
bactérias responsdveis pela formagdo de biofilmes em pecas de equipamento, determinagdo
do tamanho éptimo para os flocos de levedura durante a produgdo de cerveja, determinagdo

da concentragdo e viabilidade celular no processo de producdo de fermento de padeiro).

Os processos fermentativos que utilizam leveduras floculantes sio muito dependentes
da distribui¢éo do tamanho dos flocos. Este, por sua vez, é funcio da composi¢cdo do meio,
do caudal de arejamento, da taxa de diluigdo (em processos continuos) e da idade da cultura.
A presenga de flocos de maior tamanho possibilita a manutencdo de uma grande
concentragdo de biomassa dentro do bioreactor, mas a viabilidade tende a ser menor devido
as limitagdes difusionais que ocorrem no interior dos flocos. A compreensido dos fendmenos
de transferéncia de massa em flocos de levedura e a sua quantificacdo revelam-se como
factores muito importantes quando se estudam processos em que participam agregados
celulares, como o fabrico de cerveja e a producio de etanol (Sousa ef al. 1994) ou a

formacido de biofilmes (Hamdi 1995).

As taxas de difuso (ou de transporte, de uma maneira geral) de solutos ou de deposigio
de bactérias, por exemplo, sdo pardmetros que dependem do tamanho das células
envolvidas. Por outro lado, a formagio de agregados celulares tem grande influéncia nas
propriedades de transporte do sistema, uma vez que aqueles tendem a apresentar maior
velocidade de sedimentagdo e menores coeficientes de difusio. Em qualquer dos casos é

necessdria a determinagdo do tamanho ou, melhor ainda, da distribuicdo de tamanhos dos
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agregados, para poder avaliar os parametros de transferéncia de massa caracteristicos do
sistema. Essas determinagOes, tanto quanto se sabe, ainda nfo foram feitas com flocos de

levedura nem foi desenvolvido um método conveniente para as efectuar.

Em geral, a caracterizagdo da biomassa (em termos de tamanho, morfologia,
viabilidade) faz-se por métodos baseados na vista humana (Wilke e Vorlop 1994), que sdo
frequentemente morosos e enfadonhos, tendo além disso uma baixa precisdo. Aqui incluem-
se as contagens e as andlises morfolégicas ao microscépio, assim como o0s métodos
fotograficos, todos eles envolvendo cdlculos mais ou menos laboriosos. A utilidade destes
procedimentos “manuais” (isto €, ndo automdticos) € ainda mais restrita quando se considera
o numero elevado de imagens que € necessdrio analisar para obter dados significativos de
um ponto de vista estatistico. Outros métodos como a citometria de fluxo (Al-Rubeai ef al.
1995, Lépez-Amorés ef al. 1994 e Peterson e Patkar 1992) e a granulometria laser (Vaija et
al. 1995) permitem a andlise de milhdes de objectos; no entanto, a citometria de fluxo
apresenta dificuldades na coloragdo de agregados, uma vez que € essencialmente utilizada
com c€lulas individuais (Peterson e Patkar 1992), enquanto se demonstrou que os valores
obtidos por granulometria laser eram sempre inferiores aos valores reais (Vaija et al. 1995).
Além disso, os flocos sdo estruturas frageis que se quebram facilmente, sendo aconselhada a

utilizagdo de técnicas menos agressivas.

A andlise de imagem por computador permite a determinacdo das caracteristicas
morfolégicas dos microorganismos sem a intervencgio directa do operador (Meinders et al.
1992) constituindo, por isso, um método automdtico de andlise. O desenvolvimento de
computadores mais rapidos, de sistemas avancados de captacdo de imagem e de programas

mais sofisticados torna possivel a utilizagdo daquele método em aplicacGes de rotina.

A andlise de imagem € uma ferramenta valiosa, tendo sido aplicada na caracterizagdo
morfoldgica de leveduras (Pons et al. 1993 e Vanhoutte et al. 1995), determinacdo da
concentracdo de biomassa, extensdo radial e dimensdo fractal de micélios (Donnelly ef al.
1995), monitorizacdo de culturas de células animais (Pons et al. 1992), determinagdo do
tamanho de células (Vaija er al. 1995) e medi¢des em linha da concentragdo e de
caracteristicas morfoldgicas da biomassa em processos fermentativos (Suhr et al. 1995,

Yamashita et al. 1993 e Zalewski et al. 1994).
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Apresenta-se aqui um método normalizado que permite a determinagdo do niimero total
de flocos de levedura presente numa amostra assim como a sua distribui¢do de tamanhos; é
igualmente possivel o cédlculo do nimero de dupletos (conjuntos de dois flocos) tripletos e
multipletos. Estas determinagbes realizam-se em fun¢io do limiar de reconhecimento

instalado, cuja escolha € feita automaticamente.

4.1.2 Método
4.1.2.1 Amostragem

Os flocos de levedura utilizados obtém-se com o bioreactor airlift descrito no capitulo

3, funcionando em continuo (Sousa ef al. 1994 e Vicente e Teixeira 1995).

Retiram-se duas amostras do bioreactor (tendo um cuidado especial para ndo romper os
flocos) em duas ocasides apds a inoculagdo: a amostra 1 é recolhida com 48 horas de
fermentagdo e a recolha da amostra 2 faz-se quando a cultura tem Ja 72 horas. De cada
amostra preparam-se 10 placas de Petri com flocos, separando-os uns dos outros para
minimizar a formagao de agregados de flocos (dupletos, tripletos, etc.). Cada placa de Petri
coloca-se na plataforma de uma lupa (Olympus SZ - 4045 TR Zoom Stereo Microscope,
Japdo), equipada com um adaptador para cdmara de video e uma base de iluminac@o
(Olympus SZ - 12 A, Japdo); as amostras s3o iluminadas por transmissdo (Olympus LSGA
EPI, Japio).

4.1.2.2 Andlise de imagem

As imagens sdo captadas por meio de uma cimara de video (Sony AVC-D5CE CCD,
Japdo), adaptada a lupa e ligada a uma placa electrénica de captacdo de imagem (DT 2851,
Data Translation, Inc., EUA), instalada num computador pessoal. As imagens analdgicas
captadas pela cimara sdo digitalizadas pela placa electrénica, que as converte numa matriz
com as dimensdes de 512x512 pixel, representando cada pixel um valor na escala de

cinzentos, que estd compreendida entre O (preto) e 255 (branco).

De cada placa de Petri obtém-se dez pares de imagens, que se gravam para posterior
tratamento. As imagens sdo obtidas aos pares para permitir a realizagdo de um tratamento
prévio com o objectivo de melhorar a sua qualidade. Com as mesmas condicdes (de

ampliagdo, iluminacdo, etc.) grava-se uma imagem sem os flocos.



ANALISE DE IMAGEM POR COMPUTADOR 7

O processamento realiza-se por meio de um programa especialmente desenvolvido para
o efeito, e inicia-se com uma subtrac¢do da imagem sem os flocos a cada uma das 200
imagens (100 pares) com flocos. Este procedimento destina-se a eliminar das imagens
contaminantes que porventura estivessem presentes nas lentes ou na cdmara no momento da
captacdo e serve também para uniformizar a iluminagdo. As duas réplicas de cada imagem
sdo entdo multiplicadas. Esta operacdo resulta na reducdo do ruido e num maior contraste
entre os objectos (flocos) e o fundo. Nestas imagens os objectos aparecem escuros (valores
baixos da escala de cinzentos) enquanto que o fundo é claro (valores elevados daquela

escala).

Como o computador apenas é capaz de analisar imagens bindrias (O - preto; 1 - branco),
os valores mais baixos da escala de cinzentos terdo que ser convertidos em “0” e os mais
elevados em “1”. Assim sendo, torna-se necessario definir um valor da escala de cinzentos,
chamado limiar (threshold), que estabeleca o limite abaixo do qual todos os valores sio

convertidos a “0” e acima do qual sdo convertidos a “1”.

Esta escolha deve ser feita para cada imagem processada, por forma a tornar possivel
uma distingdo 6ptima entre o fundo (mais claro) e os objectos (mais escuros). Um dos
processos de a efectuar consiste em determinar o nimero total de flocos (no conjunto das
amostras) utilizando como limiar cada um dos valores da escala de cinzentos: de 0 a 255.
Representando o niimero total de flocos contados em funcdo dos valores da escala de
cinzentos (utilizados sucessivamente como limiar), verifica-se que existe uma gama de
valores para os quais o nimero de flocos contados se mantém constante; o limiar mais

correcto estard dentro dessa gama.

Também ¢ possivel determinar o valor correcto do limiar recorrendo ao método de Otsu
(1979). Este método foi adoptado aqui e permite uma escolha automdtica do limiar mais
correcto para cada imagem e consiste na maximizagdo da separagdo das classes de um
histograma de valores da escala de cinzentos. A determinacdo do Optimo passa pela
utilizagdo dos momentos cumulativos de ordem O e 1 daquele histograma, determinando-se

0 maximo da func¢éo:

woan (1, =1, ) @.1)
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onde
h 255
@, =2p, e W, = 2 p, (4.2)
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em que @y € ; sao os momentos cumulativos de ordem 0 e 1y e 1; sdo os momentos
cumulativos de ordem 1 do histograma de valores da escala de cinzentos. Nas egs. (4.1),
(4.2) e (4.3) i € o valor da escala de cinzentos, 4 € o limiar e p; é a probabilidade do valor i
definida por:

p,= 4.4)

n.
=i
N

onde n; € o niimero de pixel com valor i na escala de cinzentos e N é o niimero total de pixel.
O método assume a existéncia de pelo menos dois picos no histograma, um correspondente
aos objectos e o outro ao fundo. Os dois picos estardio bem separados sempre que o contraste

entre os objectos e o fundo for bom.
4.1.2.3 Andlise dos dados

O namero total de flocos e de conjuntos de flocos obtém-se analisando o nimero de
objectos em fungdo da drea. Nem todos os flocos tém a mesma drea mas estio distribuidos 2
volta de um valor médio. E razoavel assumir que esta distribuicéio tem a forma de uma curva

de Gauss:

x-a \2
n=kf{?ﬂ 4.5)

em que 7 € o nimero de objectos com uma 4rea x, k é um factor de normalizacdo, @ é a drea
média e o o desvio padrdo. Fazendo um ajuste da eq. (4.5) aos pontos experimentais €
possivel obter os valores da drea média e do desvio padrio. O nidmero total de flocos

isolados (isto €, ndio agrupados) calcula-se integrando a eq. (4.5):
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j k.e dx =7Z.'0'5.k.ff (4.6)

onde a, ¢ a drea média de um floco isolado e o; o respectivo desvio padrdo. Se estdo
presentes conjuntos de flocos € possivel utilizar uma soma de funcdes de Gauss como

funcdo de ajuste, tendo em vista a separacido de dupletos, tripletos e multipletos.

Assim que a drea média de um floco isolado for conhecida, o nimero total de flocos

(n40r) pode obter-se por separagdo dos conjuntos de flocos em flocos isolados de acordo com:

=

Ry = E "R; 4.7

j=1 %5

!

em que a; € a drea do floco j e nj € o nimero de flocos com a drea a;.

Como alternativa, se for conhecido o nimero total de dupletos (ny), tripletos (n;) e

multipletos (n,,) pode determinar-se o nimero total de flocos por:

,{,,:ns+2-nd+3-n,+2m-nm (4.8)

m=4

n

onde m se refere a ordem do multipleto m.

Por fim € necessario efectuar uma calibragio dos eixos horizontal e vertical da imagem,
que consiste em substituir os objectos por uma barra de comprimento conhecido; isto
permite converter as unidades de drea de pixel para o sistema métrico. Na direcgdo
horizontal um pixel corresponde a 52 pum e na direc¢@o vertical um pixel corresponde a 35

lm; assim, cada pixel tem uma drea de 1820 pum’,

4.1.3 Resultados e Discussao

O tamanho dos flocos depende da idade da cultura (Figura 4.1). Normalmente, crescem
durante as primeiras 72 horas depois da inoculagio, apds o que se estabelece um equilibrio
dindmico. Os flocos maiores acabam por se quebrar em flocos mais pequenos e biomassa
livre. Esta é arrastada para fora do bioreactor, enquanto que os flocos menores voltam a

crescer, fechando o ciclo. E importante que este ciclo produza flocos cuja distribuigdo de
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tamanhos apresente um desvio padrdo pequeno: um valor elevado deste pardmetro significa
que vao coexistir no bioreactor flocos com tamanhos muito diferentes, tornando dificil a
tarefa de caracterizar os mecanismos de transferéncia de massa e reacgdo bioquimica que
ocorrem no sistema (Hamdi 1995). Na inddstria, por exemplo, flocos com diferencas de

tamanho muito significativas poderdo apresentar um metabolismo diferente, consoante o seu

Figura 4.1: Imagens de flocos de Saccharomyces cerevisiae captadas automaticamente a)
48 horas (amostra 1) e b) 72 horas (amostra 2) apds a inoculagio. Note-se o0 aumento de
tamanho. A barra nas figuras corresponde a 1 mm.
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tamanho, devido a um possivel esgotamento dos nutrientes no interior dos flocos maiores,

produzindo metabolitos indesejdveis que podem afectar o rendimento do processo.

Na Figura 4.2 apresenta-se o histograma dos valores da escala de cinzentos
correspondentes a Figura 4.1a. Os flocos, escuros, estdo representados pelo primeiro
conjunto de picos e o fundo (mais claro) estd representado pelo segundo pico. E necessdrio
escolher o limiar mais adequado para distinguir entre os objectos e o fundo, o que pode
fazer-se automaticamente separando o histograma em classes (eqs. 4.1 a 4.4), possibilitando
assim o processamento rdpido de um grande nimero de imagens. O valor do limiar

calculado desta forma esté assinalado pela seta.
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Figura 4.2: Histograma de valores da escala de cinzentos de uma imagem de flocos de
Saccharomyces cerevisiae com 48 horas. Para separar os flocos (valores baixos, primeiro
conjunto de picos) do fundo (valores elevados, segundo pico) € necessdrio escolher um valor
de limiar adequado. A seta indica o valor encontrado pelo método automatico.

O contraste das imagens a analisar deve ser suficiente para permitir uma boa separagdo
entre os objectos e o fundo, o que se traduz numa igualmente boa separacdo entre os picos
do histograma. Isto € importante porque a drea projectada de cada floco € calculada em
fun¢do do nimero de pixel que cada floco ocupa e esse nimero €, por sua vez, fungdo do
limiar escolhido (ver Figura 4.2). Esta dependéncia serd grande se ndo houver uma
separacdo conveniente daqueles picos (situac@o indesejdvel), mas serd diminuta se 0s picos
estiverem bem separados. Assim, justifica-se plenamente a utiliza¢do de técnicas tais como
a subtraccdo do fundo e a multiplicagdo de imagens, empregues no método aqui proposto,

resultando em picos bem separados (Figura 4.2).
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Nas Figura 4.3 a) e b) representam-se histogramas de drea obtidos aplicando o método
automadtico de seleccdo de limiar as amostras 1 e 2, respectivamente (para uma melhor
visualizagio optou-se por um tamanho de classes de 0,36 mm?). Para a amostra 1 o valor

mais adequado para o limiar foi de 118 enquanto que para a amostra 2 esse valor foi de 108.
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Figura 4.3: Histograma de 4reas (tamanho das classes: 0,36 mm?) obtido para flocos de
Saccharomuyces cerevisiae com a) 48 horas (amostra 1) e b) 72 horas (amostra 2) utilizando
um limiar calculado automaticamente. A auséncia de objectos para a drea de 1,6 mm? indica

a separagdo entre os pixel correspondentes ao ruido e aos flocos. (O, O : pontos
experimentais; --- : ajuste aos flocos isolados; — : ajuste aos dupletos;==: soma dos
ajustes).

Na vizinhanca de 1,6 mm? h4 um ndimero minimo de objectos; para dreas inferiores a
essa 0s objectos sdo apenas partes de flocos quebrados ou mesmo ruido que ndo foi possivel
eliminar, pelo que esta parte do histograma ndo foi utilizada para o ajuste. E possivel

detectar dois picos, o primeiro dos quais corresponde aos flocos isolados (a maioria, dado

que se procurou separd-los antes de efectuar a captacio das imagens) e o segundo aos
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dupletos; a “cauda” do histograma corresponde aos multipletos, presentes em nimero muito

reduzido.

Estes dois picos sdo ajustados pela soma de duas fun¢des de Gauss, o que permite obter
simultaneamente os valores das respectivas dreas médias e desvios padrdo (eq. 4.5). Os

ajustes foram repetidos para todos os valores possiveis do limiar.

A consisténcia dos resultados obtidos pode verificar-se representando a drea média dos
flocos em fung@o do limiar com que € obtida. Para serem consistentes, os valores da drea
tém que ser independentes do valor do limiar seleccionado, caso contrdrio um pequeno
desvio neste valor teria um impacto forte (e indesejado) no valor da drea. A Figura 4.4
revela que hd apenas um pequeno desvio na drea média dos flocos isolados quando esta é
representada em funcdo do limiar (exceptuando os valores extremos deste parimetro, onde

esse desvio j4 € bastante considerdvel).

drea média dos flocos isolados (mm?)
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limiar

Figura 4.4: Area média dos flocos em fungdo do limiar para flocos de Saccharomyces
cerevisiae com 48 horas (amostra 1, O0) e 72 horas (amostra 2, O).
O pequeno mas constante aumento no valor da drea é plenamente justificavel se se
atender ao facto de que os bordos dos flocos constituem, em termos de cor, uma transicao
suave de cinzento-escuro para cinzento mais claro, pelo que a medida que se aumenta o

valor do limiar vao sendo incluidos mais pixel na “area do floco” a custa de outros tantos
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que sdo retirados  “drea do fundo”. A 4rea dos flocos da amostra 1 varia entre 7 ¢ 9 mm” e a
drea dos flocos da amostra 2 varia entre 10 e 12 mmz, apresentando variagoes de £ 12 % e *
9 % em relagdo aos valores médios de 8 ¢ 11 mm®, respectivamente. Na Figura 4.4 pode
ainda verificar-se que a drea média dos flocos da amostra 2 estabiliza para valores do limiar
menores do que a amostra 1. Isto deve-se a uma menor intensidade da iluminagdo no
primeiro caso, tendo deslocado todo o gréfico para valores mais baixos (mais “escuros”) da
escala de cinzentos sem lhe alterar a forma e sem alterar a amplitude do intervalo de valores

de cinzento onde a drea sofre apenas uma ligeira alteracao (cerca de 20 valores).

Utilizando o método automdtico de selecgdo do limiar, obtém-se valores da drea média
de flocos isolados da ordem de 7,4 e 10,5 mm?> (ver Tabela 4.1) para as amostras 1 e 2,
respectivamente, que estdo em concordincia com os valores acima referidos para o método

nao automatico.

Tabela 4.1: Dimensoes dos flocos com 48 horas (amostra 1) e 72 horas (amostra 2) em
termos da drea média de flocos isolados e da drea dos dupletos (juntamente com 0s
respectivos desvios padrdo) obtidas a partir do ajuste de Gauss para os limiares
seleccionados automaticamente.

Amostra 1 Amostra 2
Area média dos flocos isolados (mmz) 7.4 10,5
Desvio padrio (%) 21 24
Area média dos dupletos (mmE) 14,0 17,0
Desvio padrio (%) 21 14

O numero de flocos isolados e de dupletos obtém-se apds integracdo da fungdo de
distribuicdo de Gauss (eq. 4.6). A determinacio do nimero de conjuntos de mais de dois
flocos foi impossivel devido a sua quase total auséncia nas amostras. Quanto ao nimero de
flocos isolados, e para o método ndo automdtico de selec¢do do limiar, decresce com o
limiar de 850 para 750 e de 750 para 650 nas amostras 1 e 2, respectivamente, valores aos
quais correspondem médias de 800 £ 6 % e 700 £ 7 %. No caso do método automdtico de
seleccdo do limiar os valores obtidos sdo equivalentes: 784 para a amostra 1 e 674 para a
amostra 2. O decréscimo do nimero de flocos contados com o limiar € um sintoma das

dificuldades que se colocam ao tentar identificar e distinguir flocos isolados mas muito
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préximos entre si de conjuntos de flocos; de facto, haverd sempre uma incerteza associada
ao nimero de flocos contados, que no caso presente se situa entre 6 a 7 %, como foi

referido.

Assim que se obtém a drea média dos flocos isolados é possivel determinar o nimero
total de flocos utilizando a eq. 4.7. Este niimero deveria ser constante dado que durante a
andlise os flocos ndo se multiplicam ou desaparecem. No entanto, e para 0 método néo
automadtico de selec¢do do limiar, o niimero total de flocos decresce (de 900 para 800 e de
850 para 750 nas amostras 1 e 2, respectivamente, resultando em valores médios de 850 + 6
% para a amostra 1 e de 800 = 6 % para a amostra 2) devido ao facto de a drea média de um
dupleto ndo ser exactamente o dobro da drea média de um floco isolado, como se assume na
eq. 4.7 (ver também a Tabela 4.1). De facto, quando dois flocos se juntam as projecgdes das
suas dreas sobrepdem-se, produzindo aquele efeito. Os valores apresentados sdo
compardveis aos obtidos com o método automadtico de escolha do limiar: 834 (amostra 1) e

790 (amostra 2).

O nimero total de flocos também se pode determinar avaliando as dreas sob as curvas
de Gauss. Os resultados mostram que, também neste caso, o nimero total de flocos ainda
apresenta uma tendéncia decrescente devido a existéncia de multipletos. Assumindo que
esses multipletos s@o todos tripletos, a eq. 4.8 permite determinar o seu nimero. Assim,
calculou-se o nimero de dupletos e tripletos com os dados obtidos pelo método automadtico
de selecgd@o do limiar: 25 dupletos e O tripletos para a amostra 1 e 52 dupletos e 4 tripletos

para a amostra 2.

4.1.4 Conclusoes

Desenvolveu-se um método simples, ficil de utilizar e preciso para determinar o
numero ¢ a distribui¢do de tamanhos de flocos de levedura por andlise de imagem, com uma

reduzida intervengdo por parte do operador.

Ajustando fungdes de Gauss a distribuicdo das dreas dos flocos € possivel determinar a
drea média dos flocos isolados e o respectivo desvio padrdo. Além disso, utilizando um
método automdtico para a selec¢do do limiar mais adequado, consegue-se caracterizar e
fazer a distin¢do entre diferentes populagdes de flocos, enumerando os flocos isolados,

dupletos, tripletos, etc.
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O ndmero total de flocos numa amostra pode ser avaliado ndo apenas quando se sabem
os nimeros de flocos isolados, dupletos, tripletos, etc., mas também quando se conhece a
area média de um floco isolado. Estes dois métodos sio compardveis em termos de

resultados e permitem uma descrigio simples mas fidvel da populagio de flocos.

4.2 Mediciio de pardmetros cinéticos e de coeficientes de difusio em

flocos de levedura

4.2.1 Introducio

Os flocos de levedura sdo agregados mecanicamente muito sensiveis que sdo, por isso,
dificeis de manusear. No entanto, os parametros cinéticos e os coeficientes de difusio dos
substratos e produtos nos flocos séo valores muito importantes para o estudo e optimizacdo
dos processos em que estes sdo utilizados (Hamdi 1995 e Pereboom et al. 1990). Apesar de
Ja existir uma vasta lista de literatura publicada nesta 4rea com outros sistemas de alta
densidade celular (dos quais o mais utilizado ¢ a imobiliza¢do em particulas de alginato de
célcio) (Handrikovd et al. 1996, Kurosawa ef al. 1989, @yaas et al. 1995, Riley et al. 1996 ¢
Tanaka et al. 1984), ainda hd muito pouco trabalho realizado com flocos de levedura

(Ananta et al. 1995, Sousa e Teixeira 1991 e Teixeira e Mota 1990).

O método que aqui se apresenta constitui uma nova técnica para determinar parimetros
cinéticos e de transferéncia de massa em flocos de levedura. O sistema foi concebido para
minimizar as tensdes responsdveis pela ruptura (e consequente destruicdo) dos flocos
mantendo, no entanto, boas caracteristicas de mistura. Assim sendo, o método pode ser
utilizado também com outras técnicas de imobilizagdo, em particular as que empregam
particulas sdlidas de pequeno tamanho. Como teste ao método, determinou-se a taxa de
consumo de oxigénio para uma cultura de flocos de levedura em regime respiro-
fermentativo, comparando o valor obtido com os publicados na literatura para a mesma

estirpe.
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4.2.2 Método
4.2.2.1 Flocos de levedura

Os flocos de levedura utilizados pertencem a estirpe Saccharomyces cerevisiae NRRL
Y265 cultivada em continuo no bioreactor airlift. Apés serem retirados do bioreactor,
devem ser lavados cuidadosamente em dgua corrente e suspensos numa solugdo de acetato
de etilo (12 % v/v) durante 12 horas com agitacdo idéntica & que serd utilizada durante a
execucdo da experiéncia. Apds aquele perfodo lavam-se novamente os flocos e
ressuspendem-se em meio de fermentagfo. Este procedimento destina-se a inactivar as
células de levedura, impedindo-as de consumir glucose ou oxigénio. A eficicia do
tratamento verifica-se adicionando meio aos flocos e monitorizando a actividade metabdlica
da cultura: ndo foi registada produgdo de etanol nem de qualquer gds e ndo houve
crescimento celular durante um periodo de trés horas, pelo menos. Deve referir-se aqui que
se testaram outros inactivadores como a azida sdica mas, apds o tratamento e apesar de 99
% das células se apresentarem coradas de azul quando tratadas com azul de metileno, ainda
se registou produgdo de etanol e de gds, pelo que foi necessdrio optar pela solug@o de acetato

de etilo.
4.2.2.2 Sistema de medigdo
O equipamento utilizado representa-se na Figura 4.5.

Consiste essencialmente numa cAmara de medi¢do com isolamento térmico (poliuretano
expandido) (1) com um eléctrodo de oxigénio (3) e um reservatério termostatizado (2). O
conjunto foi construido em Perspex®. A mistura faz-se por meio de barras magnéticas (5a,b)
e o fornecimento de gés ao reservatério realiza-se por meio de um dispersor (7) com cinco
orificios de 1 mm de didmetro. Quer a cimara de medicdo quer o reservatorio sdo
hermeticamente fechados por meio de uma rolha de borracha (6) e de um anel de borracha
(14), respectivamente. Quando completamente preparada, a cAmara de medi¢do tem um

volume de 269 mL e o reservatério tem um volume aproximado de 2 L.
4.2.2.3 Procedimento experimental para determinacdes com glucose

Enche-se o reservatério (2) com meio sem fonte de carbono e equilibra-se a temperatura
a 30 °C. Entretanto colocam-se cuidadosamente os flocos inactivados na cdmara de medigao

(neste caso sem o eléctrodo de oxigénio e sem a rolha de borracha), enchendo-a em seguida
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12a
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Figura 4.5: Sistema de medicdo: (1) cdmara de medigZo isolada (isolamento nio
representado); (2) reservatorio; (3) eléctrodo de oxigénio; (4) rede de ago inox; (5a,b) barra
magnética; (6) rolha de borracha; (7) dispersor de gds; (8) camisa de controlo de
temperatura; (9a,b), (10a-e) e (11) vélvulas; (12a,b) liquido de controlo de temperatura; (13)
termometro; (14) anel de borracha.
com um dado volume do meio contido no reservatério (por forma a que os flocos
representem = 5 % v/v da suspensdo final) sob agitacdo suave. Deve substituir-se
periodicamente este meio até que a concentragdo de glucose dissolvida nfo seja detectada,
por forma a garantir que os flocos ndo contenham glucose antes do inicio da experiéncia.
Entdo, adiciona-se a cAmara de medi¢do um volume conhecido de uma soluc@o concentrada

de glucose e dé-se inicio a contagem do tempo, retirando-se amostras de 100 pL em

intervalos de 60 s durante 30 minutos, que s@o analisadas por HPLC (ver capitulo 3).

Estes ensaios foram precedidos de testes onde se verificou ndo existir uma adsor¢ao
significativa da glucose em células pulverulentas inactivadas de Saccharomyces cerevisiae,

tendo-se extrapolado a conclusdo para o caso da estirpe floculante.
4.2.2.4 Procedimento experimental para determinagdes com oxigénio

Enche-se o reservatdrio (2) com meio (incluindo 50 g-L'1 de glucose como fonte de
carbono) e injecta-se N, puro para deslocar o oxigénio dissolvido. Entretanto, coloca-se a

suspensdo de flocos na cdmara de medic@o (= 5 % v/v), drenando-se o liquido pela vdlvula
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9b com o auxilio de uma sobre-pressdo de Ny. A rede (4) evita o arrastamento dos flocos,
retendo-os no interior da cAmara. Para garantir que se consegue retirar a maior quantidade
possivel de oxigénio dos flocos, transfere-se meio desoxigenado do reservatdrio para a
camara, através da valvula 9a. A cdmara deve ser repetidamente cheia e esvaziada até se
conseguir obter um valor baixo (e estdvel) de oxigénio dissolvido na cimara (< 2 % da

concentracdo de saturacdo).

O meio remanescente no reservatério satura-se, entdo, com ar. Quando se termina esta
operagdo, o meio desoxigenado que se encontra na cimara de medicao € substituido por este
outro, saturado, e inicia-se a aquisi¢do de dados. Durante o desenrolar da experiéncia deve
manter-se uma velocidade de agitagdo uniforme para conseguir assegurar a manuten¢do do

tamanho dos flocos, que € verificado no final (Vicente et al. 1996).
4.2.2.5 Aquisicdo e tratamento de dados

O sinal enviado pelo eléctrodo de oxigénio € registado de 2 em 2 segundos por meio de
uma placa de aquisicdo de dados (Labtech Notebook Ltd, Build Time, EUA) com o
programa informdtico correspondente, instalados num computador pessoal. Dado o seu
cardcter oscilatério, os dados assim registados sdo amortecidos aplicando Transformadas de

Fourier (Fast Fourier Transformation).

Assumindo que o consumo de oxigénio pelas células segue uma cinética de Monod, os
pardmetros correspondentes determinam-se ajustando os dados experimentais por meio de

uma regressdo ndo linear (Dluhy e Bale§ 1996).

4.2.3 Resultados e Discussao

O sistema que aqui se apresenta foi especialmente concebido para determinar
pardmetros cinéticos e de transferéncia de massa em agregados celulares ou outros sistemas
mecanicamente frageis. Para testar o equipamento e o procedimento acima descritos
efectuou-se uma experiéncia utilizando glucose como fonte de carbono, durante a qual nédo

se registaram alteracdes nos flocos nem a nivel fisico nem a nivel metabdlico.

Os pardmetros de uma cinética de Monod:

ro=-prCoCx/(p2+ Co) 4.9)
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foram calculados aplicando um método de regressdo no linear tendo como objectivo a
minimizag¢do da soma de quadrados residual (SQR). Na eq. (4.9) rp é a taxa de consumo de
oxigénio, Cp € a concentracdo de oxigénio dissolvido, Cy, é a concentracdo de biomassa
activa, p; corresponde a o, ma € p2 corresponde a K. Apesar de esta equagio representar um
modelo cinético do tipo Monod, os valores calculados P1 € pz sd0 apenas aparentes, ndo se
relacionando com os parimetros cinéticos normalmente utilizados. Assim, intencionalmente
ndo foram aplicadas aqui as designacdes o mar € K, normalmente utilizadas para culturas
de células em suspensio, pois no caso presente fez-se uso de flocos de levedura que muito
provavelmente alteram o comportamento global do sistema e, com isso, o significado

daqueles parimetros.

Na Figura 4.6 pode observar-se o registo dos valores obtidos no decurso da experiéncia;
também estd representada a curva resultante do ajuste dos dados a0 modelo do tipo Monod
acima referido. Os valores dos pardmetros sdo: p; = 50,65 + 11,65 mgoz-g'l-h'l, p2=20,40 =
5,84 mgog-L'1 (SOR = 0,123 mgzoz-L“z). O valor de rp é aproximadamente igual a 32
mgoo L h. Na Figura 4.6 pode ver-se ainda claramente que o ajuste é bastante concordante
com os pontos experimentais, o que se pode confirmar pelo valor relativamente baixo de

SOR.

A taxa de consumo de oxigénio depende de virios factores tais como a estirpe utilizada,
as condigdes de cultura e o seu estado fisiolégico, entre outros, o que dificulta a tarefa de
comparar dados de diferentes origens. Devido essencialmente 4 sua fragilidade mecanica,
que acarreta grandes dificuldades de manuseamento, nio abundam os dados relativos a
flocos de levedura. Em geral, para células imobilizadas em gel e para células em suspensio,
¢ possivel encontrar na literatura valores de ro que variam entre 112 ¢ 720 mgo,-Lh
(Kurosawa 1989, Sato e Toda 1983, Sonnleitner e Hahnemann 1994 e Sousa e Teixeira
1996). Em comparagio, os valores determinados para agregados de células de plantas sdo

significativamente menores: 2,1-3,1 mgoz-L‘l-h'f (Ananta et al. 1995).

O valor elevado de p; (correspondente a um K, aparente para os flocos) levantou
suspeitas acerca da existéncia de fortes limitacdes 4 transferéncia de oxigénio no interior dos
flocos. Na Figura 4.7 representa-se a evolucio da taxa de consumo de oxigénio com o
tempo. Verifica-se uma diminui¢do exponencial ao longo do curso da experiéncia, o que

indica que o oxigénio que chega as células no interior dos flocos & insuficiente; assim sendo,
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mesmo desprezando a resisténcia externa a transferéncia de massa devido a agitacdo, a

resisténcia interna tem um papel importante no processo tornando-se o fendmeno limitante.

[N T S R L e O e
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I

Concentragio de oxigénio dissolvido
(mgL™)

O I ] | 1 1

0,00 0,25 0,50 0,75 1,00 1,25 1,50
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Figura 4.6: Dados experimentais (o), tratados com recurso a Transformadas de Fourier
(para maior clareza ndo se representam todos os pontos), € o correspondente ajuste (—) a
uma cinética do tipo Monod.

Para determinar os parAmetros reais de um modelo cinético de Monod (go,max € Kin) sem
a influéncia das limitacGes difusionais seria necessario representar o factor de eficiéncia (1)
em fungdo do médulo de Thiele (@), que compara a importincia relativa de reacgéo e

difusio.

Apesar de s6 terem sido obtidos pardmetros cinéticos, este sistema permite igualmente

determinar pardmetros de transferéncia de massa, o que € feito no capitulo 6.

4.2.4 Conclusoes

Os resultados obtidos neste estudo para a taxa de consumo de oxigénio pelos flocos (32
mgog-L'l-h'l) utilizando o novo sistema desenvolvido sdo concordantes com os publicados
por Sousa e Teixeira (1996), para a mesma estirpe desenvolvida em condi¢des semelhantes
(36 mgoo- L -h™"). Esta comparagdo vem demonstrar que tanto o sistema como o método que

aqui foram propostos sdo apropriados para atingir os objectivos para os quais foram
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designados. Além disso, algumas experiéncias preliminares efectuadas com bolas de
alginato (cujos resultados ndo foram aqui apresentados) corroboram a afirmagio anterior,

confirmando a possibilidade de aplicar o sistema a outras técnicas de imobilizagdo.

0,16

0,12

h™)

0,08

ACylAT (mgL’

0,04

0,00 |

0,00 0,25 0,50 0,75 1,00 1,25 1,50
tempo (h)

Figura 4.7: Método das diferencas finitas aplicado aos dados experimentais (s); ACp € At
sdo as diferengas finitas entre dois pontos consecutivos de concentragdo de oxigénio e de
tempo, respectivamente. Ajustou-se uma curva exponencial aos pontos para evidenciar a sua
tendéncia.
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5. Estudos hidrodinamicos: optimizacao do desenho do

bioreactor airlift

Sumario
Existem poucos dados relativamente ao efeito da fase sélida no comportamento hidrodindmico dos

bioreactores do tipo airlift.

Este capitulo trata da influéncia da carga de sélidos, da sua massa especifica e das dimensdes do tubo
interno nos tempos de mistura e circulagdo da fase liquida e no caudal de arejamento critico num bioreactor
airlift com zona de decantagdo. Com os resultados obtidos, foi possivel melhorar as caracteristicas de mistura e

circulag@o no bioreactor, tendo em vista a sua posterior utilizagio com flocos de levedura.
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5.1 Introducao

Nas dltimas duas décadas a utilizagdo do airlift como bioreactor foi tendo cada vez mais
importancia: comeg¢ando com a producdo de proteina unicelular, agora em declinio, foi
posteriormente aplicado aos mais variados processos, tais como o tratamento bioldgico de
efluentes, producao de antibidticos e de células animais e vegetais, entre outros (Chen et al.

1987, Choi 1990, Sousa ef al. 1994 e Tijhuis et al. 1994).

Parte do seu sucesso fica a dever-se a caracteristicas muito peculiares, nomeadamente as
tensdes de corte, constantes e de baixo valor, que gera no meio (sendo, portanto, ideal para
culturas de células e agregados mecanicamente menos resistentes) (Kennard e Janekeh 1991,
Siegel e Merchuk 1991 e Sukan e Vardar-Sukan 1987), o desenho simples (que faz com que
seja mais fécil de construir, mais barato e menos propenso a contaminacoes), a facilidade de
operagdo e os baixos custos de manutengdo que lhe estdo associados (Fraser e Hill 1993,

Prasad e Ramanujam 1994 e Sousa et al. 1994).

Até ao momento, foram efectuados apenas alguns estudos hidrodindmicos em reactores
do tipo airlift com uma zona de decantacdo (Merchuk et al. 1994, Moresi 1981, Siegel e
Merchuk 1991, Siegel ef al. 1986 e Thomas e James), embora em nenhum deles se tenha
considerado a presenca de uma terceira fase. Por outro lado, sé foi possivel encontrar um
artigo onde o caudal de gés critico foi determinado (Livingston e Zhang 1993), juntamente
com a velocidade de circulag@o do liquido, para vdrias cargas de sélidos (esferas de vidro

com didmetros médios entre 0,0975 mm e 1,130 mm e massa especifica de 2950 kg-m™).

A influéncia da massa especifica da fase sélida (907, 1250, 1420 e 1470 kg-m'3) foi

estudada, por exemplo, por Siegel et al. (1988), mas num airlift rectangular.

Weiland (1984) sugeriu que a razdo de diametros entre o tubo ascendente e€ o tubo
descendente deveria situar-se entre 0,8 ¢ 0,9 para se conseguir uma maior capacidade de
transferéncia de oxigénio e uma mistura mais eficiente. No entanto, o autor refere que, no -
caso de reactores trifdsicos, aquela razao deveria ser reduzida para 0,6 com o objectivo de

evitar a sedimentacdo das particulas sélidas.
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O desempenho hidrodindmico do bioreactor em termos dos tempos de mistura e de
circulacdo da fase liquida pode ser avaliado recorrendo a uma técnica de pulso de pH
largamente utilizada e, em geral, preferida a técnicas condutimétricas ou de medigdo da
densidade 6ptica (Assa e Bar 1991, Favre et al. 1994, Kawase et al. 1994, Lu e Hwang 1994
e Russel et al. 1994).

Os processos biotecnoldgicos sdo complexos em termos dos fendmenos hidrodindmicos
e de transferéncia de calor e massa. Esta complexidade fica a dever-se, em grande parte, a
presenca habitual de trés ou mesmo quatro fases em simultdneo dentro do bioreactor. Em
sistemas de células imobilizadas, quer natural quer artificialmente, a combinagdo de fases
em presenga é normalmente do tipo gas-liquido-sélido, podendo a carga de s6lidos chegar a

ocupar 30 ou 40 % do volume total do reactor.

Em muitos sistemas de células imobilizadas a massa especifica das particulas solidas
tem valores proximos de 1000 kg-m™, que podem ser ligeiramente alterados com o
crescimento celular. O trabalho que a seguir se apresenta destina-se a estudar a influéncia da
carga de sélidos (5, 10, 15 ¢ 20 % em volume) e de pequenas diferencas na massa especifica
(valores préximos de 1000 kg-m™) nos tempos de mistura e de circulagdo do liquido e no
caudal de arejamento critico (o valor minimo de caudal de arejamento que € necessdrio para
manter a circulagdo da fase sélida) no bioreactor airlift descrito no capitulo 3. Aqueles
pardmetros sdo determinados para vérios valores de didmetro e altura do tubo interno,
utilizando particulas de alginato de célcio como fase sélida, permitindo uma optimizagéo da
circulacio e da mistura no bioreactor tendo em vista a sua posterior utilizagdo com flocos de

levedura.

5.2 Descricao experimental

5.2.1 O bioreactor

O bioreactor utilizado estd descrito no capitulo 3, tendo as dimensdes do tubo interno

sido alteradas de acordo com a Tabela 5.1.
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Tabela 5.1: Didmetros e alturas dos virios tubos internos utilizados.

Tubo interno 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Didmetro do tubo interno, D; (cm) 2,2 3,2 4.4 2.2 3.2 4.4 2.2 3,2 4.4

Altura do tubo interno, A; (cm) 42 42 42 48 48 48 56 56 56

5.2.2 Particulas de alginato de calcio

Utilizam-se particulas esféricas de alginato de cdlcio sem e com células inactivas no seu
interior, destinando-se a introdug@o das células a aumentar a sua massa especifica. O método
de produgdo das particulas de alginato de célcio estd descrito no capitulo 3, tendo-se obtido
particulas com as caracteristicas descritas na Tabela 5.2, onde também se apresentam os
valores obtidos para as mesmas medi¢Oes efectuadas no final do conjunto de ensaios
realizados. As diferencas encontradas ndo sdo suficientemente importantes para afectar os
resultados obtidos. Para maior comodidade, designam-se as particulas sem células (com
menor massa especifica) por particulas de baixa densidade (ou BD) e as particulas com

células (com maior massa especifica) por particulas de alta densidade (ou AD).

Tabela 5.2: Caracteristicas das particulas de alginato de cdlcio.

Particulas BD AD
Didmetro médio inicial (mm) 2,092 £ 0,003 2,086 £ 0,003
Didmetro médio final (mm) 2,174 £ 0,003 2,224 £ 0,003
Massa especifica média inicial (kg-m™) 1016+ 1 1048 £ 1
Massa especifica média final (kg-m™) 1010x 1 1047 £ 1

5.2.3 Determinacdes dos tempos de mistura e de circulacio e do caudal de

arejamento critico

Os tempos de mistura e circulagdo determinam-se de acordo com o descrito no capitulo
3, para 0, 5, 10, 15 e 20 % (v/v) de carga de s6lidos e para cada um dos tubos internos

referidos na Tabela 5.1, exceptuando os de maior didmetro (4,4 cm).
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O caudal de arejamento critico, definido como sendo o caudal minimo necessdrio para
manter a fase sélida em circulag@o, determina-se para 5, 10, 15 e 20 % (v/v) de carga de

solidos e para todos os tubos internos referidos na Tabela 5.1.

5.3 Resultados e Discussao

5.3.1 Caudal de arejamento critico

A Figura 5.2 mostra o efeito da altura do tubo interno e da massa especifica das
particulas no caudal de arejamento critico para o caso dos tubos de menor didmetro.
Conforme o esperado, nota-se uma diferenga clara no comportamento dos dois tipos de
particulas: as de menor massa especifica (BD) necessitam de valores mais baixos de caudal
de arejamento para se manterem em circulagdo do que as de maior massa especifica (AD),
apesar de a diferenca entre as massas especificas dos dois tipos de particulas ndo ser grande
(um aumento de cerca de 3 %, apenas). Este efeito € visivel para todos os tubos mas torna-se
mais evidente no tubo interno de menor altura, onde se registou um aumento para o dobro

do caudal de arejamento critico com uma carga de sélidos de 15 %.

Por outro lado, o valor critico do caudal de arejamento aumenta com a diminui¢do da
altura do tubo interno. Para o mesmo didmetro e para o mesmo caudal de arejamento, a
velocidade do liquido no tubo interno aumenta com a altura deste (Russel er al. 1994);
como, além disso, a velocidade do liquido também depende do caudal de arejamento e
aumenta com este (Russel et al. 1994), entdo para manter os sdlidos em circulagdo em
reactores com tubos internos sucessivamente mais altos sdo necessdrios caudais de
arejamento sucessivamente menores. A Figura 5.2 confirma estes resultados: para tubos
internos com o mesmo didmetro, hd uma diminuicdo do valor critico do caudal de

arejamento com o aumento da razao das alturas dos tubos interno (A;) e externo (A,).

Observou-se um comportamento idéntico para os tubos internos com didmetro
intermédio, mas para os tubos de maior didmetro a circulag@o das particulas de maior massa
especifica tornou-se dificil ou mesmo impossivel, dada a sua acumulag@o no fundo do tubo

externo causada pelo espaco exiguo existente entre as paredes deste e do tubo interno.
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Caudal de arejamento (mL.s™)

3 8 13 18 23

carga de solidos (% v/v)

Figura 5.1: Caudal de arejamento critico em fungfo da carga de sélidos para tubos internos
com didmetro de 2,2 cm e diferentes alturas (O, @ - A; =42 cm; &, A - A; =48 cm;
O, ® - A; = 56 cm; os simbolos vazios e cheios correspondem a particulas BD e AD,

respectivamente).
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Figura 5.2: Caudal de arejamento critico em fungdo da razdo de alturas (A/A.) para tubos
internos com didmetro de 2,2 cm e diferentes cargas de sélidos (O, M - 5 % sélidos;
A, A -10 % solidos; O, ® - 15 % solidos; ¢ - 20 % solidos; os simbolos vazios e cheios
correspondem a particulas BD e AD, respectivamente).
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Figura 5.3: Caudal de arejamento critico em fung@o da carga de s6lidos para tubos internos

com altura de 56 cm e diferentes didmetros (0, ® - D; =22 cm; A, A - D; =32 cm;
0, ® - D, = 4,4 cm; os simbolos vazios e cheios correspondem a particulas BD e AD,

Caudal de arejamento (mL.s™)

Figura 5.4: Caudal de arejamento critico em funcdo da razdo de didmetros (Di/D,) para
tubos internos com altura de 56 cm e diferentes cargas de sélidos (O, B - 5 % sélidos;

A, A - 10 % s6lidos; O, ® - 15 % sélidos; ¢ - 20 % sdlidos; os simbolos vazios e cheios

respectivamente).
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A Figura 5.3 mostra os resultados obtidos, em termos do caudal de arejamento critico,
para os tubos internos mais longos e com diferentes didmetros. Mais uma vez, as particulas
de maior massa especifica necessitaram de caudais de arejamento mais elevados para se
manterem em circulagdo. No entanto, hd uma diferenca em relagdo ao caso anterior, onde
havia uma relagcdo inversa entre a altura do tubo interno e o valor critico do caudal de
arejamento; aqui, parece haver um valor para o didmetro do tubo interno que minimiza o
caudal de arejamento necessdrio para manter a cifculagﬁo dos solidos. Esta afirmacdo torna-
se mais clara ao analisar a Figura 5.4, onde a razdo de didmetros dos tubos interno (D)) e
externo (D,) para o tubo mais longo que minimiza o caudal de arejamento é 0,46. Os tubos

com outras alturas exibiram o mesmo comportamento.

5.3.2 Tempo de circulaciao da fase liquida

Como pode ver-se na Figura 5.5 e também na Figura 5.6, a massa especifica das
particulas de alginato parece afectar apenas ligeiramente o tempo de circulacdo. Mais
importante € a influéncia da carga de sélidos, que provoca aumentos no tempo de circulagdo
até atingir um maximo para cargas de sélidos entre 5 e 10 % (v/v), diminuindo em seguida.
Este efeito foi mais evidente nos tubos internos de menor didmetro (Figura 5.5) e também
nos tubos internos de menor altura (Figura 5.6). Para os restantes tubos o comportamento
descrito ndo foi tdo evidente, pois os valores do tempo de circulagio mantiveram-se

praticamente constantes para todas as cargas de s6lidos utilizadas.

Por outro lado, regista-se um aumento claro do tempo de circulagio com a altura do
tubo interno (Figura 5.7). Apesar de, para um dado didmetro do tubo interno, a velocidade
do liquido ser maior quanto maior for a altura do tubo (Russel ef al. 1994), também aumenta
a distdncia a percorrer pelo liquido na sua trajectdria; ao que parece, o aumento da
velocidade ndo compensa o aumento da distdncia. Também nio deve ser esquecida a grande
influéncia da seccdo de decantacdo: com os tubos internos mais curtos (cujo extremo
superior fica ainda bastante abaixo da zona cénica), € provével que aquela sec¢éo tenha um
comportamento proximo de uma zona estagnada, caso em que os valores do tempo de
circulagdo se referem essencialmente ao fluxo no circuito tubo ascendente — tubo
descendente — tubo ascendente; com tubos internos mais longos o liquido que por eles

ascende € injectado directamente na base da secc¢do cOnica; esta estard portanto bem agitada
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e os tempos de circulag@o assim determinados representardo mais fielmente o que se passa
ao nivel de todo o reactor.
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Figura 5.5: Tempo de circulagdo em fung@o da carga de s6lidos para tubos internos com
didmetro de 2,2 cm e diferentes alturas, com um caudal de arejamento de 12,3 mL-s!
(O,m-A;=42cm; A, A -A; =48 cm; O, ® - A; = 56 cm; os simbolos vazios e cheios

correspondem a particulas BD e AD, respectivamente).
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Figura 5.6: Tempo de circulagdo em funcgdo da carga de sélidos para tubos internos com
altura de 42 cm e diferentes didmetros, com um caudal de arejamento de 12,3 mL-s’
(O,®-D;=22cm; A, A - D;=3,2 cm; os simbolos vazios e cheios correspondem a

particulas BD e AD, respectivamente).
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Os tubos internos de maior didmetro ndo foram utilizados nem para medir o tempo de
circulagdo nem o tempo de mistura (ao qual se refere a sec¢do seguinte), uma vez que a
circulagdo da fase sélida se tornou dificil ou mesmo impossivel. No entanto, deve salientar-
se que mesmo com o0s sélidos acumulados no fundo do reactor, foi possivel detectar
circulagéo do liquido no reactor, ainda que os valores obtidos para os tempos de circulagio e
de mistura se tenham situado completamente fora do intervalo de valores considerados
razoaveis. '
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Figura 5.7: Tempo de circulagio em fungdo da razdo de alturas (A;/A,) para tubos internos
com didmetro de 2,2 cm e diferentes cargas de sélidos, com um caudal de arejamento de
12,3 mL-s™ (X -0 % sélidos; O, M - 5 % sélidos; 2, A - 10 % sélidos; O, ® - 15 % sélidos;
¢ - 20 % sdlidos; os simbolos vazios e cheios correspondem a particulas BD e AD,
respectivamente).

5.3.3 Tempo de mistura

Os resultados para o tempo de mistura apresentam uma grande variabilidade (Figura
5.8), que pode atribuir-se ao (relativamente) pequeno tamanho do reactor e ao desenho da
zona de decantagdo. No entanto, é possivel fazer alguns comentérios pertinentes: a
influéncia da massa especifica das particulas sélidas € evidente, pois para cada tubo interno
testado obtém-se tempos de mistura mais elevados para as particulas AD quando

comparados com os obtidos no mesmo tubo para as particulas BD; ainda que nfio muito
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Figura 5.8: Tempo de mistura em fungo da carga de sélidos para tubos internos com

didmetro de 3,2 cm e diferentes alturas, com um caudal de arejamento de 12,3 mL-s!

(O,W-A;=42cm; &, A -A; =48 cm; O, ® - A; = 56 cm; os simbolos vazios e cheios
correspondem a particulas BD e AD, respectivamente).
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Figura 5.9: Tempo de mistura em funco da razdo de alturas (A/A.) para tubos internos com
didmetro de 2,2 cm e diferentes cargas de s6lidos, com um caudal de arejamento de 12,3
mL-s™! (% - 0 % solidos; O, W - 5 % soélidos; A, A - 10 % sélidos; O, ® - 15 % sélidos;
¢ - 20 % sélidos; os simbolos vazios e cheios correspondem a particulas BD e AD,
respectivamente).



100 ESTUDOS HIDRODINAMICOS: OPTIMIZACAO DO DESENHO DO BIOREACTOR AIRLIFT

claramente, pode observar-se um ligeiro aumento dos tempos de mistura com a carga de

solidos.

A Figura 5.9 sugere que o valor da razdo de alturas entre os tubos interno e externo que
minimiza o tempo de mistura no reactor para todas as cargas de sélidos é 0,8. Obtiveram-se
resultados semelhantes com o tubo de didmetro médio (3,2 ¢cm); o tubo de maior didmetro

nio foi testado.

5.4 Conclusoes

Este estudo mostra que pequenas diferencas na massa especifica da fase sélida
influenciam o caudal de arejamento critico e o tempo de mistura num bioreactor airlift de

circulag@o interna, mas ndo afectam significativamente o tempo de circulag@o.

Registam-se aumentos do caudal de arejamento critico e do tempo de mistura com a
carga de sdlidos, enquanto que o tempo de circulagdo exibe um valor maximo para cargas de

s6lidos entre 5 e 10 % (v/v).

Dentro dos limites estudados (0,70 a 0,93), um aumento da razdo de alturas (A/A,)
provoca uma diminuigdo do caudal de arejamento critico e um aumento do tempo de

circulag@o. Observa-se um minimo para o tempo de mistura quando A/A, = 0,80.

Também dentro dos limites estudados (0,31 a 0,63), o caudal de arejamento critico
apresenta um minimo quando a razdo de didmetros (D/D,) é 0,46, valor que também

minimiza o tempo de circulag@o.

Pode concluir-se, do atrds exposto, que o bioreactor airlift em estudo apresenta
melhores caracteristicas de circulagdo e de mistura quando a razdo de didmetros entre os
tubos interno e externo € 0,46 e quando a razdo de alturas correspondente € 0,80. Estes
valores foram utilizados para construir o airlift utilizado durante todo o trabalho

experimental seguidamente apresentado nesta tese.
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6. Caracterizacao do transporte de glucose e oxigénio em flocos

de levedura

Sumario
A utilizagdo de organismos floculantes em fermentacdes é uma técnica promissora mas que apresenta

inconvenientes, a maior parte dos quais se relaciona com limitagdes & transferéncia de massa no interior dos

flocos.

Este capitulo trata da determinagéo da difusividade efectiva (D,) e do coeficiente externo de transferéncia
de massa (K.) em flocos de Saccharomyces cerevisiae. Utilizam-se uma célula de difusdo modificada e um
método de andlise de imagem por computador previamente desenvolvidos, concebidos para minimizar a
destruigio dos flocos. D, e K, sdo calculados por dois métodos distintos: um método analitico, baseado nas
solugdes da lei de Fick e um método numérico, baseado em balangos de massa globais aos componentes nos

flocos e na solugdo.
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6.1 Introducio

Uma das maiores restri¢cbes tanto a aplicac@o de técnicas avangadas de monitorizagdo e
controlo a sistemas de alta densidade celular como ao aumento do seu rendimento é a falta
de dados referentes as propriedades de transferéncia de massa dos vdrios substratos e
produtos em agregados celulares. Apesar do niimero relativamente grande de referéncias que
utilizam outros sistemas de alta densidade celular (de entre os quais o mais usado € a
imobiliza¢do em particulas de alginato de cdlcio) (Handrikovd ef al. 1996, Kurosawa et al.
1989, @yaas et al. 1995a, Riley et al. 1996 e Tanaka et al. 1984), ndo abundam os trabalhos
com agregados celulares (Ananta ef al. 1995, Sousa e Teixeira 1991 e Teixeira e Mota
1990), e os dados de coeficientes de difusdo nio se referem, em geral, a este caso (Libicki et
al. 1988). E provével que esta situagdo se deva a grande fragilidade mecénica dos agregados
(nomeadamente, dos flocos de levedura), problema que se agudiza quando o seu tamanho
atinge os 2 ou 3 mm de didmetro. Por outro lado, também a geometria pode variar: além de
flocos esféricos, ndo € raro encontrd-los com a forma de cilindros achatados ou mesmo de
elipséides, tornando mais complicado o problema de determinar as propriedades de

transporte.

A difusd@o como mecanismo de transporte ji foi referida no capitulo 2, tendo-se na
ocasido referido que pode ser descrita por um tnico pardmetro, a difusividade efectiva (D,),
relacionando o gradiente da concentracdo caracteristica (c(a,)) com o fluxo difusional

médio através do volume do objecto em estudo (Jp), relagdo que € expressa pela lei de Fick:

Jp =-D,- Vc(a,b) (6.1)

Referiu-se também a importancia de efectuar uma determinacéo correcta das dimensdes
dos agregados, para permitir a obten¢do de resultados fidedignos. A sua estrutura é
igualmente importante: os valores de difusividade obtidos em particulas de alginato com
c€lulas imobilizadas ndo devem ser utilizados para substituir os que deveriam ser
determinados com flocos dado que sdo bastante diferentes. Ananta et al. (1995)
determinaram a difusividade do oxigénio em agregados de células de plantas inactivas e

encontraram valores correspondentes a apenas 2 % daquele valor em 4gua pura (valores
r
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muito baixos quando comparados com os obtidos em géis de alginato, por exemplo). Além
disso, enquanto que os valores tipicos para a porosidade de particulas de gel se situam entre
0,80 e 0,98 (Hannoun e Stephanopoulos 1986, Itamunoala 1988, Korgel et al. 1992 e
Kurillova et al. 1992), dependendo da frac¢do de células no gel, o valor correspondente para
flocos de levedura, por exemplo, é de apenas 0,50 (Teixeira e Mota 1990); esta propriedade

tem uma grande influéncia em D,.

Com o trabalho apresentado neste capitulo pretende-se determinar a difusividade
efectiva de dois substratos importantes (a glucose e o oxigénio) em agregados de uma
estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae (NRRL Y265). Os valores em questdo sao
obtidos medindo o decréscimo da concentragdo daqueles substratos numa suspensdo de
flocos inactivos em meio de fermentag@o. Utilizam-se dois métodos de cilculo: um método
analitico baseado nas solugdes da eq. (6.1), ignorando a existéncia de resisténcias externas a
transferéncia de massa e um método numérico, baseado em balangos mdssicos globais quer
aos flocos quer ao meio liquido, que considera a existéncia daquelas resisténcias.
Comparam-se os resultados obtidos com ambos os métodos, o que permite estabelecer a
importancia da resisténcia externa a transferéncia de massa no conjunto dos fenémenos de

transporte que ocorrem num reactor com culturas floculantes.

6.2 Descricao experimental

Neste trabalho utilizam-se flocos pertencentes a estirpe Saccharomyces cerevisiae

NRRL Y265 cultivada em continuo no bioreactor airlift (ver capitulo 3).

O procedimento experimental para a determinagdo dos coeficientes de difusdo da
glucose e do oxigénio nos flocos estd descrito no capitulo 4. Faz-se variar a concentragao
inicial de glucose nos ensaios 1 a 3 (correspondentes a determinagdo da difusividade
efectiva da glucose) e varia-se a velocidade de agitac@o (originando flocos com tamanhos
diferentes) nos ensaios 4 a 6 (correspondentes a determinagdo da difusividade efectiva do
oxigénio), como se resume na Tabela 6.1. A concentragdo de oxigénio dissolvido no meio ¢,

em todos os ensaios, igual a 100 % da concentragdo de satura¢@o correspondente.
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Tabela 6.1: Resumo das condigdes experimentais.

Ensaio 1 7 3 4 5 6
Concentragéo inicial
i Homons i) 10 20 130 50 50 50
Velocidade de

300 300 300 300 200 175

agitacdo (rpm)

A determinacdo do didmetro dos flocos € feita com base no método de andlise de
imagem descrito no capitulo 4, assumindo que a projeccdo da drea de um floco tem a forma
circular (o que constitui uma boa aproximagao a realidade). O volume dos flocos calcula-se
conforme se descreve no capitulo 3, enquanto que a espessura dos flocos (determinada
apenas para flocos com forma cilindrica) ¢ medida com o auxilio de um micrémetro e

corresponde a média de 20 medicoes.

Todas estas determinagdes sdo feitas apenas no final de cada ensaio para evitar tensdes

desnecessarias nos flocos.

6.3 Tratamento de dados

6.3.1 Método analitico

Um dos métodos mais frequentemente utilizados para o tratamento de dados de difusio
baseia-se nas solucdes analiticas da equacio de difusdo de Fick (eq. 6.1) (Acai et al. 1995,
Crank 1975 e Tanaka er al. 1984). A forma destas solucdes depende, entre outros, de
factores tais como a geometria dos objectos em estudo, do tipo de dados disponiveis e das

condig¢des fronteira que sdo impostas.

Neste trabalho impGem-se as seguintes condigdes iniciais e condicdes fronteira:

fei) Ya CH) =Cp (6.2)

1220 a=R,L C) =C(> (6.3)
de(@,t)

t>0 a=0 —_—= (6.4)

da
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onde a designa a coordenada radial (esfera, cilindro) ou axial (placa plana) do floco, ¢ € o
tempo, C(¢) é a concentragdo do soluto no meio no tempo #, Cp é a concentragéo inicial do
soluto no meio e c(a,t) é a concentragio do soluto nos flocos na coordenada a € no tempo .
A eq. (6.3) considera a existéncia de uma agitagdo perfeita no liquido que rodeia as
particulas, ou seja, despreza a resisténcia externa a transferéncia de massa. Para este
conjunto de condigdes, e dependendo da geometria (f= 1, 2 ou 3 para placa plana, cilindro
infinito ou esfera, respectivamente), as solu¢des analiticas para a eq. (6.1) sdo do tipo (Crank

19735):

%=1+i 2-f-(+o) exp(_De'_gn'fJ (6.5)

S+ atat-g, a

em que C.. representa a concentra¢do de equilibrio do soluto no meio, f € o factor de
geometria, o € a razdo de volumes liquido/sélido, g, representa as raizes positivas néo nulas

de equagdes que dependem do factor de geometria e D, € a difusividade efectiva.

No caso de objectos com geometria cilindrica mas em que a condi¢do R << L ndo €
satisfeita (isto é, ndo podem considerar-se cilindros infinitos) existe a possibilidade de
recorrer ao teorema da multiplicacdo de solugdes (Isachenko et al. 1977). Este teorema diz
que a multiplicagdo de solucdes (na forma adimensional) da eq. (6.5) conduz a solugdo
desejada para uma geometria correspondente a intersecgdo das geometrias originais; no caso
presente, a multiplicagdo das solucdes da eq. (6.5) para f = 1 e 2 (placa plana e cilindro

infinito, respectivamente) da origem a solugdo para um cilindro néo infinito, correspondente

a intersecg@o daquelas duas geometrias (Figura 6.1).

Para tempos de difus@o suficientemente elevados os termos da eq. (6.5) correspondentes
an > 2 podem desprezar-se (Crank 1975). O valor de D, obtém-se aplicando uma rotina de
optimizagdo aos dados experimentais. Os dados de oxigénio dissolvido, devido ao seu

cardcter oscilante, foram previamente amortecidos aplicando Transformadas de Fourier.

Deve referir-se aqui que estd disponivel uma solugio analitica mais geral para a eq.
(6.1), que considera também a existéncia de resisténcias externas a transferéncia de massa
(Crank 1975). No entanto, surgiram problemas de convergéncia ao tentar aplicd-la para o
calculo simultineo de D, e K. que ndo foi possivel resolver, pelo que a tentativa foi

abandonada.
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Figura 6.1: Ilustragio do teorema da multiplicagdo de solugdes aplicado ao caso de um
cilindro em que a condi¢do R << L ndo € vdlida. A interseccdo de uma placa plana com um
cilindro infinito d4 origem a forma aproximada de um floco cilindrico. Esta interseccio
expressa-se matematicamente como o produto das solugdes (adimensionais) da eq. (6.5)
para placa plana e cilindro infinito.

6.3.2 Método numérico

As desvantagens do método analitico podem evitar-se aplicando métodos numéricos ao
cédlculo dos coeficientes de difusao (Dyaas et al. 1995b, Kurosawa et al. 1989 e Riley et al.
1995) ou por andlise dos momentos da resposta (concentragdo versus tempo) de um sistema
descontinuo a um pulso de tragador, aplicando Transformadas de Laplace as egs. (6.6) a

(6.10) (Hacimusalar e Mehmetoglu 1995).

O balango mdssico geral a um componente durante a sua difusio em estado ndo
estaciondrio ao longo de um elemento infinitesimal da coordenada de uma particula sélida,

da, pode escrever-se:

daan)_ d%(a,t) (f-1)3c(a,r)
79 T e 5a’ L da

(6.6)

onde g, é a porosidade dos flocos, com as seguintes condicdes iniciais e condicdes fronteira:
p
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=1 Ya ela, D=ty (6.7)

>0 a=R,L K, -(C(t)-c(a,n)) =D, 2 ‘;(‘;’t) (6.8)

>0 a=0 QERY..q (6.9)
da

Por sua vez, o balanco mdssico para a fase liquida, envolvendo resisténcia externa a
transferéncia de massa, para um reactor agitado descontinuo serd:
dC(1)

B =K, A (Ct) - c(a,1)) a=R,L (6.10)

sendo &, a porosidade do leito e A a drea especifica.

As egs (6.6) a (6.10) devem ser normalizadas utilizando pardmetros adimensionais para
permitir a aplicagio do método de colocagdo ortogonal de Villadsen e Michelsen (1975).
Este método baseia-se no principio de que as derivadas espaciais das fungdes (as
concentragdes dos solutos, neste caso) podem ser representadas de forma discreta pelas
funcdes (concentragdes) multiplicadas por um factor (ou peso) em determinados pontos de
colocagdo. Estes sdo as raizes do polinémio ortogonal assimétrico de Legendre (polindmio
de nodos). Utilizam-se aqui cinco pontos de colocacdo internos que, juntamente com uma

rotina para o ajuste dos dados experimentais, permitem o calculo simultineo de D, € K..

6.4 Resultados

6.4.1 Determinacio do tamanho dos flocos

Para determinar o didmetro dos flocos analisaram-se mais de 150 objectos com a
técnica de andlise de imagem descrita no capitulo 4. Na Figura 6.2 apresenta-se um
histograma representativo da distribuicdo das dreas projectadas dos flocos, bem como a
funcdo de Gauss que melhor se ajusta aos dados experimentais. Esta dltima permite
determinar a 4rea projectada média da populacdo de flocos (@ ). O tamanho dos flocos pode

considerar-se bastante uniforme dado que a curva resultante do ajuste € estreita quando
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comparada com outras, obtidas em andlises semelhantes efectuadas anteriormente (Vicente

et al. 1996).
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Figura 6.2: Histograma da drea projectada dos flocos obtida por andlise de imagem, com a
correspondente curva de Gauss.

Morfologicamente, os flocos mais pequenos sdo esféricos enquanto que os flocos
maiores tém a forma de cilindros achatados, assemelhando-se a hemadcias. Em ambos os
casos, porém, a drea projectada € circular, permitindo o célculo imediato do.raio dos flocos,

R, segundo a eq. (6.11):

\/E
re |2 (6.11)
T

A Tabela 6.2 resume as principais caracteristicas dos flocos utilizados. Estes dados sdo

Tabela 6.2: Resumo das caracteristicas morfolégicas e dimensionais dos flocos utilizados.

Ensaio 1 2 3 4 5 6
Forma esférica esférica esférica esférica cilindrica cilindrica
Raio (R X 10° m) 0,44 0,46 0,48 0,49 0,78 1,21

Espessura (L x 10° m) - - - - 0,7 1,1
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muito importantes para uma escolha correcta do factor f nas egs. (6.5) e (6.6). A espessura

dos flocos sé se determina quando estes tém forma cilindrica.

6.4.2 Difusividade efectiva da glucose

Os ensaios 1 a 3 tém como objectivos determinar o valor da difusividade efectiva da
glucose em flocos de levedura e a possivel influéncia da concentragdo inicial daquele
acucar, que ¢ variada de 10 a 130 gL', Na Figura 6.3 representam-se os pontos
experimentais obtidos no decurso dos ensaios e as curvas correspondentes, calculadas com
os dois métodos (analitico e numérico) anteriormente descritos. Dado que os flocos
utilizados nestes ensaios tém dimensdes e geometrias muito semelhantes (ver Tabela 6.2) as
curvas representadas referem-se aos dados do conjunto dos trés ensaios, tratados como um

-,

SO.

1,18
1,15
1,12

1,09

e,

1,06

1,03

1,00

Figura 6.3: Concentracdo de glucose adimensional (C(2)/C.) versus tempo adlmensmnal (1)
para os ensaios 1 (M), 2 (®) e 3 (A) com concentragdes iniciais de 10, 20 e 130 g- A P
respectivamente. Curvas calculadas a partir dos resultados dos métodos analitico (I) (-----) e
numérico (II) (—).
A Tabela 6.3 constitui um resumo dos resultados do célculo de D, e K., incluindo os
intervalos de confianca a 95 % (I.C.). O critério que se utiliza para o ajuste néo linear aos

dados experimentais é a minimizagdo da soma dos quadrados dos residuos (SQR). O ensaio

denominado “Conjunto” corresponde as curvas representadas na Figura 6.3. Faz-se ainda
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uma comparagdo dos valores obtidos para D, com valores citados na literatura para a

difusividade da glucose em dgua pura (Dgguq, giuc)-

Tabela 6.3: Resultados para a difusividade efectiva da glucose, obtidos com o ajuste nio
linear dos dados experimentais dos ensaios 1 a 3, utilizando os métodos analitico (I) e
numérico (IT). Também se apresentam os resultados do ajuste dos dados em conjunto.

Digua, giue (30 °C) = 6,80 x 107" m*s™" (Tanaka er al. 1984).

Ensaio Meétodo Dox10™ I.C. K.x10° I.C. SQRX104 100xD./Dsgua,gine

[m*s™] [m-s™] [%]
; I 0,47 +0,24 = - 9.5 6,9
1I 1,08 +0,43 4,75 10,36 10,6 15,9
I 0,51 +0,24 - - 11,3 1.5
2
II 0,98 +0,41 4,96 +0,37 54,6 14,4
3 1 0,54 10,23 4 = 88,7 79
1II 1,22 +0,37 4,89 10,36 22,0 17,9
I 0,52 +0,26 = - 109,5 7,6
Conjunto
II 1,10 +0,47 4,87 +0,36 712 16,2

6.4.3 Difusividade efectiva do oxigénio

Os ensaios 4 a 6 t€ém como objectivos determinar o valor da difusividade efectiva do
oxigénio em flocos de levedura e a possivel influéncia do tamanho dos agregados em
diferentes condi¢des de agitacdo. Na Figura 6.4 apresentam-se os dados obtidos naqueles
ensaios, representando as curvas os resultados da aplicagdo dos métodos analitico e

numeérico.

Na Tabela 6.4 apresenta-se um sumadrio dos resultados do célculo de D, e K., incluindo
os intervalos de confianga a 95 % (I.C.). Mais uma vez, o critério que se utiliza para o ajuste
ndo linear aos dados experimentais ¢ a minimizacdo da soma dos quadrados dos residuos
(SOR). Os valores de SOR para os dados correspondentes as curvas calculadas pelo método
analitico (ver Figura 6.4) sdo muito elevados pelo que foram substituidos por (*) na Tabela
6.4. A difusividade efectiva para o oxigénio em flocos de levedura é comparada com o valor

correspondente em dgua pura (Dygu, 02)-
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Figura 6.4: Concentracdo de oxigénio adimensional (C(#)/C..) versus tempo adimensional
(7) para os ensaios 4 (O), 5 (A) e 6 () com velocidades de agitagdo de 175, 200 e 300 rpm,
respectivamente. Curvas calculadas a partir dos resultados dos métodos analitico (I) (-----) e
numérico (II) (—).

Tabela 6.4: Resultados para a difusividade efectiva do oxigénio, obtidos com o ajuste ndo
linear dos dados experimentais dos ensaios 4 a 6, utilizando os métodos analitico (I) e
numérico (II). Degua 02 (30 °C) = 2,56 X 10° m*s™! (Kurosawa er al. 1989).

11 8 4
Ensaio Método D.x10 L.C. K:x10 LC. SORX10 100xD./Dgua,02
[m*s™] [m-s"] [%]

I 0,49 - - - * 0,2
4

II 0,65 +0,33 1,46 +1.21 3,81 0,3

I 2,10 - - - * 0,8
D

II 2,93 +1,05 1,03 i 4 7,23 1,1

I 1,60 - - - * 0,6
6

II 2,49 +1,04 0,75 0,65 54,1 1,0
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6.5 Discussao

Neste trabalho utilizam-se dois métodos diferentes para analisar os dados
experimentais: um método analitico que se baseia na solugiio da equagio da lei de Fick na
auséncia de resisténcias externas a transferéncia de massa, e um método numérico que

considera a existéncia dessas resisténcias, juntamente com a difusio interna.

Nao € dificil encontrar uma solugdo para aquela equagiio que considere também as
resisténcias externas (Crank 1975); o problema surge, porém, quando se tenta efectuar o
célculo simultdneo de D, e K., uma vez que estes valores sdo bastante dependentes entre si,
tornando virtualmente impossivel a convergéncia da solu¢do seja qual for o método de
cdlculo empregue. Néo foi possivel encontrar na literatura nenhuma referéncia que utilize

este método para o célculo simultineo destes dois pardmetros.

Por outro lado, se as condi¢des hidrodindmicas em torno das particulas sélidas
estiverem bem caracterizadas € possivel aplicar uma das correlagdes empiricas existentes
para obter o valor de K. Esta possibilidade s6 é vilida, porém, para geometrias bem
definidas, isto €, s6 se encontraram correlagdes para esfera, cilindro infinito ou placa plana o
que, juntamente com a restri¢do anterior, limita bastante este método e tornou impossivel a

sua aplicagdo neste trabalho, pelo que foi necessério optar por um método numérico.

A presenga de uma resisténcia externa a transferéncia de massa pode ignorar-se se for
possivel manter uma agitacdo suficiente para considerar perfeita a mistura em torno das
particulas sdlidas. No entanto, devido a estrutura fragil dos flocos de levedura, é necessaria
uma agitacdo muito suave durante os ensaios por forma a preservar a sua integridade,
situacdo que €, provavelmente, incompativel com a hipétese de agitacio perfeita. As
resisténcias interna e externa a transferéncia de massa correspondem ao inverso dos valores
D, e K., respectivamente. Assim sendo, a resisténcia total (resisténcia interna + resisténcia
externa) serd obviamente maior que a resisténcia interna, se a resisténcia externa for
considerdvel. Por outro lado, se for possivel desprezar a resisténcia externa, entio a
resisténcia total e a resisténcia interna terdo aproximadamente o mesmo valor. Por outras
palavras, o valor de D, calculado ignorando a resisténcia externa  transferéncia de massa
(método analitico) representard a resisténcia total e serd menor do que o valor de D,

calculado considerando a existéncia de resisténcia externa a transferéncia de massa (método
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numérico), se esta for significativa. Pelo contrario, os valores de D, serdo aproximadamente
iguais se a resisténcia externa for desprezavel. Do exposto, pode concluir-se que calculando
a difusividade efectiva tanto ignorando como considerando a existéncia de resisténcia
externa a transferéncia de massa e comparando os dois valores de D, obtidos, deve ser
possivel tirar conclusdes acerca da conveniéncia de desprezar aquela resisténcia. Essa
comparacio € feita neste trabalho e os resultados da Tabela 6.3 (para a glucose) e da Tabela
6.4 (para o oxigénio) mostram claramente que se cometeria um erro considerdvel, nas
condi¢des dos ensaios realizados, se se desprezasse K.. De facto, o nimero de Biot (Bi)
médio € 0,20 para os ensaios com glucose e 0,21 para os ensaios com oxigénio, valores que
sdo muito menores do que o limite geralmente aceite de 50, indicando que € necessdrio

considerar a resisténcia externa a transferéncia de massa.

6.5.1 Difusividade efectiva da glucose

Nos ensaios 1 a 3, correspondentes a determinagao da difusividade efectiva da glucose,
a velocidade de agitacdo foi mantida constante para assegurar um tamanho uniforme dos
flocos. Assim sendo, e assumindo que € similar a estrutura interna de flocos com 0 mesmo
tamanho e sob as mesmas condigbes de agitagdo, ndo se espera que variacdes na
concentragdo inicial de glucose vao influenciar os resultados, uma vez que tanto D, como K.
ndo dependem dessa varidvel. Quer a Figura 6.3 quer a Tabela 6.3 confirmam estas
expectativas: uma vez normalizados, e apesar de pertencerem a ensaios diferentes, os pontos
experimentais comportam-se como se tivessem sido obtidos no mesmo ensaio, enquanto que

nem D, nem K. mostram diferencas significativas entre ensaios.

Aos ensaios 1 a 3 corresponde o menor tamanho de flocos (Tabela 6.2), isto €, a maior
velocidade de agitagdo. Nestas condigdes, o valor de K. serd menos significativo (mas ainda
considerdvel) e as diferengas entre os dois métodos de cdlculo ndo serdo muito notdrias
(comparar as duas curvas da Figura 6.3). Os valores da SOR chegam a ser menores para o
método I nos ensaios 1 e 2, tendéncia que se inverte no ensaio 3 e no conjunto dos ensaios

(Tabela 6.3).

Comparando os valores de D, € Dygua gue Verifica-se que a difusividade efectiva da
glucose nos flocos de levedura se situa entre 7 e 18 % da difusividade em dgua pura a

mesma temperatura, conforme se despreza ou ndo a resisténcia externa, o que estd de acordo
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com os valores obtidos por De Backer et al. 1992 para concentragdes elevadas de células

numa membrana de alginato de célcio a 4 % (Tabela 6.5).

6.5.2 Difusividade efectiva do oxigénio

Tendo concluido que a concentracéo inicial do soluto ndo influencia os valores de D.e
K., estudou-se o efeito do tamanho dos flocos. Este, por si s6, ndo deve ter influéncia em D,,
mas mudangas na estrutura interna (que acarretaro variagdes no valor da tortuosidade e no
tamanho dos poros, por exemplo) vio certamente provocar alteragdes naquele parimetro.
Nos ensaios 4 a 6, onde se aumentou progressivamente o tamanho dos flocos (Tabela 6.2)
decrescendo a velocidade de agitagdo (Tabela 6.1), & notéria a variacdo dos valores de D, e
de K.. Se, por um lado, ndo é possivel estabelecer uma dependéncia entre o tamanho dos
flocos e o valor de D,, ji K, mostra uma diminui¢do clara com a velocidade de agitacdo,

correspondendo a um aumento da resisténcia externa a transferéncia de massa (Tabela 6.4).

Neste caso ndo foi possivel (nem era desejdvel) tratar os dados em simultaneo. De facto,
quer os pontos experimentais relativos a cada ensaio quer as curvas correspondentes aos
ajustes efectuados pelo método analitico e pelo método numérico mostram diferencas
significativas entre si (Figura 6.4). As diferengas observadas entre os ensaios podem ter
ficado a dever-se a alteracGes na estrutura interna dos flocos, como se referiu anteriormente,
a medida que estes aumentaram de tamanho. Além disso, é provdvel que ocorram
interacgdes do oxigénio com os componentes da parede celular que sejam mais fortes do que
as que existem em géis de alginato, por exemplo, retardando a difuso daquele soluto nos
agregados e justificando as diferencas encontradas entre os valores de difusividade efectiva
jé publicados e os que aqui se obtiveram. E possivel que os componentes da parede celular
provoquem nos flocos um fenémeno semelhante ao que ocorre em cromatografia de
exclusdo, onde as moléculas de menor tamanho (como o oxigénio, por exemplo) sdo retidas
em pequenas cavidades enquanto que moléculas maiores (por exemplo, a glucose) passam

mais facilmente através da estrutura do gel.

E possivel encontrar virias correlagdes para o cdlculo da difusividade baseadas na
fraccdo voltimica das células imobilizadas em géis (Korgel er al. 1992, Riley et al. 1996 e
Westrin e Axelsson 1991). No entanto, e uma vez que os resultados deste trabalho ndo se

ajustam a nenhuma daquelas correlacdes, deve salientar-se que provavelmente nio € valido
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extrapold-las ao caso dos flocos, uma vez que estes sdo apenas constituidos por um

empacotamento de células, ndo tendo nenhuma matriz de suporte.

As diferencas que se observam nas curvas obtidas com o método analitico e com o
método numérico, aplicados a0 mesmo ensaio, podem interpretar-se como correspondendo
ao erro que se comete ao desprezar a resisténcia externa a transferéncia de massa: quando
nao se considera (linhas a tracejado) hd uma grande disparidade entre os pontos
experimentais € a curva calculada (Figura 6.4), originando valores de SOR elevados (Tabela
6.4); quando se considera aquela resisténcia, as curvas (linhas a cheio) e os pontos

experimentais sdo praticamente coincidentes.

Comparando D, com D, 02 Obtém-se valores para a difusividade efectiva do oxigénio

nos flocos entre 0,2 e 1 % do respectivo valor em dgua pura a mesma temperatura.

Os valores de K. também variam. No ensaio 4, onde a velocidade de agitacdo (e,
consequentemente, o tamanho e a forma dos flocos) é a mesma que nos ensaios 1 a 3, o
valor de K, é comparavel. Porém, quando se diminui a velocidade de agitacdo (permitindo a
formagdo de flocos maiores, com forma cilindrica) o valor de K. diminui, como se esperava,

coincidindo com um aumento da resisténcia externa a transferéncia de massa (Tabela 6.4).

A Figura 6.5 representa a varia¢do de K, com a velocidade de agita¢do, dando uma ideia
da influéncia deste parimetro nas propriedades de transferéncia de massa no exterior dos

flocos.

6.6 Conclusao - comparacao com outros trabalhos

Como jé foi referido, ndo se encontraram referéncias com valores de D, para flocos de
levedura. No entanto, na Tabela 6.5 apresenta-se uma relagdo de valores publicados para

outros sistemas de imobilizacéo.

Ao confrontar os valores de difusividade obtidos neste trabalho com os publicados
verifica-se facilmente que, regra geral, os primeiros sdo mais baixos quer para a glucose
quer para o oxigénio. A menor porosidade dos flocos quando comparada com a dos géis
juntamente com as diferencas que muito provavelmente existem em termos de estrutura

interna estardo na origem das diferencas encontradas. Além disso, de entre os valores
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obtidos para a difusividade do oxigénio num agregado de células de plantas (Ananta et al.
1995), aquele que corresponde ao agregado de menor tamanho estd bastante préximo do
valor obtido para os flocos de levedura (apenas ligeiramente menores), apesar das diferencas
que possivelmente existem na estrutura. De todos os sistemas referidos na Tabela 6.5 aquele
€ 0 que mais se aproxima, como técnica de imobilizacdo (Katzbauer et al. 1995), do que

aqui se utiliza, pelo que € um termo de comparag@o privilegiado.

Uma vez determinados os valores das difusividades da glucose e do oxigénio em flocos
de levedura, € possivel simular os perfis de concentragiio daqueles substratos no interior dos
flocos, para vérias concentragdes de substrato, varios tamanhos dos flocos, na auséncia ou

na presenga de um aditivo de floculag@o. Este € o assunto do capitulo seguinte.

16
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Figura 6.5: Variacdo do valor de K, com a velocidade de agitagdo nos ensaios 4 a 6. O
aumento da velocidade de agitacdo corresponde a diminui¢do do tamanho dos flocos.
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Tabela 6.5: Resumo de valores publicados para a D, da glucose e do oxigénio.

Suporte Tipode  Temperatura Soluto D. x 10" Referéncia
células & # k
(°C) [m2s?]
Alginato de a
célcio (4 %) leveduras 30 glucose 1,0-3,2 De Backer et al. 1992
Alginato de leveduras Hacimusalar e
cdlcio 3%)  (32.1%) 2 glicose 458 Mehmetoglu 1995
Alginato de leveduras Hannoun e
cdlcio (2 %) (20 %) 22-26 glucose 6.1 Stephanopoulos 1986
Alginato de ;
célcio (3 %) - 37 glucose 6,21 Li et al. 1996
Alginato de
célcio (2 %) - 30 glucose 6,22 Merchant et al. 1987
Alginato de
célcio (2 %) = 30 glucose 6,79 Merchant et al. 1987
Alginato de
célcio (2 e 4 %) - 30 glucose 6,83 Tanaka et al. 1984
Agregados leveduras 30 glucose 1,10 Este trabalho
. Meiode leveduras 2 oxigénio  15,7-21,0° Ho e Ju 1988
ermentacao
Alginato de a2 c
cdlcio (2,5 %) leveduras 30 oxigénio 20,8-22,2 Kurosawa et al. 1989
Alginato de e ;
célcio (3 %) - 37 oxigénio 12,2 Liet al. 1996
Alginato de .
célcio (3 %) - 30 oxigénio 3,660 Renneberg et al. 1988
Poliuretano - 30 oxigénio 1,95 Renneberg et al. 1988
Pe.llets. de fungos - oxigénio 3,50 Webster 1981
micélios
Agregados plantas 25 oxigénio 0,5-10° Ananta et al. 1995
Agregados leveduras 30 oxigénio 0,049-0,21° Este trabalho

* dependendo da concentragio celular na membrana;
® dependendo na fracgdo volimica das células no meio;
¢ dependendo da densidade celular;

¢ dependendo do tamanho dos agregados.
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7. Modelizacao dos fenémenos de difusdo e reaccio em flocos de

levedura

Sumario
A existéncia de limitagdes a transferéncia de substratos para e no interior de flocos de levedura vai
condicionar o comportamento metabélico das células, com consequéncias no crescimento celular e na

formag@o de produtos, pelo que tém sido utilizados aditivos poliméricos com o objectivo de reduzir essas

limita¢des, com maior ou menor éxito.

O conhecimento dos perfis de concentrac@o e dos fluxos metabdlicos da glucose e do oxigénio no interior
dos flocos podera trazer informagdes que permitam efectuar melhorias significativas no processo fermentativo,
nomeadamente ao nivel da produtividade. Medir esses perfis directamente é uma tarefa extremamente dificil,
mas € possivel simuld-los com base em algumas premissas e com o conhecimento dos valores da difusividade
efectiva dos solutos em questio. E o resultado dessas simulagdes que se apresenta neste capitulo, considerando
diferentes tamanhos de flocos, diferentes concentragdes dos substratos no meio e a presenga ou auséncia de um

aditivo polimérico.
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7.1 Introducio

Os sistemas de alta densidade celular (nomeadamente os que utilizam organismos
floculantes) permitem obter bons rendimentos. E possivel, no entanto, melhorar ainda mais a
sua produtividade, para o que € essencial caracterizd-los em termos das propriedades
difusionais dos solutos uma vez que a difusio é; talvez, o mecanismo de transporte mais
importante através de agregados celulares (Riley ef al. 1995, Riley et al. 1996 e Webster
1981).

Limitagdes a difusdo de substratos para os agregados e dentro destes viio condicionar o
comportamento metabdlico das células, sendo especialmente criticas as quantidades
disponiveis de glucose e oxigénio (Hamdi 1995, Rieger ef al. 1983 e Sonnleitner e Kippeli

1986), o que ird afectar o crescimento celular e a formagio de produtos de fermentagéo.

A formagdo de flocos em leveduras, segundo Miki er al. (1992), di-se quando “um
componente especifico da parede celular, do tipo lectina, reconhece e adere aos o-mananos
de uma célula adjacente (formando uma ponte) com o auxilio de ides Ca’*, que actuam
como co-factores activando a capacidade de adesdo”. Ides como Mg**, Co®" ¢ K* também
promovem a floculacdo, que € inibida pela presenca de La>*, Cr** e outros (Kuriyama et al.
1991). Assim, a composi¢do do meio de fermentacio pode afectar as propriedades de

superficie e de agregacio das células de levedura (Mozes et al. 1994).

A utilizac@o de aditivos poliméricos foi ensaiada por vérios autores para tentar reduzir
as limitag@es difusionais em flocos de levedura (Salt ef al. 1996, Sousa e Teixeira 1991 e
Weir et al. 1994). Tais aditivos podem, por exemplo, prolongar as pontes intercelulares
estabelecidas, aumentando o espago existente entre células adjacentes num floco (Lima et al.
1992), tendo sido jd publicados resultados que apontam para reducdes nas limitagGes
difusionais nessa situagio (Sousa e Teixeira 1991, Sousa ef al. 1994b, Lima ef al. 1992 e
Sousa e Teixeira 1996), sugerindo uma diminuicdo do valor da difusividade dos substratos

na presencga desses aditivos.

Com dados de difusividade efectiva, um modelo apropriado e o apoio matemadtico
conveniente, € possivel calcular os perfis de concentracio de solutos no interior dos objectos

em estudo. O conhecimento desses perfis pode revelar-se itil quando se pretende prever ou
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justificar o comportamento metabdlico dos agregados, assim como permite adiantar

hipéteses sobre a sua estrutura e sobre o efeito dos aditivos de floculac@o.

No trabalho apresentado neste capitulo fazem-se simula¢des de perfis de concentragdo
da glucose e do oxigénio dissolvido em flocos de levedura no decurso de uma fermentacao
continua. Desenvolveu-se um modelo que inclui a permuta entre metabolismo respiratério e
respiro-fermentativo, segundo Sonnleitner e Képpeli (1986) (ver Apéndice I). As equagtes
as derivadas parciais (EDP) do modelo foram transformadas num conjunto de equagdes
diferenciais ordindrias (EDO) por meio de um método de colocacéio ortogonal (Villadsen e
Michelsen 1975). Os perfis de concentragdo obtiveram-se resolvendo este sistema de EDO
por meio uma rotina de integracdo adequada. Efectuaram-se cdlculos para flocos de vdrios
tamanhos, diferentes concentragdes de glucose e oxigénio e considerando ou ndo a presenca

de um aditivo de floculagdo.

7.2 Modelo

7.2.1 Restricoes do modelo

Para conseguir desenvolver um modelo matemdtico que descreva convenientemente o
sistema (flocos de levedura num reactor do tipo airlift a funcionar em continuo) em termos
de balangos mdssicos aos substratos tanto nos flocos como no meio de fermentagéo, torna-se

necessdrio impor as seguintes restricoes:
i) os flocos tém a forma esférica;
ii) o crescimento de biomassa ndo € significativo durante o periodo da simulagao;

iii) a populac@o de flocos tem um tnico didmetro, que se mantém constante durante o
periodo da simulacdo;
iv) imediatamente antes do inicio do periodo de simula¢do os flocos ndo contém

glucose nem oxigénio;

v) os coeficientes de particdo dos solutos entre a fase liquida (meio) e os flocos s@o

constantes e unitarios;
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vi) as reacgdes metabdlicas ocorrem apenas nos flocos; nfo se ddo reaccdes na fase

liquida uma vez que ndo ha células em suspensio;
vii) difusdo e reac¢do ocorrem simultaneamente;

viii) ndo tendo sido possivel encontrar dados cinéticos para estirpes floculantes,

utilizam-se dados de células em suspensao (Sonnleitner e Kédppeli 1986).

As simulacGes comecam quando os flocos sdo adicionados ao meio de fermentagéo,

devidamente arejado.

7.2.2 Equacoes do modelo

Para facilitar o desenvolvimento do modelo, o sistema em estudo divide-se em duas
partes: a Parte A, representando os flocos e a Parte B, representando a fase liquida. As

condigdes fronteira estabelecem o elo entre as duas partes.
7.2.2.1 Parte A: flocos

De acordo com o modelo metabdlico proposto por Sonnleitner e Kiéppeli (1986), a
glucose pode ser consumida por via respiratoria ou respiro-fermentativa. A via utilizada
depende ou da disponibilidade de oxigénio dissolvido no meio (se este substrato for
limitante), ou da capacidade respiratéria médxima das células (se o oxigénio ndo for
limitante). Assim, se houver limitagdes de oxigénio ou se for atingida a capacidade
respiratoria méxima, as cé€lulas consumirdo glucose pela via respiro-fermentativa. Caso
contrdrio, serd utilizada a via respiratdria. Esta é a base do modelo acima referido, descrito

brevemente no Apéndice I.
As taxas especificas de crescimento em glucose para metabolismo respiratério ((p§ ) e

respiro-fermentativo ((,c[;’r ) sdo traduzidas, em termos adimensionais, pelas egs. (7.1) e (7.2),

respectivamente:
R’ So
F i A . 7.1
Qs De,s Xx/o 49 0. max K2 + go ( )
2 r
f_ R y! 65 X/0 50 (7.2)

P = De,S x/s " 95 max K1 +€S_q0,max ’ Y);/S : Kz +§0
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onde R é o raio dos flocos, D, s é a difusividade efectiva do substrato nos flocos, Yy /0 )

coeficiente de rendimento biomassa/oxigénio em metabolismo respiratério, Yy /s © Y}f_: /s Sao

os coeficientes de rendimento biomassa/substrato em metabolismo respiratério e respiro-
fermentativo, gsmax € qomax S0 as taxas especificas maximas de consumo de substrato e
oxigénio, &s e &p sdo as concentragdes adimensionais de substrato e oxigénio nos flocos e K;

e K, sio constantes cinéticas de saturagao.

Estas duas varidveis sdo os termos de reaccdo nos balangos mdssicos adimensionais

para a glucose e para o oxigénio, representados pelas egs. (7.3) e (7.4), respectivamente:

a 2 r f
55:55.[3—53+3.3—55]_ L5, 95 |z, 73)
d %y dp~ p dp Yy/s Yy/s
9, [3250 2 acsoJ 05
I \dpt Plar) ¥

em que Ty € o tempo adimensional, ds e dp sdo pardmetros adimensionais correspondentes
aos quocientes entre as difusividades efectivas do substrato e do oxigénio (respectivamente)
e a difusividade efectiva do substrato, p é a coordenada radial adimensional do floco e Zx € a

concentra¢do adimensional de biomassa no meio.

Impde-se o seguinte conjunto de condi¢des iniciais e condigdes fronteira:

Ty <0 0<p<l  &;=0 (1.5)
dE :

Ty >0 p=0 5%:0 (1.6)

Ty >0 p=1 %:Bi,,,,f-(zf—gf), parai=Sou O (1.7)

em que Biy designa o nimero de Biot modificado, definido como Biy,, =K. R/D,; .
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7.2.2.2 Parte B: fase liquida

Para a fase liquida, os balangos mdssicos adimensionais para a glucose e o oxigénio

podem representar-se pelas eqs. (7.8) e (7.9), respectivamente:

2

o= len (780520 - 22) 9
2

Zf:j = _1%'[052 '(Zo “50,}{)“953‘(chzvar —-Z, )] (7.9)

onde o e o sdo os coeficientes de transferéncia de massa para o substrato e para o oxigénio
nos flocos, respectivamente, o5 € o coeficiente de transferéncia gds/liquido para o oxigénio e

Zs e Zp sao concentragdes adimensionais de substrato e oxigénio, respectivamente.

A forma adimensional em que estdo escritas as egs. (7.1) a (7.9) adopta-se porque, além
de permitir a simplifica¢do formal do modelo matemadtico (reduzindo significativamente o
nimero de pardmetros envolvidos), é essencial para a aplicagdo do método de colocagéo

ortogonal utilizado nos cdlculos subsequentes.

7.2.3 Solucio das equacoes do modelo

O primeiro passo para resolver as eqs. (7.1) a (7.7) € a sua transformacio de EDP em
EDO, o que € conseguido aplicando uma técnica de colocagdo ortogonal (Villadsen e
Michelsen 1975). Esta técnica, j4 utilizada no capitulo 6, baseia-se no principio de que as
derivadas espaciais das fungbes (as concentracdes dos solutos, neste caso) podem ser
representadas de forma discreta pelas fungdes (concentragdes) multiplicadas por um factor
(ou peso) em determinados pontos de colocagdo. Estes sao as raizes do polinémio ortogonal

assimétrico de Legendre (polinémio de nodos).

Utilizam-se dezassete pontos de colocac@o internos ao longo da coordenada radial do
floco, com o cuidado de aumentar a sua densidade desde o centro até a superficie, onde foi
colocado um décimo oitavo ponto. Os pesos em cada ponto de colocacéo sdo determinados

calculando os valores da primeira e da segunda derivada nas raizes do polindmio de nodos.

Depois de se converterem as eqgs. (7.1) a (7.7) em EDO, todo o sistema (egs. (7.1) a

(7.7)) € integrado utilizando a modificacdo de Merson (passo de integracdo varidvel) ao
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método de Runge-Kutta de quarta ordem. Este método possibilita uma integragdo mais

eficiente dos sistemas ditos stiff, como o que aqui se apresenta.

7.2.4 Valores dos parametros do modelo

Os valores da difusividade efectiva da glucose e do oxigénio em flocos de levedura
foram determinados no capitulo anterior. A metodologia entdo utilizada € novamente
aplicada, agora para obter os valores da difusividade daqueles solutos em flocos que
cresceram na presenga de um aditivo de floculacdo (Magna Floc LT-25, aqui designado por

MF), na concentragio de 0,01 % (p/v).

As difusividades efectivas, juntamente com os outros pardmetros do modelo utilizados
nas simulacdes, estio representadas na Tabela 7.1 e na Tabela 7.2. Estes sdo usados para
obter os valores dos grupos adimensionais presentes nas eqs. (7.1) a (7.9). Nas simulagdes

mantém-se constantes alguns paridmetros (Tabela 7.1) e variam-se outros (Tabela 7.2)

Tabela 7.1: Valores dos parimetros do modelo que se mantém constantes durante as

simulacdes.
Parametro valor Parametro valor
Big 2,49x10™"" m*s” ¥is 0,05*
5 2,20x10™ m*s™ ¥, 0,49
D, 1,10x10"% m?*s™ o 0,008 gL'°
D& 43210 m*s" Cx 50gL’
K 1,0x10* gL'® 3 5,6x107 57
g D
Ks 02gL"" g 0,5°
qo,max 7!1 1X10-5 g'ghiumass-l's-I : Egd 016 .
qs,max 9,72X10‘4 g-gbi.,mm'l-s'l N T 303 K

X 1,20

* Sonnleitner e Képpeli 1986.
® Perry e Chilton 1984,
‘Lima et al. 1992.
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para poder determinar a sua influéncia nos perfis de glucose e de oxigénio dissolvido dentro
dos flocos. Notem-se os aumentos muito significativos registados nos valores de
difusividade obtidos na presenca de um aditivo de flocula¢do, quando comparados com os
valores correspondentes obtidos sem aditivo: quatro vezes maiores para a glucose e 0ito

vezes maiores para o oxigénio.

Tabela 7.2: Valores dos pardmetros do modelo que sdo modificados durante as simulagdes.

Parametro valor Parametro valor
Co 10; 100 % saturagio R 0,45; 0,80; 1,20 mm
Cs 0,1; 0,5; 1; 10; 100 g-L"*

7.3 Resultados e Discussao

7.3.1 Simulacoes sem aditivo de floculacao

Uma vez atingido o estado estaciondrio ndo se esperam altera¢cdes nos perfis de
concentracio, que podem dar uma ideia interessante acerca do comportamento do sistema.
Esses perfis de estado estaciondrio estdo representados nas Figuras 7.1, 7.2 e 7.3 para flocos

com diferentes raios (0,45; 0,80 e 1,20 mm, respectivamente).

Nas Figuras 7.la, 7.2a e 7.3a comparam-se os perfis obtidos para diferentes
concentragdes de glucose no meio, variando de 0,1 a 100 g-L"!, como se representa junto das
curvas correspondentes. Utilizam-se varidveis adimensionais para permitir a comparagao
simultinea das vdrias curvas. Das figuras é manifesto o facto de que a glucose ndo atinge o
centro dos flocos em quantidades aprecidveis quando a concentra¢do no meio € de 1 gL' ou
menos (valores comuns em fermentacdes continuas), pelo que parte das células estario
privadas deste nutriente. A situagdo é agravada com o aumento do tamanho dos flocos:
enquanto que num floco com 0,45 mm de raio (Figura 7.1a) existe glucose em virtualmente
todo o seu volume, num outro com 1,20 mm de raio (Figura 7.3a) aquele substrato estd

presente em apenas 88 % do volume total.
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Figura 7.1: Perfis de concentragdo para flocos com 0,45 mm de raio: a) perfis

adimensionais da concentragdo de glucose; os valores junto as linhas identificam a

concentracio de glucose no meio a que cada linha corresponde; b) perfis da concentragdo de

oxigénio dissolvido; a linha a cheio representa todos os perfis calculados para 10 % da

concentragio de saturagdo (correspondendo a 0,1; 0,5; 1 e 10 gL de glucose no meio) e a

linha a tracejado representa o perfil calculado para 100 % da concentragdo de saturagéo

(correspondendo a 100 g-L! de glucose no meio).
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Figura 7.2: Perfis de concentragio para flocos com 0,80 mm de raio: a) perfis
adimensionais da concentragdo de glucose; os valores junto as linhas identificam a
concentracdo de glucose no meio a que cada linha corresponde; b) perfis da concentracio de
oxigénio dissolvido; a linha a cheio representa todos os perfis calculados para 10 % da
concentragio de saturagdo (correspondendo a 0,1; 0,5; 1 ¢ 10 gL' de glucose no meio) e a
linha a tracejado representa o perfil calculado para 100 % da concentragdo de saturagio
(correspondendo a 100 g-L’l de glucose no meio).
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Figura 7.3: Perfis de concentra¢do para flocos com 1,20 mm de raio: a) perfis
adimensionais da concentrag@o de glucose; os valores junto as linhas identificam a
concentracdo de glucose no meio a que cada linha corresponde; b) perfis da concentragéo de
oxigénio dissolvido; a linha a cheio representa todos os perfis calculados para 10 % da
concentragio de saturagd@o (correspondendo a2 0,15 0,5; 1 e 10 gL de glucose no meio) e a
linha a tracejado representa o perfil calculado para 100 % da concentragio de saturagéo
(correspondendo a 100 g-L'l de glucose no meio).
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As Figuras 7.1b, 7.2b e 7.3b representam os perfis de oxigénio dissolvido para as
mesmas situagdes descritas acima. Com concentragdes de glucose no meio de 0,1, 0,5, 1 ¢
10 gL', a concentracio de oxigénio dissolvido foi mantida a 10 % da concentragdo de
saturacdo e os respectivos perfis nos flocos correspondem a linha a cheio; de facto, como
todos os perfis sdo praticamente coincidentes, apresenta-se apenas um em cada figura para
ilustragdo. Quando a concentragdo de glucose no meio atingiu 100 g-L”', a concentragdo de
oxigénio dissolvido foi aumentada para 100 % da concentracido de saturagdo e o respectivo

perfil nos flocos representa-se pela linha a tracejado.

A profundidade de penetragao do oxigénio nos flocos depende da concentragio deste no
meio, sendo, em todos os casos, bastante reduzida (Tabela 7.3) e mantendo-se constante se a
concentra¢io ndo variar, uma vez que também ndo varia o valor da difusividade.
Consequentemente, a percentagem do volume do floco onde o oxigénio estd presente

diminui significativamente com o aumento do seu tamanho.

Tabela 7.3: Comparagio da profundidade de penetragéo do oxigénio dissolvido e da
correspondente percentagem de volume em flocos com diferentes tamanhos, sem aditivo de

floculagio.
Profundidade de
Raio do floco penetracio (Lm) % do volume total Ref.
(mm) (10 % - 100 % (10 % - 190 %
saturacao) saturaciio)
0,45 47 -175 28,2 -42,1 este trabalho
0,80 47 - 175 16,6 - 25,6 eéste trabalho
1,20 47 -175 11,3-17,6 este trabalho
oo 383 Sousaeral 19%a
0,80 11 4,1° Sousa et al. 1994a

* 41 % de saturagio por O, puro.

® 6.3 % de saturagio por O, puro.

Os resultados de profundidade de penetrag@o obtidos neste trabalho sio cerca de quatro
vezes superiores aos que foram apresentados por Sousa et al. (1994). As diferengas ao nivel
do método utilizado para as determina¢Ges sdo muito grandes, tornando dificil a comparagio

dos valores; estes sdo, porém, da mesma ordem de grandeza, ndo tendo sido possivel
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encontrar outras referéncias onde este problema tenha sido abordado para permitir uma

comparagdo mais ampla.

As Figuras 7.1 a 7.3 mostram claramente que enquanto que o oxigénio € consumido
rapidamente esgotando-se imediatamente abaixo da superficie dos flocos, ainda existe
glucose em partes mais interiores. Isto € correcto mesmo para valores baixos de

- y = . . - .
concentracdo de glucose no meio (1 g-L” ou menos), e tem implicagdes principalmente no
crescimento da biomassa e na produgéo de etanol, de acordo com o modelo de Sonnleitner e
Képpeli (1986). Os valores oscilantes e negativos que se véem nos graficos das figuras
devem-se exclusivamente ao método de cdlculo aplicado e estdo directamente relacionados

com a determinagdo dos pesos atribuidos aos pontos de colocacéo.

De acordo com a experiéncia prévia, a forma geométrica dos flocos depende em larga
medida do seu tamanho; concretamente, flocos com um raio de 0,45 mm sio esféricos mas o
aumento do tamanho induz uma transformacdo gradual da forma para a de uma hemacia: um
cilindro achatado, mais espesso nos bordos e mais delgado no centro. Estas observagdes
podem agora ser justificadas se se considerarem os resultados deste trabalho. Em flocos
pequenos (Figura 7.1a) as limitagdes de glucose praticamente ndo existem, situacdo que se
modifica com o aumento do tamanho do floco (Figura 7.2a e Figura 7.3a). Se estes flocos
maiores também fossem esféricos (como foi assumido para efectuar estas simulagdes) entdo
as células que constituissem a sua parte central ndo teriam acesso, por exemplo, a glucose.
Assim, a forma geométrica “de equilibrio” entre o crescimento celular e as limitagdes

difusionais crescentes serd a atrds descrita.

Acresce o facto de que certamente as condig¢des hidrodindmicas dentro do bioreactor
airlift onde os flocos foram produzidos também tém influéncia na sua forma final, uma vez
que ndo € possivel obter flocos com aquela forma se as tensdes de corte dentro do reactor
devidas a circulagio do fluido (como as que existem, por exemplo, num tanque agitado)

forem muito elevadas (Vicente e Teixeira 1995).

7.3.2 Simulacbes com aditivo de floculacao

Na Figura 7.4a comparam-se os perfis de concentragdo de glucose (para diferentes
concentragdes no meio) em flocos com 0,80 mm de raio sem e com aditivo de floculagdo

(MF). Pode ver-se um aumento notdvel da concentragcdo de glucose, para cada valor da
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coordenada radial e para cada valor de concentragdo no meio, quando se utiliza o aditivo.
Isto deve-se a um aumento de cerca de 20 % na porosidade causado pelo aditivo (Lima ef al.
1992) e as consequentes alteragdes no tamanho e estrutura dos poros. De facto, a
difusividade efectiva da glucose nos flocos aumenta para o quadruplo quando em presenca
de MF, o que implica que o agdcar penetre mais profundamente nos flocos (Tabela 7.4),
dado que a taxa de consumo da glucose ji estd no seu valor maximo, que se mantém
constante quando em estado estaciondrio. Porém, o consumo da glucose é afectado pela
quantidade de oxigénio dissolvido disponivel no meio (Sonnleitner e Kippeli 1986), que,

por sua vez, também sofreu alteragdes devidas a ac¢iio de MF.

Tabela 7.4: Profundidade de penetragdo do oxigénio dissolvido e da correspondente
percentagem de volume em flocos com 0,80 mm de raio em presenca de MF.

. Profundidade de
Raio do floco penetracio (1) % do volume total Ref.
(mm) (10 % - 100 % (10 % - 100 %
saturacio) Sanuragan)
0,80 130-2 413-2 este trabalho

* ndo calculado.

Na Figura 7.4b comparam-se os perfis de concentragdo de oxigénio dissolvido para as
condi¢des estudadas (na presenca - linha a tracejado - e na auséncia - linha a cheio - de MF),
obtidos com uma concentracdo de oxigénio dissolvido no meio igual a 10 % da
concentragdo de saturagdo. Tal como aconteceu no caso da glucose, aqueles perfis
apresentam diferencas significativas. Pelas mesmas razdes, registou-se um aumento da
difusividade efectiva do oxigénio nos flocos (oito vezes), pelo que a profundidade de
penetragdo daquele soluto nos flocos também aumentou (cerca de trés vezes), ao que
correspondeu um aumento do volume de cada floco com oxigénio disponivel (de 17 % do
volume total na auséncia de MF para 41 % na presenca de MF, em flocos do mesmo

tamanho).
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Figura 7.4: Comparacio dos perfis de concentragdo para flocos (raio de 0,80 mm) com
(linhas tracejadas) e sem (linhas continuas) a presenca de um aditivo de floculag@o. a) perfis
adimensionais da concentragio de glucose; os valores junto as linhas identificam a
concentragio de glucose no meio a que cada linha corresponde; b) perfis de concentragdo de
oxigénio dissolvido, para 10 % da concentracdo de saturacdo.

7.3.3 Metabolismo nos flocos

A Figura 7.5 e a Figura 7.6 representam os fluxos metabélicos ao longo da coordenada
radial, para flocos com um raio de 0,8 mm, na auséncia e na presenca de MF,

respectivamente. A 4rea sombreada corresponde a quantidade relativa de células que
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crescem em regime respiratério uma vez que a linha que a limita representa o fluxo de
oxigénio dissolvido. As dreas entre esta linha e cada uma das linhas marcadas com valores
de concentracdes (referentes a concentracdo de glucose no meio & qual cada linha
corresponde) sdo proporcionais a quantidade relativa de células que crescem em regime
fermentativo para cada valor de concentragio de glucose. Estas correspondéncias entre as
areas sob as curvas e a quantidade de células sdo possiveis apenas considerando vélida a
hipétese de uma distribuicao regular das células nos flocos e porque se incluiram no célculo
das curvas os coeficientes estequiométricos correspondentes a glucose e ao oxigénio tal
como se descreve no Apéndice I. A linha vertical indica a profundidade de penetracdo do

oxigénio nos flocos, previamente determinada (Tabela 7.3).

Como ja se referiu, apenas um nimero restrito de células (imediatamente abaixo da
superficie do floco) tem condi¢des para metabolizar a glucose por via respiratéria ou
respiro-fermentativa, enquanto que a maioria tem que recorrer exclusivamente a via

fermentativa.
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é’ -
2 3,E-04
50
en
4 Fluxos de glucose
S 2,B-04 |
© Fluxo de oxigénio
.
D v
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Coordenada radial do floco (mm)

Figura 7.5: Fluxos metabdlicos em funcdo da coordenada radial para flocos sem MF. A 4rea
sombreada corresponde & quantidade relativa de células a crescer em regime respiratorio e as
dreas entre as curvas assinaladas com os valores de concentrag@o e a drea a sombreado
correspondem a quantidade relativa de células a crescer em regime fermentativo. Os valores
Jjunto as curvas referem-se a concentragio de glucose no meio liquido. A linha vertical
corresponde a profundidade de penetracdo do oxigénio nos flocos.
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Figura 7.6: Fluxos metabdlicos em fungdo da coordenada radial para flocos com MF. A
drea sombreada corresponde a quantidade relativa de células a crescer em regime
respiratério e as dreas entre as curvas assinaladas com os valores de concentracdo e a drea a
sombreado correspondem a quantidade relativa de células a crescer em regime fermentativo.
Os valores junto as curvas referem-se a concentragdo de glucose no meio liquido. A linha
vertical corresponde a profundidade de penetragdo do oxigénio nos flocos.

Comparando a Figura 7.5 com a Figura 7.6 pode ver-se claramente que a presenca de
MF aumenta a percentagem células em metabolismo respiratério (dreas sombreadas): entre
04 % (10 gL' de glucose) e 5,7 % (0,1 gL' de glucose) do total de células quando o
aditivo ndo estd presente, para 1,2 % (10 gL' de glucose) a 8,5 % (0,1 g-L"' de glucose) em

presenca do aditivo.

7.4 Conclusoes

Apesar das restricdes impostas ao modelo, é possivel concluir que os substratos
(nomeadamente glucose e oxigénio) se tornam limitantes dentro dos flocos devido a
restricdes significativas ao nivel da difusdo. Estas limitagdes vao influenciar a resposta
metabdlica dos microorganismos e, portanto, o comportamento global do sistema. Os
resultados obtidos com as simulagdes permitiram ainda avangar uma explicacdo possivel

para a forma geométrica adoptada pelos flocos.
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O aditivo polimérico de floculagdo (Magna Floc LT-25) exerceu um efeito positivo nas
propriedades de transferéncia de massa uma vez que a sua presenca aumentou em cerca de
quatro e oito vezes, respectivamente, o valor da difusividade efectiva para a glucose e para o
oxigénio nos flocos. E possivel, utilizando (ou ndo) um aditivo polimérico como o Magna
Floc LT-25, orientar o comportamento metabélico do sistema no sentido da producdo de

biomassa ou de etanol.

Apenas uma pequena fraccdo das células nos flocos metaboliza a glucose por
metabolismo respiratério devido a limitacdes severas a transferéncia do oxigénio. Assim,

também néo hd consumo de etanol (respiratério, necessariamente) nas condigdes estudadas.

Estas observagdes permitem concluir que uma eventual redugio do tamanho dos flocos
possibilitaria que um maior nimero de células estivesse em contacto com os substratos
dissolvidos no meio. No préximo capitulo este assunto é retomado, aplicando estas

conclusdes ao melhoramento do projecto do bioreactor airlift.
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8. Melhoramento do desempenho do bioreactor: alteracao do

projecto do tubo interno

Sumadrio

A introducdo de agitadores estdticos no tubo interno do bioreactor airlift permite aumentar
significativamente a produtividade do sistema em etanol durante a fermentacdo de glucose pela estirpe
floculante de Saccharomyces cerevisiae. A principal fun¢do dos agitadores consiste em diminuir o tamanho

médio dos flocos, quando comparado com o do sistema original, reduzindo as limitacdes difusionais a que

estes estdo sujeitos.

Neste capitulo comparam-se os resultados obtidos com ambos os sistemas, em estado estaciondrio, para
vdrias taxas de dilui¢do, em termos de taxas especificas de consumo de glucose e de produgéo de etanol e da
produtividade em etanol. Nos cdlculos, utilizam-se conceitos de catélise heterogénea que permitem considerar

a presenga de flocos porosos.
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8.1 Introducao

Ao utilizar sistemas a operar em continuo € possivel obter produtividades mais elevadas
e, simultaneamente, menores custos de manutencio, do que com sistemas descontinuos ou
semi-continuos (Chen et al. 1987, Gyamerah e Glover 1996, Sousa et al. 1994a e

Smogrovicovi et al. 1997).

Os sistemas de alta densidade celular possibilitam melhorar o desempenho dos
processos onde sdo utilizados (Lima et al. 1992, Roca et al. 1995 e Sousa et al. 1994b),
empregando, por exemplo, organismos floculantes (Kuriyama et al. 1993 e Vicente et al.
1997). No entanto, os flocos resultantes da agregacdo de células individuais apresentam
algumas desvantagens quando comparados com as células em suspensdo. De facto, ja nos
Capitulos 6 e 7 se pdde concluir que existem limitagdes difusionais nos flocos em relagdo a
substratos importantes como a glucose e o oxigénio, problema que se agrava
significativamente com o aumento do tamanho dos agregados (Hamdi 1995, Pereboom et al.
1990 e Sousa e Teixeira 1991). Assim, espera-se um impacto no metabolismo das células
que constituem os flocos (principalmente as que estdo situadas nas camadas mais interiores)
que condicionard o resultado de todo o processo em termos, por exemplo, das

produtividades em biomassa e etanol.

O controlo do tamanho dos flocos permite obter uma maior eficiéncia: os flocos de
menor tamanho, embora mantendo as caracteristicas de sedimentacdo que possibilitam a
manutengio de uma concentracdo elevada de biomassa dentro do bioreactor, reduzem os
problemas difusionais (Ananta et al. 1995). Entdo, para a mesma quantidade de biomassa,
uma redugdo do tamanho dos flocos traduz-se num maior nimero de células que sdo
facilmente alcancdveis pelos nutrientes existentes no meio liquido, o que se traduz por um

aumento da conversdo do(s) substrato(s).

No trabalho que aqui se apresenta o tubo interno do bioreactor airlift € alterado por
introduc@o de agitadores estdticos, com o objectivo de reduzir o tamanho médio dos flocos
da estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae que tem vindo a ser utilizada ao longo
desta tese, sem todavia prejudicar a capacidade de retencdo de células do sistema. Esta

alteragdo tem como objectivo aumentar a produtividade do sistema em etanol por redugéo
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das limitagcdes resultantes da utilizagdo de flocos. Obtiveram-se dados em estados
estaciondrios sucessivos (correspondentes a vdrias taxas de dilui¢do) que se compararam

com os que foram obtidos no sistema original (ainda sem a altera¢do do tubo interno) (Sousa

et al. 1994b).

8.2 Descricao experimental

Neste trabalho utilizam-se flocos pertencentes a estirpe Saccharomyces cerevisiae
NRRL Y265 cultivada em continuo no bioreactor airlift (ver capitulo 3), com taxas de

diluicdo entre 0,03 e 0,40 h'! e com taxas de arejamento entre 0,15 e 1,32 v.v.m.

As concentragdes de glucose e etanol determinam-se por HPLC, a quantificacdo da
biomassa faz-se por leitura da densidade éptica, a determinagdo da viabilidade celular
efectua-se recorrendo a coloragdo com azul de metileno, os gases de saida sdo analisados por
espectrometria de massa e a massa especifica dos flocos (py) determina-se por picnometria
(Atkinson 1974), obtendo-se um valor médio de 1033 kg-m"” . Todos estes métodos se

encontram descritos no capitulo 3.

8.2.1 Alteracio do desenho do tubo interno

O novo tubo interno tem o mesmo didmetro (3,2 cm) e altura (48 cm) que o original,
mas introduziram-se seis agitadores estdticos, distribuindo-os regularmente ao longo do
eixo, sendo o primeiro colocado 5 cm acima do extremo inferior e o dltimo exactamente no
extremo superior do tubo. As suas posicdes relativas estdo estudadas por forma a minimizar
a formagdo de canais preferenciais para o fluxo das fases liquida e gasosa (Figura 8.1). A
principal fungdo destes agitadores é aumentar as tensdes de corte no tubo interno do
bioreactor airlift por forma a diminuir o tamanho médio dos flocos, melhorando

simultaneamente a mistura e a transferéncia de massa.

8.2.2 Identificacido da ocorréncia de um estado estacionario

A ocorréncia de um estado estaciondrio confirma-se pela constincia do valor de
oxigénio dissolvido no meio, em simultineo com a manuten¢do da composicdo do gés de
safda e da concentracdo residual de glucose no efluente (com uma densidade - p; - de cerca

de 1000 kg-m™), cujo valor ndo deve ultrapassar os 3 gL (Sousa et al. 1994b). Este valor
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corresponde a uma conversdo da glucose maior que 98 %. As amostras para as andlises a
glucose, ao etanol, a biomassa, a viabilidade celular e ao efluente gasoso sdo retiradas

apenas depois de se confirmar a obteng@o de um estado estaciondrio.

1§

o

Figura 8.1: Esquema da colocagdo dos agitadores estéticos no interior do tubo interno
modificado.
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8.2.3 Analise de um estado estacionario

Ao efectuar a andlise de um estado estaciondrio utilizam-se conceitos de catalise

~

heterogénea, que permitem uma maior aproximacdo a realidade. De facto este sistema,
contendo flocos de levedura porosos em suspensdo num meio liquido, assemelha-se bastante
a um reactor catalitico com particulas de um catalisador poroso. Assim, para calcular as
taxas de consumo de substrato (gs) e de oxigénio (go) e as taxas de produgdo de etanol (gg) e

de diéxido de carbono (g¢), € necessdrio impor restrigdes e definir algumas varidveis:

e uma vez que as amostras s@o retiradas com o sistema j4 em estado estaciondrio, os
termos de acumulagdo nos balangos madssicos sdo nulos e, portanto, ndo se

apresentam;
e a glucose atinge todas as células que fazem parte dos flocos;
e aalimentacdo ao reactor ndo contém etanol nem biomassa (E.,; = X = 0);

e o caudal de entrada ¢ igual ao caudal de saida (Q,,, = Q,,; = Q);

e ataxa de diluicdo é definida como:
D=90/v, 8.1)

onde Vi é o volume 1til do reactor;

e a soma das frac¢des gasosa (g,), liquida (g) e sélida (&), no reactor, € igual a

unidade:
g, +E+E =1 (8.2);

e nio hd reac¢do nos poros dos flocos, onde apenas estd presente a fase liquida;

e areaccdo tem lugar apenas no volume V,, correspondente ao volume ocupado pelas

células nos flocos:

Vr

(1-¢, )&V 8.3)

onde a porosidade dos flocos (&,) se considera igual a 0,5 (Teixeira e Mota 1990);
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e a fracgdo sélida (correspondente aos flocos) no reactor (&) pode escrever-se (ver

Apéndice II):
c &
B s (8.4)
(pf - ep : pl )

onde u € a razdo entre a massa total de uma célula e o seu peso seco, Cx € a
concentragdo de biomassa total no meio, py é a massa especifica dos flocos e péa

massa especifica do meio liquido.

* avelocidade de reac¢do para o componente i é:

(D ri=qi- Cx (8.5)

onde os sinais positivo e negativo correspondem, respectivamente, i producgdo e ao
consumo do componente i, ¢g; é a taxa especifica de consumo/producido do

componente i e Cx, € a concentracido de biomassa vidvel no meio.

O balango mdssico para o substrato (glucose) é:

Qem ’ CS,enr T (— Fg ) : Vr = Qsai ’ CS,mi (8-6)
onde (-rs) inclui o consumo de substrato quer pela via respiratéria quer pela via fermentativa
€ Cs, ent € Cs,54i 530 as concentragdes de substrato 2 entrada e i safda.

Substituindo as eqgs. (8.4) e (8.5) na eq. (8.6), obtém-se a taxa especifica de consumo de

substrato (gs):

1 (Pf_gp'Pz)D
“e) G wes

(CS,em‘ - CS,sai) 8.7

O balango mdssico para o produto (etanol) é:

Qem‘ 'CE,enr t+rg ‘Vr = Q.saf ! CE,sai (8-8)
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onde rg inclui a produgdo de etanol pela via fermentativa e o consumo de etanol pela via
respiratéria, sendo Cg.n: € Cgyq as concentragdes de etanol no meio liquido a entrada e a

saida.

Substituindo as eqs. (8.4) e (8.5) na eq. (8.8), obtém-se a taxa especifica de

consumo/producdo de etanol (gg):

1 .(pf_sp'pl) D
e = (l—sp) va u-Cy

Cg sai 8.9)

O balanco méssico ao oxigénio pode escrever-se:

Gem ) Oent + (_ rO)'Vr = Gsai ! Osai (8-10)

onde (-rp) inclui o consumo de oxigénio em todos 0s processos respiratorios que possam
ocorrer no sistema e O,,; € Oy,; $30 as concentragdes de oxigénio nos gases de entrada e de

saida.

Substituindo as eqs. (8.4) e (8.5) na eq. (8.10), obtém-se a taxa especifica de consumo

de oxigénio (go):

_ (Pf_gp'Pl) 1
qo_(l—sp) Cyx, u-Cy Vg

(G0

sai sai

~G.py Os) (8.11)

O balanco madssico para o diéxido de carbono pode escrever-se:

G,, CO,, +r--V, =G, -CO (8.12)

sai sai

onde rc se refere a toda a produgdo de diéxido de carbono, sendo CO., e COy,; as

concentragdes de didéxido de carbono nos gases de entrada e de saida.

Substituindo as egs. (8.4) e (8.5) na eq. (8.12), obtém-se a taxa especifica de produgéo

de diéxido de carbono (gc):

o (Pf_sp‘Pz) 1
qc_(l—sp) Cx u-Cy Vi

v

ent

(Gmi ’ Cosai - G ’ Cogm) (8-13)



150 MELHORAMENTO DO DESEMPENHO DO BIOREACTOR: ALTERAGAO DO PROJECTO DO TUBO INTERNO

8.3 Resultados e discussio

Foi feita uma alteragdo no desenho do tubo interno do bioreactor airlift, introduzindo
agitadores estdticos, para investigar os efeitos que as mudangas nas caracteristicas de fluxo e
nas tensoes de corte t€m no rendimento de uma fermentacdo com uma levedura floculante.
Esta alteracdo permitiu a formacdo de flocos visivelmente mais pequenos quando
comparados com o0s que se formam no sistema original. Naqueles, as limitagdes difusionais
ndo sao tao importantes como em flocos maiores, como se concluiu nos dois capitulos
anteriores, o que € particularmente importante quando se considera a concentracdo de
substratos como a glucose e o oxigénio dissolvido (frequentemente limitante) e de produtos
como o etanol (por exemplo, concentragdes elevadas deste metabolito dentro dos flocos,
devidas a limitagbes a sua difusdo para fora dos agregados, podem inibir a continuagfo da

sua producdo pelas células).

As amostras para andlise sdo retiradas quando se confirma a ocorréncia de um estado
pseudo-estaciondrio (pseudo porque a concentragdo de biomassa - e apenas esta - nio se
mantém constante mas oscila em torno de um valor médio, observacio que jé tinha sido

feita em sistemas semelhantes (Sousa 1994)).

A Figura 8.2 mostra a evolugdo das concentragdes de glucose, etanol e biomassa vidvel
no meio em fungio da taxa de diluicdo em estado pseudo-estaciondrio. A concentracdo da
glucose no meio mantém-se abaixo de 2,5 gL, correspondendo a conversdes muito
proximas de 100 % (> 98 %), até a uma taxa de diluicdo de 0,34 h'!. Para a taxa de diluigcdo
mais elevada (0,40 h'l), apesar de ndo ocorrer a lavagem do bioreactor, a conversio da
glucose diminui, correspondendo ao aumento da concentragdo daquele substrato no efluente
liquido. Os resultados aqui obtidos estdo em concordancia com os que foram apresentados
por Sousa ef al. (1994b), onde foi possivel manter a concentragio de glucose 2 saida abaixo
de 3 gL’ apenas até uma taxa de diluigdo de 0,25 h'', a partir da qual aquele valor de

concentracdo aumentou.

A concentracio de biomassa vidvel no meio aumenta linearmente com a taxa de
. P~ - z oo = -1 - .
dilui¢do (D) até ao valor maximo de D =0.40 h™'; valores mais elevados de D provocam a

lavagem do reactor. A concentragdo de biomassa total atinge um valor de 70 g-L'!, com a
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viabilidade a variar entre 52 e 92 %, enquanto que no sistema original foi obtida uma

concentragdo de biomassa total de cerca de 78 gL
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Figura 8.2: Evolucdo das concentragdes de glucose (A), etanol (®) e biomassa vidvel (M)
no meio em fungio da taxa de diluigdo em estado pseudo-estaciondrio.

Deve salientar-se que, devido ao menor tamanho dos flocos no sistema modificado, os
caudais de arejamento necessdrios para manter em circulagdo a fase sélida sdo também
menores do que no sistema original. Caudais de arejamento elevados juntamente com taxas
de diluigdo também elevadas podem provocar a lavagem de bioreactores do tipo airlift; esta
é, provavelmente, e juntamente com a melhoria do comportamento do sistema em termos de
transferéncia de massa, uma das principais razdes pelas quais é possivel atingir taxas de

diluicdo mais elevadas no sistema modificado sem a ocorréncia da lavagem do reactor.

A concentragdo de etanol no meio regista uma diminui¢do ligeira com a taxa de
dilui¢@o, oscilando em torno de um valor médio de 50 gL' ¢ atingindo um méximo de 55
g-L"!. Fontana et al. (1992) obtiveram concentragdes de etanol no efluente de cerca de 40
g-L"! num bioreactor de alta densidade celular com uma estirpe floculante de Saccharomyces

cerevisiae.

A progressdo da taxa especifica de consumo de oxigénio e da taxa especifica de
producdo de diéxido de carbono com a taxa de dilui¢do estd representada na Figura 8.3. A

diferenca significativa entre gc e go indica que o metabolismo € sobretudo fermentativo.
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Figura 8.3: Evolugdo das taxas especificas de consumo de oxigénio (x) e de produgio de
diéxido de carbono (4) com a taxa de diluicio em estado pseudo-estaciondrio.

Como pode ver-se, quer gc quer go 3o bem ajustados por uma regressdo linear, o que
significa que a raz&o dos declives obtidos é uma constante. Como essa razdo é proporcional
ao quociente respiratério, este ¢ também constante (com um valor de cerca de 23), o que
significa que o estado metabélico das células vidveis nos flocos se manteve constante para

todas as taxas de diluigdo e para as condi¢des operacionais utilizadas.

Conforme se indica na eq. (8.5) a viabilidade celular est4 incluida nos cédlculos das taxas
especificas de consumo/producio. E normal assumir-se que toda a biomassa € vidvel, mas
neste trabalho essa aproximagdo ndo seria razodvel (viabilidade entre 52 e 92 %), pois

poderia introduzir um erro aprecidvel nas taxas de reacgdo calculadas.

Na Figura 8.4 comparam-se as taxas especificas de consumo de glucose e de producio
de etanol obtidas com o sistema modificado (gs € g£) e com o sistema original (gs’ e gz’)
(Sousa et al. 1994b). Os valores de gs sdo duas vezes mais elevados do que os de gs’ e os
valores de g sdo 1,5 vezes mais elevados do que os de gx’. Mesmo utilizando a biomassa
total (em lugar da biomassa vidvel) nos calculos das taxas especificas, registar-se-iam
aumentos de, pelo menos, 50 a 60 %. Uma outra diferenca jé foi referida e diz respeito aos
valores médximos da taxa de diluic@o atingidos sem a ocorréncia da lavagem do reactor: 0,25
h' no sistema original e 0,40 h'! no sistema modificado, o que constitui um contributo

suplementar para o aumento das taxas especificas de consumo/produgio do sistema.
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Figura 8.4: Comparac@o entre as taxas especificas de consumo de glucose (A, A) e de
producéo de etanol (O, ®) obtidas com o sistema original (simbolos vazios) e com o sistema
modificado (simbolos a cheio) em fung¢do da taxa de dilui¢do. As linhas verticais indicam a
taxa de diluicdo mdxima obtida em cada caso (linha a tracejado para o sistema original e
linha continua para o sistema modificado).

Como pode verificar-se na Figura 8.5, a produtividade em etanol antes e depois da
alteragdo do tubo interno € similar até ao ponto em que se atinge a taxa de dilui¢do méxima
do sistema original. Porém, no sistema modificado, € possivel obter um aumento da
produtividade em etanol devido a possibilidade de trabalhar a uma taxa de dilui¢do mais
elevada, como atrds se referiu. Além disso, tal como foi definida aqui, a taxa de diluigdo
(D) estd calculada por volume de reactor; no entanto, e devido 2 elevada fracgdo de sélidos
existente no reactor, o volume de liquido é, de facto, bastante inferior a Vi, pelo que uma

taxa de dilui¢do calculada apenas em fungio do volume de liquido seria ainda mais elevada.

8.4 Conclusoes

A alteragdo efectuada no tubo interno do bioreactor airlift reduziu o tamanho médio dos
flocos de levedura e permitiu atingir taxas de diluicdo mais elevadas com conversdo

praticamente total e produtividades também mais elevadas.

A redugdo do tamanho dos flocos minorou as limitagdes difusionais, contribuindo assim
para o aumento do valor das taxas especificas de consumo/produgdo do sistema. Por seu

lado, o aumento da taxa de diluicdo maxima (cerca de 30 %) conduziu a maiores
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produtividades. A operagdo do sistema a taxas de dilui¢do mais elevadas tem ainda a
vantagem de o tornar menos susceptivel a contaminages por outros microorganismos, que

seriam rapidamente arrastados para fora do bioreactor Jjuntamente com o efluente.
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Figura 8.5: Comparagio entre a produtividade em etanol obtida com o sistema original (O)
e com o sistema modificado (®) em fungdo da taxa de diluicdo. As linhas verticais indicam
a taxa de diluig@o méxima obtida em cada caso (linha a tracejado para o sistema original e
linha continua para o sistema modificado).

E aconselhdvel, em sistemas de alta densidade celular como o que aqui se utiliza,
considerar que as reacgdes se ddo apenas no volume ocupado pelas células nos flocos e nio
em todo o volume do reactor, uma vez que para este tipo de sistemas esta aproximacio &

bastante grosseira, podendo conduzir a resultados erréneos.
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9. Estimacao em linha da biomassa a partir do consumo do

reagente de controlo de pH

Sumario
Recentemente, a quantidade de reagente de controlo de pH (dcido ou base) consumido em fermentagGes
com leveduras foi relacionada com a via metabdlica de assimilagdo do azoto utilizada, em condi¢Bes

respiratérias, ndo havendo contribui¢io para o consumo daquele reagente por parte do metabolismo do

carbono (Castrillo et al. 1995).

Neste trabalho fazem-se experiéncias em condigdes respiro-fermentativas que mostram que a
produc¢io/consumo de etanol ndo contribui significativamente para a taxa especifica de produgdo de protdes
(gH™), sendo possivel estender as relagdes previamente obtidas a todos os tipos de metabolismo, desde que nio
existam outras contribuictes de particulas dcidas ou bdasicas. Testes efectuados em continuo e descontinuo

confirmam a validade de gH{™ como parimetro de controlo em fermentacdes aerdbias.
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9.1 Introducao

Uma vez optimizado o desenho do bioreactor airlift para operar com leveduras
floculantes e melhorada a produtividade do sistema em consequéncia dos estudos
desenvolvidos em torno dos flocos de levedura, faz-se agora uma incursdo no tema da
monitorizacdo de fermentagdes, nomeadamente no que respeita a determinacido da

concentragdo de biomassa no bioreactor.

A concentracdo de biomassa € uma varidvel bdsica em qualquer processo fermentativo.
Assim, € desejdvel o desenvolvimento de procedimentos simples e fidveis para a sua
estimagdo em linha, particularmente em fermentagcdes de Saccharomyces cerevisiae
(Larsson et al. 1993, Postma ef al. 1989 e Verduyn et al. 1992), utilizadas em larga escala
pela inddstria como fonte de uma grande variedade de produtos (van Gulik e Heijnen 1985,

Ohta et al. 1993 e Sousa et al. 1994).

J4 no passado se apresentaram provas experimentais da existéncia de uma relacio
directa entre a produg@o de protdes € o crescimento celular (Huth et al. 1990a,b,c, Roos e
Luckner 1984); por outro lado, a quantidade de equivalentes de dcido ou base consumidos
pela cultura por unidade de tempo tem sido utilizada para o controlo em linha de processos
fermentativos (Ishizaki et al. 1994, Iversen ef al. 1994, Pons et al. 1989, San e
Stephanopoulos 1984, Shioya 1989 e Siano 1995). No entanto, a maioria dos estudos tem-se
restringido ao estabelecimento de relagdes empiricas, obviamente vdélidas apenas nos
sistemas em estudo, enquanto que a base fisiologica para os modelos propostos permanece

por esclarecer.

Muitos dos estudos em que se observaram mudancas no pH do meio associadas ao
crescimento apontam a actividade metabdlica como sendo a causa principal da troca de
protoes entre o meio e as células (Huth er al. 1990a,b,c, Kotyk 1989 e Sigler e Hofer 1991).
Estas observacdes foram confirmadas num trabalho mais recente onde, apds uma
determinagdo rigorosa da taxa especifica de produgdo de protdes (gH "), se concluiu ser a via
de assimilacdo de azoto a principal responsdvel pelas alteracdes ao pH do meio quando as

células se encontram em metabolismo respiratdrio (Castrillo ef al. 1995).
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O objectivo deste trabalho € verificar a aplicabilidade deste modelo ao caso mais geral

de metabolismo respiro-fermentativo, com produgdo e consumo de etanol.

9.2 Descricao experimental

Neste trabalho utilizou-se a estirpe ndo floculante Saccharomyces cerevisiae CBS 7336
(ATCC 32167), cultivada no bioreactor do tipo tanque agitado. A cultura foi efectuada
segundo as condi¢des descritas no capitulo 3 para aquela estirpe, quer em continuo quer em

descontinuo.

9.2.1 Determinacdo da taxa especifica de producio de protdes (gH")

O procedimento para a medicdo da taxa especifica de produgdo de protdes (gH™,
quH+'gbiomaSSa-l'h-l) em condigdes tais que permitem desprezar a formagdo de compostos
dcidos/basicos foi descrito detalhadamente por Castrillo et al. (1995). Em resumo, consiste
na medicdo do volume (ou massa) de dcido/base consumido pela cultura (correspondente a
quantidade de dcido/base necessdria para manter o pH do meio) durante um tempo
determinado que, conjuntamente com um balango mdssico aos protdes no meio de
fermentacdo, permitird a determinagdo rigorosa da taxa especifica de consumo/produgio de
protdes pelas células. Esse volume regista-se ao longo do tempo, dando origem a graficos
como o que se apresenta na Figura 9.1, neste caso para a utilizacdo de 4cido sulfiirico como

reagente de controlo de pH.

9.2.2 Detecgiio de reaccdes laterais passiveis de interferir com a determinacao de

gH"

A utilizacio de meios complexos ou de condi¢des favordveis ao aparecimento de
amoénia (por exemplo, degradagio dos compostos azotados presentes no meio ou
desequilibrios metabélicos que resultem na excregdo de amoénia por parte das células (Phaff
et al. 1978)) podem resultar em contribui¢des indesejdveis para o célculo de gH", afectando
a sua exactiddo. Estas contribuicdes podem ser determinadas (e, portanto, descontadas ao
resultado final) fazendo o balanco mdssico 4 amoénia no meio de fermentagdo e
determinando, em seguida, a taxa especifica de formacdo de amoénia (gNHj3,

meqNHygbiomassa-l 'h—l)-
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Figura 9.1: Quantidade de dcido necessdria para manter constante o pH versus tempo, numa
fermentagdo em continuo de Saccharomyces cerevisiae com glucose como fonte de carbono.
O balanc¢o massico para NH; no volume do reactor é:

TR ¢ '(CNﬂj,em - CNHS,sai) + Fym, 0.1

Vg -

onde Vi € o volume ttil do reactor, F;, € o caudal de meio alimentado ao reactor em culturas
continuas e semi-continuas, Cyys € a concentra¢do de aménia e Fyy; € a taxa de formacdo de

amonia.

Para os diferentes modos de operacdo possiveis (continuo, semi-continuo, e

descontinuo), a determinago da concentraciio de aménia a entrada e a saida ou da grandeza
do termo de acumulagio (d(CNHB) /dr) permite saber o valor de Fyy;. Este, por sua vez,

pode ser expresso em termos da taxa especifica de formagio de aménia (gNH3):

Frws = gNH3 x 10°-Cx- Vg 9.2)

onde Cy € a concentragdo de biomassa. Assim, gNH; pode escrever-se:

gNH; = Fygs x 10°-Cx - V! 9.3)
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Cada miliequivalente de amoénia presente no meio, em média, consome um
miliequivalente de protdes, o que conduziria a um valor de gH' subestimado. Nestas

circunstancias, aplica-se a seguinte correc¢ao:

qH-Fcorrigido = qH—Fmedido + gNH3 9.4)

~

onde gH ' eqiso corresponde 2 taxa especifica de produgdo de protdes tal como foi

determinada (Castrillo et al. 1995).

9.2.3 Cultura em continuo

A obtencido de um estado estaciondrio verifica-se pela manuten¢do das concentragoes de
biomassa e oxigénio dissolvido e das frac¢des molares de oxigénio e didxido de carbono no
gds de saida por um periodo minimo equivalente a trés tempos de residéncia (Stafford

1986).

Atingido um estado estaciondrio, retiram-se amostras para andlises em diferido e a taxa
especifica de consumo/produgiio de protdes (gH") determina-se por titulagdo (ver Figura
9.1), registando-se o volume de dcido/base (H2SO4 ou NaOH 0,2 N) consumido durante um
tempo determinado (Castrillo et al. 1995). Completado este procedimento, altera-se a taxa

de dilui¢do para um novo valor e aguarda-se pelo estado estaciondrio seguinte.

Realizam-se duas fermentacbes em continuo, uma utilizando glucose e a outra
utilizando etanol como a tnica fonte de carbono, analisando-se os estados estacionarios

obtidos pela variac¢do da taxa de diluigdo.

9.2.4 Cultura em descontinuo

A cultura em descontinuo efectua-se para testar a aplicabilidade do método na

monitorizagdo do crescimento da levedura. Calcula-se a razdo gH " I qiomassa
- % ] -1 .

(meqH"-meqbiomassa l), definindo Gpiomassa COMO MEbiomassa’ Ebiomassa N (Castrillo e Ugalde

1994 e Herbert 1976).

O procedimento para a realizagdo da cultura em descontinuo com a estirpe ndo
floculante estd descrito no capitulo 3. As amostras sdo retiradas em duplicado para efectuar

as andlises em diferido.
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9.2.5 Estimacio da concentracio de biomassa

Para uma cultura em descontinuo utilizando glucose e sulfato de aménio como fontes de
carbono e de azoto, respectivamente, ocorrem duas fases de crescimento independentes
(crescimento em glucose e etanol). Em cada fase, ¢ possivel estimar a concentragio de

biomassa segundo a expressao:
Cx (r+41) = CX.(:J +N OH™ At 'YX/H*,A: (9.5)

onde N, 4 Trepresenta os miliequivalentes de base consumidos pelo sistema de controlo
de pH durante o intervalo Ar e Y, JH" A corresponde a quantidade de biomassa produzida
por miliequivalente de protdes libertados para o meio pelas células naquele intervalo de

tempo, que pode exprimir-se por:

Il
gH™

Yot m = (9.6)
sendo 4 a taxa especifica de crescimento de biomassa. Em termos de Gpiomassas @ €q. (9.6)

vem.

0_3 . 4 biomassa (97)

Y/ a = Mx X1 -

onde Mx € a massa molecular da biomassa determinada com uma expressio do tipo

CH,OyN, (Castrillo e Ugalde 1994, Herbert 1976 e Oura 1972).

9.2.6 Métodos analiticos

As determinagOes das concentragdes de biomassa, glucose, etanol, acetaldeido, acetato,
glicerol, ureia e amoénia fazem-se de acordo com os procedimentos descritos no capitulo 3,
onde também se descrevem os métodos utilizados para obter as fracgdes molares de
oxigénio e de dioxido de carbono nos gases de saida, determinadas neste caso com um

analisador paramagnético e com um analisador de infravermelho, respectivamente.
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9.3 Resultados e discussao

9.3.1 Influéncia da producdo/consumo de etanol em gH"

Tendo em vista a confirmagdo da hipétese de que o metabolismo do carbono estd
equilibrado no que diz respeito a gH", tanto em condigdes respiratérias como em condigdes
respiro-fermentativas, conduziram-se paralelamente duas fermenta¢des em continuo, uma
com glucose e a outra com etanol como fonte de carbono. Utilizou-se a ureia como fonte de
azoto uma vez que este composto elimina a contribui¢io do metabolismo do azoto para gH"
(Castrillo et al. 1995), permitindo portanto a determinagfo da influéncia do metabolismo do

carbono (e s6 deste) naquele parametro.

Reaccdes laterais tais como a hidrélise da ureia em amoénia, a desaminacgdo oxidativa
(que pode ocorrer na transicfo entre estados estaciondrios) de compostos azotados presentes
no meio ou nas células, ou mesmo desequilibrios na assimilagdo do azoto pelas vias
metabolicas correspondentes (Large 1986 e Phaff ef al. 1978) resultam em alteracdes da
concentracdo de amodnia no meio. Assim sendo, € necessdrio proceder a determinagdo da
taxa especifica de formacdo/consumo de amoénia (gNH3) e a aplicagdo da correcgédo
correspondente, que tem em consideragdo a contribuicdo daqueles processos para a taxa
especifica de produgio de protdes, e que permite isolar o valor de gH' correspondente ao

metabolismo do carbono.

Os valores de gH", Guunor (definido como meqemm]-gbmmassﬂ"-h") e gH '/ e1anor para o
conjunto de taxas de dilui¢do aplicadas nas fermentagdes utilizando glucose e etanol
apresentam-se na Tabela 9.1 e na Tabela 9.2, respectivamente (os sinais negativos
significam que houve consumo de protdes, e ndo producio). O intervalo de taxas de diluigdo
escolhido conduziu a estados estaciondrios caracterizados por diferentes condigdes
fisioldgicas, como se pode observar pelos niveis de produgdo de etanol (Tabela 9.1) e de
biomassa (Tabela 9.2). Os valores absolutos da razio gH'/qeume €m funcgdo da taxa de
dilui¢do situaram-se sempre abaixo de 0,1 meqH™ gpiomassa -h ™', corroborando a afirmagdo de
que a produgdo ou o consumo de etanol ndo afecta significativamente gH" nas condigdes

estudadas.
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Tabela 9.1: Taxas especificas (g) obtidas durante a cultura em continuo com glucose
(30 gL ) como fonte de carbono e ureia (3,6 g-L° ) como fonte de azoto.

Taxa de dilui¢io = 0,01 (h'I) 0,13 0,17 0,23 0,38
Concentragdo de biomassa (g-L™) 11,40 9,28 8,40 8,80
gNH; % 0,01 (meqNH;-goiomassa h™) <0,01 <0,01 <0,01 -0,30
Gionarii 0,01 U8y B H ) 1,00 2,50 4,40 3,90
GH  yedizo £ 0,01 (meqH" Byiomassa 1) 0,02 0,04 0,04 0,06
GH corrigizo £ 0,01 (meqH™ gpiomassa h ™) 0,03 0,05 0,05 -0,24
GH 1 eranor = 0,01 (meqH" meqeiunor’) <0,10 <0,10 < 0,10 -0,10<x<0

Tabela 9.2: Taxas especificas (g) obtidas durante a cultura em continuo com etanol
(10 g-L'") como fonte de carbono e ureia (3,6 g-L ") como fonte de azoto.

Taxa de diluiciio + 0,01 (h™) 0,11 0,16 0,24 0,33
Concentragdo de biomassa (g-L™") 3,20 3,18 3,70 1,46

gNH; % 0,01 (meqNH; Zhiomasea ) . < 0,02 - 0,30 - 0,90
Givanr T'0,01 (01EG 53001 Brtoassa 1) -3,40 -5,80 - 10,80 -7,20
GH " ediao £ 0,01 (meqH™ Zpiomassa ™) -0,03 -0,01 0,73 0,45

GH corrigiao £ 0,01 (meqH" ghiomassa ' -h™") -0,03 - 0,43 -0,45
GH G ean00 £ 0,01 (meqH" meqegnor ) <0,10 = -0,10<x<0 <0,10

Os resultados obtidos mostram que quer o metabolismo respiratério quer o metabolismo
respiro-fermentativo tém um efeito negligencidvel em gH', confirmando a hipétese
anteriormente avangada de que o metabolismo do carbono esti equilibrado no que respeita
aos protdes. Este facto, apesar de geralmente aceite em todas as formulacdes
estequiométricas (Stryer 1995 e Verduyn et al. 1991), nunca tinha sido verificado ao nivel

fisiol6gico sob condi¢bes experimentais controladas.

As vias de assimilagdo do carbono envolvidas neste estudo podem resumir-se nas

seguintes equagdes:

CsH1206 + 6H,0 — 6CO;, + 6H,0 (via respiratdria) 9.8)
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CsH 1,06 — 2CH3;CH,0OH + 2CO, (via respiro-fermentativa) 9.9)

CH3CH>0H + 30, — 2CO, + 3H,0 (via respiratoria) (9.10)

Além disso, os resultados confirmam que a via de assimilagdo de azoto € a principal
responsdvel pelo consumo/produgdo de protdes em culturas microbianas. As relagoes
estequiométricas obtidas previamente, em que o quociente entre a taxa especifica de
producdo de protdes e a taxa especifica de consumo de azoto (gH /gN) tomava os valores
+1, 0 e -1, conforme a fonte de azoto disponivel (ides amdnio, ureia e ides nitrato,
respectivamente) (Castrillo et al. 1995), podem agora ser estendidas a todos os tipos de
metabolismo, desde que néo haja outras contribui¢des dcidas ou bdsicas, e constituem a base
metabdlica fundamental segundo a qual € possivel monitorizar muitos processos
fermentativos através do consumo do reagente de controlo de pH (Ishizaki et al. 1994,
Iversen et al. 1994, Pons et al. 1989, San e Stephanopoulos 1984, Shioya 1989 e Siano
1995).

9.3.2 Contribuicdes dcido/base adicionais para o valor de gH"

Apesar de a maior contribuicdo para a produgdo/consumo de protdes se dever a
assimilagdo do azoto, existem reac¢des laterais que podem afectar significativamente a
determinacdo de gH . Neste trabalho, e uma vez que se utiliza a ureia como fonte de azoto,
é necessdrio ter em conta a possivel existéncia de aménia no meio de fermentagéo. De entre
os vérios mecanismos que conduzem 2 presenca de amoénia no meio, a degradagdo
espontinea da ureia pode desde jd ser considerada desprezédvel, uma vez que houve o
cuidado de esterilizar este composto por filtragdo, evitando assim a sua autoclavagem
(Budavari 1996). A desaminagdo oxidativa de proteinas celulares, que ocorre
ocasionalmente nos periodos que medeiam a passagem de um estado estaciondrio a outro, ou
a ocorréncia de condicdes de desequilibrio na assimilagdo do azoto pelas vias
correspondentes (Large 1986), sdo duas outras causas possiveis para a excre¢do de amonia
para o meio, registadas em leveduras urease-positivas (por exemplo, Rhodosporidium)
(Phaff et al. 1978). No caso de leveduras urease-negativas (por exemplo, Saccharomyces
cerevisiae, Kluyveromyces marxianus), que metabolizam a ureia através da via catalizada
pela ureia carboxilase e pela alofanato hidrolase, este efeito, apesar de ndo ser tdo extremo,

ndo deve ser ignorado, como mostram as diferencas entre os valores de gH"™ medidos e
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corrigidos (Tabela 9.1). Este tipo de andlise e de correcgdes ao valor de gH* podem ser

efectuadas também noutros casos em que se utilizem diferentes fontes de azoto.

Em condigdes de crescimento equilibrado, o dcido acético, proveniente do acetaldeido
por via da reacgdo catalisada pela piruvato descarboxilase, é conduzido ou para o ciclo de
Krebs (na mitocondria) ou para a biosintese (no citoplasma ou nos peroxissomas) (Flikweert
et al. 1996, de Jong-Gubbels et al. 1995 e Postma et al. 1989). Ambas as conversdes
ocorrem sem haver produgdo de protdes. No entanto, em muitas condicdes fermentativas
(por exemplo, com excesso de agticar ou com limitagdo de oxigénio) pode haver acumulagdo
de dcido acético, que difunde da célula para o meio conduzindo ao aumento de gH" que, se
utilizado como pardmetro de monitorizacdo, pode levar a uma sobre-estimacdo da
concentragdo de biomassa (como exemplo, a producdo de apenas 0,6 g-L™' de 4cido acético
resultaria na estimag@o de um excesso de 1,2 gL' de biomassa). Efeitos semelhantes podem
ocorrer em fermentagdes envolvendo a produgdo ou consumo de outros componentes

acido/base (por exemplo, outros dcidos organicos) (Siano 1995).

9.3.3 Uma cultura em descontinuo como sistema de teste

Os resultados acima descritos e as conclusdes dai retiradas acerca da contribui¢do
desprezével do metabolismo do carbono para o valor de gH" constituem uma base formal
para a utilizagdo deste pardmetro na monitorizagdo em linha da concentracio de biomassa
em fermentagdes aerdbias, quer em regime respiratério quer em regime respiro-
fermentativo, e permitem estender a validade do modelo proposto a uma grande variedade
de fontes de carbono, simples e complexas, normalmente utilizadas em processos

industriais.

Os balangos massicos globais e os modelos aplicéveis, numa base empirica, 2 producio
de protdes como parametro de controlo em linha de fermentacdes foram j4 formulados no
passado (Cooney et al. 1977, San e Stephanopoulos 1984, Stephanopoulos 1986, Chattaway
et al. 1992 e Siano 1995). Neste estudo, testa-se 0 modelo formal aqui proposto durante uma
fermentagéo em descontinuo com Saccharomyces cerevisiae (tendo a glucose e o sulfato de
amoénio como fontes de carbono e de azoto, respectivamente), constituindo portanto um

sistema ndo estaciondrio, que representa uma das formas mais utilizadas de fermentacio.
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Para um dado organismo, a quantidade de azoto por unidade de peso seco depende de
varios factores tais como a fonte de carbono utilizada e as condi¢Ges de cultura. Apesar das
variagdes que podem ocorrer, pode considerar-se que aquela quantidade se mantém
sensivelmente constante, pelo que é possivel formular uma composicio elementar média
para a biomassa (Herbert 1976 ¢ Oura 1972). Como exemplo, podem citar-se algumas
composi¢des médias para Saccharomyces cerevisiae com glucose como fonte de carbono:
CH, 61300,525N0,152P0,010S0,001 (Oura 1972), CHj76000,581No,144 (Verduyn ez al. 1991 e
Verduyn 1992), CH;790057No,15 (Castrillo e Ugalde 1994, Roels 1980 e Sonnleitner e
Kippeli 1986). Este conceito constitui a base para a formulacdo das equagOes
estequiométricas globais para o crescimento, onde a composi¢do da biomassa tem a férmula
geral CH,OyN,, normalizada para conter um 4tomo-grama de‘ carbono (Castrillo e Ugalde

1994, Herbert 1976 e Oura 1972).
Na reacgio global representando o crescimento em glucose e sais de amoénio:
CIC5H1206 + .I‘D‘I\H‘L;+ +c0, = CHxOyNz + dH+ + €C02 +fI‘IzO (911)

as taxas de consumo e producdo ndo sdo independentes, estando estreitamente associadas

por relagdes estequiométricas especificas (Herbert 1976 e Roels 1980). Assim, vem:

gH'IgN = d/b 9.12)

GH " Gbiomassa = d (9.13)
e também:

b=z 9.14)

uma vez que corresponde ao conteiido molar de azoto na biomassa. Dado que qH ' IgN é
igual 2 unidade quando se utilizam sais de aménio como fonte de azoto, tal como se

determinou anteriormente (Castrillo et al. 1995), entdo:

QFIQbiainassa =b=d=z (9'15)

esperando-se, portanto, uma relagdo directa entre a taxa especifica de produgdo de protoes

(gH") e a taxa especifica de crescimento de biomassa (Gbiomassa)» S€NdO 08 valores de
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qH I qpiomasse Uma medida directa do conteiido de azoto na biomassa. Pelo atris exposto,

estas relacOes devem permanecer vilidas no caso de crescimento em etanol.

A Figura 9.2a representa a evolugdo das concentragdes de biomassa, glucose e etanol no
decurso de uma fermentacdo em descontinuo. O intervalo de tempo entre a 7* e a 10* hora
corresponde ao periodo de laténcia que precede o inicio do consumo do etanol pelas células.
Outros metabolitos como o acetato, o acetaldeido e o glicerol foram igualmente detectados,
mas em quantidades desprezdveis. Na Figura 9.2b mostra-se a evolugio de gH" e de gpiomassa
e na Figura 9.2c representam-se os valores do quociente gH /Gpiomassa 20 longo da
fermentag@o. Este quociente tem um valor médio constante de 0,15, que estd em pleno
acordo com os valores referidos na literatura para a composicdo da biomassa em azoto para
esta levedura (Oura 1972, Roels 1980 e Verduyn ef al. 1991) (o valor negativo registado na
8" hora deve-se, provavelmente, a uma ligeira paragem no crescimento e A consequente
desaminacdo que geralmente acompanham a transi¢io do consumo de glucose para o

consumo de etanol).

Utilizando as relagdes apresentadas nas eqs. (9.5) a (9.15), € possivel proceder a
estimagdo da evolugdo da concentragdo de biomassa no sistema. Os resultados apresentam-
se na Figura 9.2a, podendo verificar-se que os valores calculados sdo praticamente
coincidentes com os valores reais, tanto durante o consumo de glucose como durante o

consumo de etanol.

9.4 Conclusoes

Dos resultados aqui apresentados pode concluir-se que a taxa especifica de producéo de
protdes (gH") estd directamente relacionada com a taxa especifica de crescimento de
biomassa através da relagdo directa estabelecida com o metabolismo do azoto (gH /gN).
Uma vez que estas relagdes se apoiam numa base fisiolégica, podem ser utilizadas na
monitorizacdo e controlo de fermentacGes como regras formais, extensiveis a todos os
microorganismos que apresentem padrdes metabdlicos semelhantes. Representam, portanto,
uma vantagem interessante em relagfo as estratégias empiricas de controlo de processos, que

geralmente se restringem aos casos para os quais foram desenvolvidas.
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Figura 9.2: Fermentacdo em descontinuo: a) evolugdo das concentragdes de glucose (W),
biomassa (A) e etanol () e da concentragdo de biomassa estimada (A); b) evolugdo dos

valores de gH" (®) e de Gpiomassa (0); €) evolugio dos valores de gH /qpiomassa-
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Varias das abordagens aqui utilizadas sdo o resultado de um esfor¢o anterior a que esta
tese se veio juntar. Em conjunto com outro ji desenvolvido, muito do trabalho apresentado
s pdde realizar-se apds o estabelecimento de duas novas metodologias: uma que permitiu
determinar com exactiddo o valor da drea projectada média de uma populacgdo de flocos
(fornecendo informagdo valiosa, portanto, acerca das suas dimensdes) e uma outra cuja
finalidade foi a obtengdo de dados com os quais as difusividades efectivas da glucose e do

oxigénio puderam ser determinadas.

Pode afirmar-se que os principais objectivos deste trabalho foram atingidos com

SUCesso.

Em primeiro lugar, melhoraram-se as caracteristicas hidrodindmicas do bioreactor
airlift, nomeadamente no que se refere a operagdo com sistemas trifdsicos (sélido-liquido-
gds); assim, foi possivel reduzir o caudal de gds necessdrio para manter a fase sélida em
circulagdo, por alteracdo das dimensdes do tubo interno, ao mesmo tempo que se

melhoraram as caracteristicas de mistura da fase liquida.

Utilizando a levedura Saccharomyces cerevisiae, passou-se ao estudo dos mecanismos
de transferéncia de massa da glucose e do oxigénio em flocos de levedura. Obtiveram-se
valores para a difusividade efectiva daqueles dois solutos que estdo bastante aquém dos
determinados para outros sistemas de células imobilizadas. Contudo, existem grandes
diferengas entre estes e flocos de levedura, nomeadamente ao nivel da estrutura interna, tal
como se referiu no capitulo 2 quando se introduziu o tema da floculagio. E a estrutura muito
particular dos flocos que permite, por exemplo, que a utilizagdo de um aditivo de floculagdo
como o Magna Floc LT-25 lhes altere a estrutura interna (por alargamento das pontes inter-
celulares) por forma a aumentar os valores da difusividade efectiva da glucose e do oxigénio

cerca de quatro e oito vezes, respectivamente.

Na posse destes valores e de um modelo adequado, concluiu-se que existem fortes
limitagdes de glucose e oxigénio (menores no sistema com aditivo de floculagio) no interior
dos flocos, a julgar pelos perfis de concentragdo daqueles solutos, calculados para flocos
esféricos. Além de permitirem justificar parcialmente a forma geométrica adoptada pelos

flocos de maior tamanho (3 qual também ndo sdo alheias, certamente, as condicdes
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hidrodindmicas existentes no bioreactor), os perfis de concentragdo confirmaram a

importéncia das limitacdes referidas.

Testou-se a introdugdo de agitadores estaticos no tubo interno do bioreactor airlift que
provocaram o aumento das tensdes de corte no meio e reduziram, portanto, o tamanho dos
flocos. Esta reducfio, por si s6, acarretaria um aumento das taxas especificas de
consumo/producdo do sistema. No entanto, assistiu-se também a um aumento da taxa de
dilui¢do maxima a que o sistema pdde operar com conversdo praticamente total da glucose,
0 que veio contribuir para a obtengdo de maiores taxas de consumo/produgdo e de uma

maior produtividade em etanol.

Por fim, avangou-se com uma proposta para a monitorizagdo em linha da biomassa num
bioreactor através do reagente de controlo de pH. A contribuicdo que aqui se deu foi, no
entanto, mais além: estabeleceu-se uma relagdo directa entre a produgdo/consumo de protoes
pelo sistema e o metabolismo do azoto, vélida tanto para metabolismo respiratorio como
respirofermentativo, o que é inédito. Com base no conhecimento, ja utilizado (sé que
empiricamente) por outros autores, de que a taxa especifica de produgdo/consumo de
protdes estd directamente relacionada com a taxa especifica de crescimento de biomassa,
concluiu-se ser possivel monitorizar a concentragdo de biomassa num bioreactor, quer este
opere em descontinuo, semi-continuo ou continuo. A vantagem deste novo método reside no
facto de ser possivel a sua aplica¢do a todos os microorganismos com padrdes metabolicos

semelhantes ao que foi testado.
Em resumo, as principais contribui¢des desta tese sdo as seguintes:

e desenvolvimento de um novo sistema, semi-automatico, de andlise de imagem por
computador para a determinag¢@o do nimero e do tamanho de flocos de levedura presentes
numa dada amostra, sistema este que pode ser utilizado com quaisquer outros objectos

(células, por exemplo);

e desenvolvimento de um novo sistema, ndo destrutivo, para a determinacdo de
coeficientes de difusdo em flocos de levedura, que também pode ser utilizado na
determinagdo de parimetros cinéticos e com outros sistemas de imobilizagio (particulas de

alginato, por exemplo);
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* optimizagdo do desenho do bioreactor airlift, com o objectivo de melhorar o seu

comportamento hidrodindmico na presenga de uma fase sélida;

e determinagdo das difusividades efectivas da glucose e do oxigénio em flocos de
levedura na auséncia e na presenca de um aditivo de floculagdo, tendo em conta a geometria
dos flocos, utilizando um método analitico ¢ um método numérico, cujo desempenho é

comparado;

e determinacdo dos coeficientes de transferéncia de massa no exterior dos flocos, em

condi¢des de agitagdo muito suave;

e simulagdo dos perfis de concentragio da glucose e do oxigénio em flocos de levedura
com diferentes tamanhos, na auséncia e na presenga de um aditivo de floculaggo, utilizando
um modelo baseado em balangos mdssicos aos componentes do sistema; deteccio de fortes

limitagdes daqueles dois componentes no interior dos flocos;

® aumento da produtividade em etanol do sistema constituido pelo bioreactor airlift
contendo a estirpe floculante de Saccharomyces cerevisiae, com uma conversio quase total
(> 98 %) da glucose; andlise dos estados estaciondrios utilizando conceitos de catilise

heterogénea;

e utilizagdo da taxa de consumo de reagente de controlo de pH na estimagio em linha
da concentracdo de biomassa num bioreactor, através do estabelecimento de uma relacdo
formal entre a produgio/consumo de protdes e o metabolismo do azoto, vdlida em qualquer

tipo de metabolismo aerébio.

Apresentam-se, no seguimento, algumas sugestdes para trabalho futuro. Na sua
esséncia, constituem continuagdes possiveis para o tema desta tese, nomeadamente no que
se refere ao desenvolvimento de um modelo global, tendo em vista o alargamento da
aplicagdo dos sistemas de células floculantes (por exemplo, para produgio de produtos de
alto valor acrescentado, como sdo as proteinas heterélogas). Nesse estudo, & possivel
distinguir duas vertentes: a primeira referente aos fenémenos que ocorrem no exterior dos

flocos e a segunda vocacionada para o estudo de caracteristicas internas dos agregados.

Concretamente, e para a primeira vertente, apresentam-se as seguintes sugestoes:
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e apesar do sucesso conseguido, em termos hidrodindmicos, com a alteragdo das
dimensdes do tubo interno, o fundo do bioreactor airlift apresenta ainda caracteristicas de
zona estagnada, onde ocorre a deposi¢do de uma quantidade significativa de biomassa;
sugere-se uma alteracio do projecto desta parte do bioreactor, tendo em vista a eliminag@o

do problema, particularmente importante durante a fase de arranque da fermentacéo;

e 0 alargamento do leque de aplicagdo da técnica de estimac@o em linha da biomassa
aqui iniciada, nomeadamente estudando a possibilidade da sua utilizacdo com organismos
floculantes e em fermentacdes com interesse industrial (fungos, células animais e vegetais,

por exemplo).

No caso da segunda vertente de investigacfo atrds referida, consideram-se as seguintes

propostas:

e determinacgdo das difusividades (na presenca e na auséncia de aditivo de floculagdo)
de outros solutos de interesse nos flocos, como sejam o etanol e o diéxido de carbono, por

exemplo;

e determinacdo in situ dos perfis reais de concentracdo (de glucose, etanol, oxigénio e

diéxido de carbono) dentro dos flocos utilizando, por exemplo, microeléctrodos;

eavaliagdo do estado metabdlico das células num floco em camadas sucessivamente

mais interiores, apos imobilizacdo, por exemplo, com azoto liquido.
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Modelo de Sonnleitner e Kippeli

Este trabalho utiliza o modelo proposto por Sonnleitner e Kiippeli (1986), baseado no

conceito de capacidade respiratéria limitada.

O crescimento celular em glucose com produgdo/consumo de etanol pode ser descrito
por trés vias metabdlicas principais: a) crescimento respiratério em glucose; b) crescimento

fermentativo em glucose e ¢) crescimento respiratério em etanol.

Supde-se que as células tém uma capacidade respiratéria limitada, isto &, um
estrangulamento respiratorio. Se o fluxo total de substrato(s) puder passar por esse
estrangulamento sem o preencher completamente (pelas vias a), c) ou ambas) denomina-se
fluxo sub-critico; quando o fluxo total de substrato(s) preenche completamente o
estrangulamento mas sem ultrapassar a sua capacidade, denomina-se fluxo critico; se o
fluxo total de substrato(s) excede a capacidade do estrangulamento, denomina-se fluxo
supra-critico, sendo o excesso metabolizado pela via b) (excepto no caso de crescimento

respiratorio em etanol).

Quer a taxa especifica (total) de consumo de glucose (gs) quer a taxa especifica de

consumo de oxigénio (gp) podem ser representadas pelo modelo cinético de Monod:

G

&
= —_— I.1
qS qs,max KS +CS ( )
s
_ o 1.2
9o = 9o.max K,+C, €3

em qUe gsmax € gomax SA0 as taxas especificas maximas de consumo de glucose e oxigénio,
Cs e Cp sdo as concentracdes de glucose e oxigénio na fase liquida e K5 e Ko sdo constantes

cinéticas para a glucose e para o oxigénio.

Por outro lado, o crescimento da biomassa é uma reac¢éo auto-catalitica:

rx = H - Cx L3)

-

onde ry € a taxa de crescimento de biomassa, i é a taxa especifica de crescimento de

biomassa e Cx € a concentracdo total de biomassa no meio.
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A quantidade de oxigénio dissolvido requerida para respiragdo em glucose (go,req) €

dada por:

Yy
/S
qO,req =% k qS (1'4)

x/0

onde Yy e Yy, representam os coeficientes de rendimento biomassa/substrato e

biomassa/oxigénio.

Dependendo da disponibilidade de oxigénio dissolvido no meio, podem ocorrer duas

situacdes:

1) Go,req < qo (fluxo de substrato sub-critico/critico). Essencialmente toda a glucose €
metabolizada por via respiratéria. A capacidade respiratéria residual (no caso do fluxo
sub-critico) pode ser utilizada para o crescimento em etanol, se este estiver disponivel.

Assim, a taxa especifica de crescimento em glucose serd a soma da contribui¢do das

taxas especificas de crescimento em glucose sob metabolismo respiratorio CLL ;) e sob

metabolismo respiro-fermentativo (u 4 ):

Ju.;: = Y);,’s "ds (I-S)
pl =0 (1.6)

O crescimento em etanol também segue uma cinética de Monod, em que a prioridade
do consumo da glucose em relagdo ao consumo do etanol pode ser representada como

a inibi¢do deste ultimo pela glucose:

&y K.
ro_ ) y i 1.7
Hei = Hg max K, +C, K +C, (I7)

sendo ), a taxa especifica de crescimento em etanol com inibigdo pela glucose,

UE max @ taxa especifica mdxima de crescimento em etanol, Cg e Cs as concentragdes de
etanol e glucose no meio e K e K; constantes cinéticas para o etanol e de inibicao,

respectivamente.
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A capacidade respiratéria remanescente (o - go,rq) € utilizada na via c) para produgio

de biomassa:

. Yoo
Her = (

= (o~ o, L8)
X/E.E
sendo [, a taxa especifica de crescimento em etanol utilizando a capacidade

respiratéria remanescente, e Yy, , € Yy, os coeficientes de rendimento

biomassa/oxigénio e biomassa/etanol para o crescimento em etanol.
Consequentemente, [, < U, €, portanto, a taxa especifica de crescimento em etanol

(,ug) serd:
up = min(u,, 17, 1.9)

2) goreq > go (fluxo de substrato supra-critico). Toda a capacidade respiratéria é
utilizada para metabolizar a glucose de acordo com a via a):
Yy
r . /0
Hs =Yy5-q0 77 (1.10)

x/s

e a glucose restante € metabolizada de acordo com a via b) (via fermentativa):

Yiro

ul =i (g5 -a,) = (L11)

X/

onde Y,gs € o coeficiente de rendimento biomassa/substrato em metabolismo respiro-

fermentativo.

Além disso, como se produz etanol pela via fermentativa e devido a falta de oxigénio

dissolvido aquele ndo pode ser consumido pela via c), entdo:

pp =0 (1.12).
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Derivacao da eq. (8.4)
Na eq. (8.3) ndo € possivel determinar directamente &. Assim, houve a necessidade de
definir aquele pardmetro em funcdo de outros, determinados experimentalmente.

Para cada floco, pode escrever-se:
mge =my, +m (II.1)

onde my € a massa total do floco, m; € a massa das células existentes no floco e m; € a massa
do meio liquido nos poros. Reformulando a eq. (IL. 1) e multiplicando-a pelo nimero total de

flocos existentes no bioreactor (n), obtém-se:
n-Vf-pf=n-mb+n-€p‘Vf-pl (II.Z)

onde V€ o volume de um floco, pr € a massa especifica dos flocos e p; € a massa especifica

do meio liquido.

O volume total de flocos no bioreactor (n-Vy) pode expressar-se em termos do produto

da fracgdo de flocos no bioreactor (&) pelo volume util do bioreactor (Vi):

A concentracdo total de biomassa no bioreactor (n-mp/Vy) pode ser representada pelo
produto da concentracdo de biomassa em peso seco (Cyx), uma varidvel medida, por um
factor (u#) que € a razdo entre a massa total de uma célula e o seu peso seco, que aqui se
considera como sendo aproximadamente igual a 10/3, correspondendo a um contetido de

dgua na célula de cerca de 70 % (Alberts et al. 1994):

n-m,

Ve

=u-C, (IL4)

Substituindo as eqgs. (I.3) e (IL.4) na eq. (IL.2), reformulando e separando &, obtém-se
finalmente:
i Cy

e = (IL5).
Pr—€, P



