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RESUMO

Foi realizado um estudo num modelo dindmico desenvolvido através de um balanco de espécie para o
oxigénio presente no fluxo de ar que alimenta um biorreator aerado, ao qual buscou-se estimar parametros
para 0 processo de producao de metabdlitos por microrganismos cultivados. O processo de transferéncia de
massa nas fases gas-liquido presentes no biorreator foi analisado com relevancia, pois a solubilidade de
nutrientes liquido e gasosos (oxigénio molecular e didxido de carbono) sdo fatores importantes, e limitantes
para as culturas. Foi proposto um modelo cinético para o crescimento celular baseado no modelo de Michaelis-
Menten. Para compreender esta questao e se obter um maior controle da solubilidade de gases na fase liquida,
faz-se uso de um sistema aerado através de um tubo de alimentacdo o qual injeta ar estéril na fase liquida. A
partir de um modelo dindmico com cinética celular adequada foi possivel obter uma melhor representagdo da
condicdo real, o que permitiu a identificacdo de parametros do processo. Para testar a confiabilidade do modelo
foram feitas bateladas com diferentes microrganismos, dessa forma foi possivel predizer com maior acuracia
0 comportamento real do processo de producdo de metabdlitos, assim como mostrar a confiabilidade do
modelo para processos no biorreator aerado.

Palavras chave: Modelo dindmico, K_a, biorreator, aerado.



ABSTRACT

The study was carried out from data balance for the present work as indicator of the performance of
an aerator, to which it was sought to estimate parameters for the production process of metabolites by cultured
microorganisms. The mass transfer process in the gas-liquid phases does not present a bioreactor for its
analysis, since the solubility of the liquid and gaseous nutrients is an important and limiting factor for the
cultures. A kinetic model for the growth of a Michaelis-Menten model cell was presented. In this case, it is
important to control the solubility of gases in a liquid phase, using the aerated system through a feed tube
which is injected into a body. An improved representation of the actual condition was obtained from a dynamic
model with the appropriate bar code, which allowed the identification of the process. In order to test the
performance of the model with different microorganisms, it was obtained with high accuracy the behavior of
the production processes of metabolites, as well as to show the stability of the process for non-generating

processes.

Keywords:Dynamic model, K.a, biorreactor, aerated
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1-INTRODUCAO

Os avangos mais recentes dentro da area de biotecnologia e bioprocessos aumentou a produtividade e
qualidade dos produtos vindos dessas areas, devido a isso esses produtos participam fortemente dentro da
economia mundial. Ter um controle, e identificar, os pardmetros de bioprocessos para manter a qualidade e o
controle dos produtos gerados impacta de maneira significativa no desenvolvimento de tais processos, sua
importancia afeta até aspectos econémicos, como tratamento de aguas residuais, producdo de farmacos e
varios outros consumiveis, todos esses processos sdo caros e sensiveis dentro de suas especificidades. Dessa
forma otimizar esses processos visando a diminuigdo de custos e fatores limitantes é de extrema importancia.
O controle de aeracdo para aumentar a solubilidade de nutrientes como o oxigénio é um dos parametros mais
comuns de bioprocessos (DUMONT et al., 2013; JUNIOR, 2018; NIEDZWIEDZ; LASZCZYK, 2014)

Conhecer como esta disponivel oxigénio dentro de um biorreator, ou mesmo em um bioprocesso, é de
extrema importancia e dificil mensuracdo. A quantidade de O> no meio é um fator limitante para diversos
bioprocessos aerobicos, pois ele é afetado por diversos fatores: tipo de impulsor, geometria do biorreator,
velocidade de agitacdo e vazdo de ar, composicdo e propriedades do meio, concentracdo e morfologia do
microrganismo e propriedades do biocatalizador. Por esses motivos este se torna um parametro a ser pensado
no desenvolvimento e projeto de biorreatores, ou na execucdo de um bioprocesso, na comparacao de eficiéncia
entre biorreatores e no scale up desses equipamentos, conhecendo o perfil de Oz no biorreator é possivel ajustar
ele manipulando a areacdo e agitacdo do equipamento (CERRI et al., 2016; JUNNE et al., 2013;
MOUTAFCHIEVA et al., 2013; SOUZA et al., 2014).

Através do coeficiente de transferéncia volumétrica de oxigénio (Kia) é possivel obter o perfil de O>
dissolvido no meio liquido de um cultivo, este parametro fornece informacdes importantes de como esta a
concentracdo de Oz ao longo do processo, assim como se é necessario ter um maior ou menor fornecimento
de O2 a0 processo, essa necessidade pode ser vista na producdo de poliésteres através do metabolismo de
bactérias ou no tratamento de esgotos por lodo ativado (HARIBABU; SIVASUBRAMANIAN, 2013;
KSHIRSAGAR et al., 2013; NIEDZWIEDZ; LASZCZYK, 2014).

Neste trabalho foi investigado a viabilidade de um novo modelo matematico o qual descreve o Kia em
um biorreator aerado pelos pardmetros Ky e Kin, coeficiente de transferéncia de massa de O entre bolha e
liquido e headspace e liquido, tal investigacéo foi realizada atraves da ferramenta de modelagem e simulacéo
computacional desse processo. Por este motivo, o presente estudo busca desenvolver estudos nas areas de
modelagem e simulacéo de processos de geracdo de produtos biotecnoldgicos em biorreatores aerado a fim de
realizar estudos de investigagdo preditiva capaz de reproduzir resultados experimentais padrées, com o auxilio
de uma nova ferramenta de analise matematica que descreve as transferéncias de massa no interior do
equipamento.
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2-REVISAO DA LITERATURA

2.1-MODELAGEM E SIMULACAO DE PROCESSOS FERMENTATIVOS

As ferramentas de simulacdo e modelagem sdo Uteis na validacdo de projetos, desenvolvimento de
processos, aumento de producdo e diminuicdo de custos. O grande interesse da industria e 0 avanco da
tecnologia de computadores possibilitou o avan¢o na solugdo numérica de modelos que descrevem problemas
de engenharia, com esse salto a modelagem passou de um campo cientifico para a engenharia aplicada. Um
dos maiores diferencias no desenvolvimento dessa ciéncia € a grande geracdo de simuladores comerciais de
processo, sendo funcionais e aplicaveis em varias areas 0 seu uso € gigantesco e aplicavel em varios objetivos.
Apesar de todo o desenvolvimento dentro da ciéncia de modelagem ainda é necessario buscar o maximo de
conhecimento e desenvolvimento dentro da area, essa necessidade vem do fato de muitos bioprocessos
aplicados por anos terem uma série de complexidade, essa dificuldade dificulta a formulagdo de modelos, isso
é visto na dificuldade de representar as complexas reacdes intracelulares de bilhGes de células controlando seu
ambiente extracelular (CRAVEN; WHELAN; GLENNON, 2014; PINTO; LAGE, 2001; SOARES, 2003).

Toda area que usa ferramentas de modelagem busca relacionar um conjunto de variaveis que
descrevem de forma adequada, dentro da precisdo necessaria ao problema, o caso que deseja ser estudado,
todas essas relacfes sao o modelo, em uma modelagem matematica esse modelo é constituido de equacdes
algébricas-diferenciais. Um modelo tenta descrever o mais proximo possivel da realidade um fenémeno, esse
fendbmeno é baseado nas variaveis, conjunto de observacdes experimentais, fornecidas ao modelo, tais
variaveis estdo sujeitas a erros de medida e incertezas experimentais (CRAVEN; WHELAN; GLENNON,
2014; MENDES; VALDMAN; SOUZA JUNIOR, 2011).

Podemos classificar um modelo matematico de duas formar, modelo empirico ou teérico. Um modelo
tedrico se apoia em conceitos que descrevem de forma fundamentada todo o fenémeno que esta sendo
modelado chegando assim a um resultado amparado nos conceitos que o descrevem. Os modelos empiricos
ndo necessitam essencialmente de conceitos teoricos, por esse motivo eles sdo restringidos a descricdo de
conjuntos especificos de pontos experimentais. A diferenca de um modelo empirico e tedrico pode ser crucial,
afinal, enquanto o modelo empirico pode falhar durante a descri¢do do processo, no modelo tedrico ndo havera
essa limitagdo, uma vez que todo o sistema ja& tem os conceitos necessarios no modelo para o bom
desenvolvimento da modelagem. Mesmo afirmando que um modelo empirico ndo apresenta uma exatidao
deve-se lembrar de que 0 modele empirico precede o tedrico, pois quando o estudo e experimentacdo empirica
apresenta um comportamento regular ele pode ser descrito em forma de leis que as quais integram os dados
empiricos coletados(CHAPRA; CANALE, 2011; CRAVEN; WHELAN; GLENNON, 2014; PINTO; LAGE,
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2001).

Como descrito anteriormente um modelo pode ser a juncdo de fundamentos tedricos 0s quais expressa
matematicamente as caracteristicas de um sistema e ou processo, essa relacdo pode ser descrita da seguinte

forma:

varidvel dependente = f (variavel independente, parametros, termos forcantes) 2.1

a equacdo 2.1 pode variar de uma simples relacdo algébrica para um conjunto de varias equacoes diferenciais
onde a variavel dependente € o comportamento ou o estado do sistema de estudo, variaveis independentes sdo
dimensdes onde o comportamento estd sendo descrito, isso pode ser definido como o tempo ou espaco,
parametros sdo as propriedades ou composicao do sistema, termos forcantes sdo as influéncias externas que
afetam o sistema em estudo(CHAPRA; CANALE, 2011).

Aplicar ferramentas de modelagem em bioprocesssos consiste em demonstrar por meio de equagoes
matematicas os balancos de massa de cada componente participante do processo, esse processo é decorrido
em biorreatores, a descricdo matematica desse balanco deve estar relacionada as transformacdes bioquimicas
do processo e as velocidades dessas transformacGes. Um bioprocesso real tem uma grande carga de
complexidade, devido os fundamentos fisico-quimicos, bioquimicas e genéticos, junto com limitacdes
matematicas nos faz estimar modelos que possam ser ideais, que possam seguir as propriedades mais
adequadas do processo, pois 0 modelo deve ter um grau de complexidade e solugdo economicamente viavel e
um esfor¢o computacional possivel de ser executado. Criagdo de modelos auxiliam na otimizacéo e controle
de bioprocessos, por ter essa funcéo o desenvolvimento dessa ciéncia possibilita compreensdo e melhoria pelas
ferramentas disponiveis da simulacdo, otimizando a implementacdo de malhas de controle de bioprocessos,
sendo Uteis até no seu monitoramento e diagndstico (MENDES, 2012; NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et
al., 2001)

Os modelos que descrevem fermentacbes podem ser alocados em dois grandes grupos, modelos
fenomenoldgicos e entrada-saida. Modelos fenomenoldgicos sdo fundamentados em hipoteses e correlagdes
tedricas e ou empiricas, relacionando essas informacoes € possivel explicar os fendmenos e 0 comportamento
do processo estudado, € essencial que estes modelos possam ser baseados em equacdes de conservacdo de
massa, energia e quantidade de movimento e nos conhecimentos da fisico-quimica, pois isso torna o0 modelo
mais confiavel para interpolacbes e extrapolacbes ao serem comparados a modelos puramente
empiricos.(NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et al., 2001)

Os principios mais bésicos de balan¢os de massa, velocidade de transporte e termodinamica sdo
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adaptaveis e fundamentam adequadamente o processo que sera descrito, porém esses principios ndo podem
ser aplicados efetivamente em cinéticas de transformacdo, modelos cinéticos, pois ja existe fundamentos
distintos para as fermentacdes, esse fato € bem conhecido na producdo da penicilina, pois os seus valores de
rendimento de estimados a cerca de 70 anos atras ndo foi atingido, essa impossibilidade ndo é devido a
insuficiéncia nos equipamentos usados, ela surge pela prépria limitacdo do metabolismo do microrganismo,
suas cinéticas de geracao de produto. Pelo modelo cinético podemos definir dois grupos de modelos, modelos
estruturados e ndo estruturados, o primeiro refere-se a modelos que levam em consideracdo os componentes
intracelulares dos componentes bioldgicos do modelo, com isso € possivel entender o estado das células e o
seu comportamento diante das mudancas do meio ambiente, no segundo modelo ndo estruturado todo o
material celular é descrito por uma varidvel, sem levar em consideracdo 0 seu 0s componentes intracelulares.
E possivel atribuir outra classificacio ao modelo a partir do comportamento dos microrganismos, existem
modelos segregados onde os microrganismos tem diferentes aspectos como, espécies, idade da colénia,
tamanho de estrutura bioldgica e de metabolismo, enquanto que os modelos ndo segregados a populacdo é
homogénea em todos os aspectos.(NOORMAN, 2011; SCHMIDELL et al., 2001; WANG et al., 2015).

Os modelos entrada-saida sdo constituidos de relacGes empiricas para descrever a influéncia que
alteram as variaveis de entrada ou nas de saida ou as medidas do processo, com esses modelos é possivel
descrever as condi¢des de um sistema, saidas do mesmo, com uma quantidade definida de variaveis de entrada
medidas (SCHMIDELL et al., 2001).

A principal base da formulacdo de um modelo matematico para um bioprocesso € a escrita do seu
balango material, o balanco é fundamentado na lei da conservagao de Antoine Laurent Lavoisier: “Na natureza
nada se cria, nada se perde, tudo se transforma” 0 balango material € basicamente a aplicacdo deste conceito
(FELDER; ROUSSEAU, 2005; HIMMELBLAU; RIGGS, 2014; LIN, 1995). A equacdo geral para balanco

de um sistema “contém a seguinte forma:

+

Taxa da grandeza| (Taxa da grandeza
~\gerada ou consumida

Taxa da grandeza | _(Taxa da grandeza 29
que entra que sai '

~|  que acumula

a entrada pode ser chamada de alimentacdo, € todo componente que entra no sistema, o termo geracao e todo
e quaisquer componentes que podem ser gerados dentro do sistema durante o processo sendo descrito por
cinéticas, saida é o ponto onde os produtos ou rejeitos sdo retirados do sistema, consumo € a taxa de
desaparecimento de componentes durante o processo, também é representado por uma cinética, e 0 acumulo
é 0 quanto de substancias sdo depositados no sistema durante o processo (FELDER; ROUSSEAU, 2005;
FOGLER, 2012).
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Podemos identificar um bioprocesso como o processo no qual hd a agdo de um ou mais agentes
bioldgicos, durante esses processos sdo empregadas operagdes que visam o tratamento do substrato para que
seja possivel ocorrer a conversdo em produto por rota bioquimica e para no fim ser submetida aos processos
de downstream (tratamentos aplicados ao final de uma fermentacéo para recuperar o produto desejado). A
fermentacdo sendo um tipo de bioprocesso, pode ser executada de forma continua, descontinua e ou
semidescontinua, este trabalho foi feito a partir de fermentac6es descontinua. Fermentagdes descontinuas séo
similares aos processos em batelada, nessa forma o meio de cultura é inoculado com o microrganismo que
executara o processo fermentativo quando for estabelecida as condi¢des 6timas para o seu desenvolvimento,
ao fim do processo o produto é descarregado e é submetido aos tratamentos finais adequados a ele. Os processo
fermentativos descontinuos, em relacdo aos continuos, tem menos riscos de contaminagdo e sdo muito
flexiveis na sua operacdo, porém seus processos podem ndo ter grandes rendimentos e passam por longos
periodos com o processo fermentativo parado, tempo de descarga e lavagem do fermentador (DE SIQUEIRA,
2013; SANTOS, 2008).

Existem duas principais formas de fermentacdo para gerar produtos de interesse, essas formas sao
chamadas de fermentacdo submersa e fermentacdo em estado sélido. A fermentacdo sélida é efetuada em
substratos no estado sélido, na auséncia ou com pouca agua livre disponivel, esse processo é desenvolvido
sobre a superficie da matéria a ser fermentada, geralmente o material consegue absorver agua para isso, sdo

usados substratos fibrosos, nessa técnica os nutrientes podem, ou néo, estar soltveis.(OLIVEIRA et al., 2012)

A fermentacdo submersa é a técnica mais aplicada, pois é um processo onde existe uma grande
facilidade para proporcionar o crescimento de microrganismos, pois nele o pH e temperatura sdo controlados
com maior facilidade além da possibilidade na recuperacdo dos produtos de interesse com maior eficiéncia
em procedimentos de downstream. Esta técnica é chamada de fermentacdo submersa por ser executada em
meio fermentativo liquido, desta forma os nutrientes como peptonas, agucares e substancias complexas,
vitaminas e ions, e fontes indutoras para a geracdo dos produtos de interesse encontram-se sollveis e
disponiveis no meio liquido e com grande disponibilidade de agua livre, essa técnica é mantida a uma agitacdo
constante para manter uma aeracdo ideal e homogeneidade dos nutrientes (OLIVEIRA et al., 2012;
ORLANDELLI et al., 2012).

2.2-REATORES

A forma mais simples de definir o que séo biorreatores (reatores bioquimicos, ou reatores bioldgicos)

é a qual os descrevem como um recipiente utilizado para efetuar uma ou mais reacGes bioldgicas efetuadas

por enzimas ou células vivas (de diferentes fontes animais ou vegetais), ou seja, representam todo e qualquer
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local ou equipamento onde células e enzimas realizam a conversdo de substrato em produto, para isso 0
equipamento deve manter condi¢fes 6timas para que os vetores bioldgicos possam ter a maior atividade
possivel. Com estes conceitos definidos é possivel afirmar que até uma célula pode ser considerada como um
biorreator. Sabendo que este equipamento pode ser usado ou com células vivas ou com enzimas é possivel
separar este equipamento em duas classes: reatores enzimaticos e reatores com células vivas (OLIVEIRA-
LOPES; DA CUNHA, 2008; SCHMIDELL et al., 2001; SILVA, 2013).

Os fermentadores foram os primeiros reatores desenvolvidos. Os reatores que utilizam células vivas
sdo 0s mais conhecidos e 0s mais utilizados, de forma geral, a sua utilizacdo na industria vem sido largamente
efetuada desde 1940 na geracdo de inimeros produtos como enzimas, antibidticos, vitaminas, acidos
organicos, solventes, e ou no tratamento de residuos industriais e ou domésticos. Tal equipamento € o coracdo
de qualquer processo de conversdo de uma matéria prima em um produto final, sendo o Unico componente
insubstituivel (HILL; ROOT, 2014; SCHMIDELL et al., 2001).

Para entender o desempenho de biorreatores é necessario entender os fendmenos fisicos e bioldgicos
que ocorrem no seu interior. Os fendmenos fisicos que influenciam o desempenho de processos de um

biorreator sdo os seguintes:

— Padréo de fluxo do substrato juntamente com o seu tempo de circulacéo;

— Eficiéncia na disponibilizacao de ar no tanque de reacdo, assim como o volume de géas o qual ele pode
reter;

— Transferéncia de massa de oxigénio no seu interior;

— Capacidade de homogeneizar o todos os elementos do tanque e todos os efeitos referentes ao
cisalhamento desta homogeneizagdo no tanque de reacao.

os efeitos mencionados anteriormente podem ser controlados manipulando a geometria do biorreator e 0 seu
agitador (efetuar ajustes na agitagdo) assim como manipular a viscosidade do substrato usado no processo e
as tensdes interfaciais, esses dois fendmenos afetam as bolhas de gases geradas durante 0s processos efetuados

nos biorreatores. Os fendmenos bioldgicos que afetam a utilizacdo de biorreatores sdo:

— Taxa de crescimento celular;
— Produtividade celular;

— Taxa de absorcéo de substrato;

geralmente essas informacdes sdo obtidas em ensaios laboratoriais, muitas vezes decorridos em condigdes
muito distantes das grandes escalas. Portanto entender essas propriedades afetam significativamente o
desempenho global de qualquer processo executado em um biorreator. Entender outras areas como:
engenharia de bioprocessos, balango de massas e energia, transferéncia de massa e calor, entre outras séo

necessarias para ter uma melhor descricdo do desempenho de biorreatores. Como a necessidade de informacéo
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é muito grande o desenvolvimento de biorreatores é uma das areas mais complexas para se atuar (DUNN et
al., 2009; SILVA, 2013).

Para todos os problemas possiveis que possam afetar um bom processo fermentativo em biorreatores
é possivel estuda-los e analisd-los com a ajuda de ferramentas computacionais, estabelecendo modelos
matematicos, modelos os quais tem a capacidade de descrever e simular os fendmenos e efeitos ocorridos no
equipamento nos dando uma descri¢do do desempenho do mesmo, pela figura 1 é possivel estimar um fluxo
das informacdes necessarias para o estabelecimento de um modelo matematico. Como mostrado na Figura 1
um modelo matematico pode descrever um processo no biorreator, com o uso dessa ferramenta é possivel
analisar as interaces dos fendmenos fisicos e bioldgicos ocorridos em um biorreator, ndo importando a escala
do processo. Por mais complexo que 0 processo possa ser ele podera ser solucionado, se todas as informacdes
relacionadas ao equipamento forem bem analisadas e combinadas com sucesso no modelo, possibilitando a
solucdo do mesmo e expressando resultados bem definidos sendo possivel definir taxas de producdo de células
e produtos, seletividade do produto, o controle ideal dos processos com uma consideravel exatiddo e confianga
(DUNN et al., 2009).

Existe um grande leque de reatores na industria quimica e todos séo voltados para vérias finalidades,
a quantidade de modelos € tdo grande que é possivel achar mais de um tipo de reator para 0 mesmo processo,
isso pode ser visto no processo de nitracdo do tolueno onde é possivel usar reatores em processo descontinuo,
0 de tanque agitado em processo continuo e reatores de tanque agitados em serie, também é possivel usar
apenas um reator para a execucao de mais de um processo, como reatores de fluxo do tipo tubular, utilizados
na nitracdo de glicerina, na sulfonacdo de compostos aromaticos, ou reagcdes em fase gasosa, tais como o
cragueamento térmico ou a nitracdo de parafinas. (FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011). Os
biorreatores sdo usados em muitos processos de producdo, a quantidade de produtos gerados com biorreatores
é imensa, um exemplo é a producéo de vacinas sendo um dos produtos, de sistemas de pequenos biorreatores
com tanque agitado (STR) ou em reatores do tipo leito, mais produzidos e sendo um dos dez medicamentos
mais vendidos, biorreatores anaerdbicos ou aerados do tipo membrana sdo alguns dos tipos de biorreatores
essenciais em sistemas de tratamento aguas residuais, sem o emprego deste equipamento o tratamento de
esgotos seriam extremamente lentos isso causaria sérios problemas ambientais (BAREITHER et al., 2013;
RAJENDRAN R, LINGALA R, VUPPU SK, BANDI BO, MANICKAM E, MACHERLA SR, DUBOIS S,
HAVELANGE N, 2014; SPIRITO et al., 2014; TAPIA et al., 2016).
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Figura 1 — Descrigdo das informagOes necessarias para gerar um modelo matematico de um biorreator.

Fenomenos Fisicos (padrdes de Fendmenos Biologicos
fluxo, tempo de circulacio, (crescimento e produtividade
transferéncia de massa) celular, absor¢do do substrato)

\ /

Modelo Matematico do
Biorreator

l

Parametros de processos

Fonte: Gerado a partir do trabalho de DUNN et al., 2009.

Mencionado anteriormente, existe iniUmeras configuracdes de biorreatores e as suas aplicaces sdo
duas vezes maior do que o numero de modelos existentes. Com esse grande volume de possibilidade também
foi gerado uma grande especificidade de estudos em cada um desses equipamento, afinal cada um apresenta
determinadas qualidades e interferentes. Com isso serd descrito os principais pontos e informacgdes dos
modelos mais comuns de biorreatores, partindo da ideia de que existe duas configuracdes fisicas de
biorreatores, os do tipo tanque e tipo tubo (HILL; ROOT, 2014). Neste trabalho serad usado apenas os reatores

do tipo tanque.

Os biorreatores do tipo tanque ideais tem a capacidade de manter toda a sua composicao interna e sua
temperatura homogénea em qualquer ponto do seu tanque de reacdo, ele pode ser operado de muitas formas,
Figura 2, os modos de operacao suportados sao trés, batelada, semibatelada e fluxo continuo. Na operagdo em
batelada, Figura 2 A) o substrato é carregado no equipamento e permanece no mesmo todo 0 processo, o
produto também ¢é retirado integralmente no final do processo, todo e qualquer elemento do tanque do
biorreator apresentara a composi¢cdo homogénea em qualquer ponto do seu tangque, porém, essa Composi¢ao
seré variavel com o tempo, biorreatores em batelada sdo mais eficientes em processo que geram pequenas
quantidades de material ou na producéo de diversos produtos com um Unico equipamento, as reagoes liquidas
em que é necessario produzir uma pequena quantidade de produto o reator em batelada é mais eficiente, o
modo batelada é muito Gtil para definir dados de processos, como a cinética da rea¢do. Néo séo eficientes em
reacdes gasosas de escala comercial. (DA ROS et al., 2010; FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011;
HILL; ROOT, 2014).

A operagdo em batelada é efetuada preferencial em tanques cilindricos posicionados verticalmente,
essa geometria € mais empregada devido a sua facilidade de limpeza e o menor custo na sua fabricacédo, o
tanque pode ser feito de aco comum ou inoxidavel, porém é mais vantajoso usar materiais de vidro ou

polimeros na superficie interna evitando problemas de corrosdo e sanitizagdo, o sistema de agitacdo é
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influenciado pelo diametro do tanque, devido a isso pode ser necessario a utilizacdo de sistemas de agitacdo
mais complexos, agitacdo fornecida por palhetas de diversas configurac6es e ou por borbulhamento for¢ado
por uma bomba externa ou embutida. Tanto no equipamento quanto na operacdo em batelada € necessario
efetuar um controle energético do sistema com trocadores de calor, a configuracdo desse trocador de calor
pode ser diverso, sendo acoplado ao equipamento ou por artificios diretos, com acoplamento pode ser usado
uma jaqueta com fluido de troca de calor que reveste o tanque externamente, ou por tubos internos, para
controle de temperatura diretamente no meio pode ser usado aquecimento por uma resisténcia elétrica ou por
queima direta, a escolha do método vai depender da area do equipamento, possiveis incrustacoes e as
exigéncias de calor do processo (FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF, 2011; HILL; ROOT, 2014).

Os reatores que operam em modo batelada s@o efetivos para 0 uso em bancada, porém ndo sdo muito
efetivos na escala industrial, pois eles ndo suportam grandes quantidades de sistemas imobilizados e sofrem
muito com as tensdes de cisalhamento causadas pela agitagdo mecanica, eles exigem um grande volume para
ter um bom rendimento, o tempo de converséao de substrato em produto é muito grande e o tempo para separar

0 produto é maior ainda, afinal toda a reagdo ocorre no mesmo tanque (SILVA, 2013).

Na Figura 2 B) é descrito a operacdo em fluxo continuo, ele é representado por um CSTR (reator de
tanque agitado continuamente) onde ele é parcialmente preenchido com substrato enquanto existe uma
alimentacdo do mesmo até atingir o produto final, ele pode também ser usado em modo de semibatelada. A
operacdo em fluxo continuo é preferencialmente mais usada em processos que exigem uma maior capacidade
de processamento. Os CSTR sdo os reatores do tipo tanque mais usados em modo de fluxo continuo, pois eles
podem ser usados em série, onde cada CSTR ligado vai executar uma etapa do processo a ser efetuado, essa
forma de operagdo é usada com frequéncia na transesterificacdo de biodiesel aproveitando a0 maximo a
vantagem de poder ter etapas de separacdo entre 0s tanques, evitando a inibicdo pelo produto ou subproduto
do processo, um exemplo € a separacdo do glicerol liberado na transesterificacdo do biodiesel (FROMENT;
DE WILDE; BISCHOFF, 2011; HILL; ROOT, 2014; SILVA, 2013)

Na Figura 2 C), D) e E) est4 apresentada a operacdo em semibatelada, ele pode ser divido em trés
formas de operacdo, no modo C) o equipamento € alimentado com substrato ininterruptamente, no modo D)
enquanto a um substrato é considerado continuo, os restantes sdo considerados em forma de batelada, na
operacdo E) ha uma vazdo constante de produto no tanque, onde 0 equipamento é carregado com o substrato
e 0 produto € retirado a medida que o produto € formado. A operacdo de semibatelada pode ser efetuada no
mesmo equipamentos que sao feitos as operacdes de batelada, no entanto os projetos dos reatores que operam
em semibatelada sdo os mais dificeis de serem estudados, pois 0 seu sistema é considerado aberto e em
condicOes ndo estaveis, no entanto tal modo de operagdo é muito eficiente na seletividade de reagdes em fase
liquida, isso é possivel pois nele é muito pratico controlar o surgimento de subproduto indesejaveis efetuando
um simples controle na alimentagdo do substrato (FOGLER, 2012; FROMENT; DE WILDE; BISCHOFF,
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2011; HILL; ROOQT, 2014).

Figura 2 — Modos de operacdo de reatores do tipo tanque.
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Fonte: Gerado a partir do trabalho de (HILL; ROOT, 2014)

2.3-TRANSPORTE DE OXIGENIO EM REATORES

Bioquimicamente a molécula de O € o ultimo receptor de elétrons na cadeia respiratoria, isso € devido
a reducédo do O a agua por ions H*, o oxigénio oxida as coenzimas NADH e FADH; da glicose e do ciclo de
Krebs. Todo esse processo no qual o oxigénio participa permite o armazenamento de energia nas células pela
conversdo de ADP em ATP, essa conversdo gera energia necessaria para as reagdes sintese de biomoléculas
essenciais para manutencdo celular e obtencdo de produtos de interesse. Caso a disponibilidade de oxigénio
ndo seja o suficiente para 0 meio as células direcionam parte do fluxo de carbono para um metabolismo
fermentativo, gerando produtos indesejaveis, diminuindo a geracdo de biomassa e de proteinas recombinantes
(JUNIOR, 2014)

Dos nutrientes que estdo disponiveis em um meio de cultura para microrganismos o oxigénio é o nutriente
menos soltvel de todos que estdo disponiveis, para aumentar a disponibilidade de oxigénio soltvel no meio
sdo empregados sistemas de aeracéo e agitacdo que aceleram o processo de solubilizacao facilitando a chegada

de oxigénio nas células. Os microrganismos que tem o metabolismo aer6bico exigem uma demanda

23



progressiva de oxigénio para a manutencgdo das suas atividades bioldgicas, crescimento e a respiracdo celular,
devido a isso € muito comum em bioprocessos haver a mesma necessidade de oxigénio, independente da forma
de operacdo do bioprocesso. A demanda de oxigénio pode sofrer interferéncia de alguns fatores como, o tipo
de microrganismo ou celula usado no bioprocesso, a fase de crescimento do microrganismo, a velocidade do
crescimento celular e a concentracdo de células no meio. A distribuicdo insuficiente de oxigénio no meio,
devido as configuragdes adotadas ao reator, pode prejudicar o desenvolvimento de uma operacdo, essa
interferéncia pode ser observada em tratamentos de esgotos, pois a insuficiéncia de Oz € um fator limitante
para as reacdes de oxidagdo de amonia.(BUSTAMENTE, 2013; GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009; THANS,
2008; YE et al., 2012).

E possivel esquematizar as principais etapas do transporte de oxigénio desde uma bolha ou meio gasoso
até a célula consumir o oxigénio, oito sdo os obstaculos que dificultam o transporte de massa de oxigénio
(AJADIR FAZOLO; FORESTI; ZAIAT, 2001; GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009). Esses obstaculos sdo o0s

seguintes:

Entre o seio do gés da bolha e a interface gas-liquido

Interface gas-liquido

Proximo a interface gas-liquido, entre essa interface e 0 meio liquido
Meio liquido

Entre o meio liquido e a interface liquido-solido (resisténcia externa)
Interface liquido sélido

Fase solida (resisténcia interna)

© N o g B~ w D P

Sitios de reacdo bioguimica (dentro do microrganismo)
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Figura 3 — Esquema dos obstaculos do transporte de massa de oxigénio da bolha até o consumo da célula.
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Fonte: Gerado a partir do trabalho de (AJADIR FAZOLO; FOREST]I; ZAIAT, 2001)

Com o auxilio da teoria das duas peliculas estagnadas, considera uma bolha de ar suspensa no meio

liquido que carrega uma pelicula estagnada de ar na interface gas-liquido e o seio gasoso, similarmente é

admitido a existéncia de outra pelicula, porém de liquido estagnado circundando a bolha de ar. Com base na

teoria anterior é possivel definir a taxa volumétrica de oxigénio, ou sua concentracdo, em cultivos de

microrganismo aerdbicos, para isso € empregado o uso de uma equacao que a qual relaciona a concentracao

de oxigénio dissolvido na fase liquida em equilibrio com a pressdo parcial de oxigénio da fase gasosa (Cs), a

concentracdo do oxigénio na fase liquida (C) e o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a):

Co, _,
=k.a(Cs —C) 23

0 kra é um coeficiente vindo do produto de dois termos, coeficiente convectivo de transferéncia de massa (k)

e a area interfacial de troca de massa (a), esse termo é o quociente da area total de troca de massa (Abolhas) € 0

volume atil do biorreator (V):

a= Anolhas 24
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0s temos Anohas € V dependem das seguintes variaveis, as propriedades fisicas do liquido ( densidade,
viscosidade dinamica e tensdo superficial), difusividade da molécula de Oz no liquido e a intensidade de
agitacdo e vazdo de alimentacéo de ar. A determinagéo do k.a é um parametro de avaliagdo da transferéncia
de oxigénio em biorreatores levanto em consideracdo as condi¢fes de operacdo e a geometria do sistema
(AJADIR FAZOLO; FORESTI; ZAIAT, 2001; BUSTAMENTE, 2013; ESPERANCA, 2014; GUERREIRO,
2013; JUNIOR, 2014; THANS, 2008).

O kcra € um parametro importante, com este parametro bem definido é possivel comparar a eficiéncia
de misturadores e biorreatores, ele também descrever com grande satisfacdo a maneira que o Oz se difunde da
fase gasosa para o liquido, podendo estabelecer a demanda adequada de O- na cultura, dessa forma € essencial
determinar o kLa nos processos fermentativos de biorreatores, com esse coeficiente definido é possivel efetuar
ajustes no equipamento (rotor, geometria do biorreator velocidade de agitacdo e vazao de ar), composi¢édo e
propriedades do meio, concentragdo e morfologia do microrganismo e propriedades do biocatalizador, visando
melhorar a disponibilidade de O durante o processo fermentativo. Para determinar o k.a € possivel empregar
trés métodos distintos, método quimico, método fisico, método bioldgico. (BUFFO, 2016; BUSTAMENTE,
2013; JUNIOR, 2014; MOUTAFCHIEVA et al., 2013; MULLER; MURRAY; MACHNE, 2012).

O método quimico para medicdo do kia mais comum ¢ o de oxidag&o de sufito por Oz. A oxidagdo do
sulfito é baseada na rapida oxidac&o do sulfito de sodio (NaSOz) ao sulfato de sddio (Na>SOa), a concentracéo
de Oz é medida por um eletrodo que analisa até todo o Na>SOs seja oxidado a Na2SOs, 0 ensaio ¢ laboratorial
e 0 tempo de ensaio é em horas, 0 método é muito trabalhoso e limitado(ARAUJO, 2009; BUSTAMENTE,
2013; JUNIOR, 2015; MOUTAFCHIEVA et al., 2013).

As medidas de kra por métodos fisicos podem ser feitos pelo método dindmico, nesse método é
analisado a concentracdo de O dissolvido no meio, para isso € borbulhado nitrogénio (N2) no meio liquido
para levar a concentragdo de O a zero, apos atingir esse nivel é borbulhado ar ou O, com uma vazdo
conhecida, o kia é estimado pela equagéo descrita no trabalho de (BUSTAMENTE, 2013; SCARGIALI et al.,
2010).

Analise na fase de gas é uma técnica bioldgica de estimar o kia, nela é medido a concentracao de O>
na entrada do fluxo de ar e na saida, nesse método a fracdo de oxigénio consumido € extremamente relevante,
pois se ndo houver um grande valor de consumo a variacdo de O2 na entrada até a saida ndo sera significativa
necessitando utilizar outro método para medir o k.a(GARCIA-OCHOA; GOMEZ, 2009; MOUTAFCHIEVA
etal., 2013).
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3-METODOLOGIA

As bateladas foram feitas em um biorreator aerado com volume maximo de 10 litros, figura 4, no
biorreator foi efetuado trés ensaios efetuando medidas do oxigénio dissolvido no meio (DO) através do
medidor do equipamento. Cada batelada usou um microrganismo diferentes. A primeira batelada foi com o
Lactobacillus bulgarius em meio Mueller-Hinton o segundo ensaio foi feito com a levedura Saccharomyces

cerevisiae em meio saboro, o terceiro ensaio foi feito de acordo com o trabalho de SOUZA (2016).

Figura 4 - Foto do biorreator tanque agitado propriedade do LablSisBio da UFPA. Utilizado para obter os resultados
experimentais deste trabalho.
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Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho

As equacOes que descrevem o modelo matematico do problema foram desenvolvidas através de um
balanco de espécies para a espécie gasosa, Oz, baseadas no estudo proposto por (MULLER; MURRAY;
MACHNE, 2012), o modelo descreve a transferéncia de massa no biorreator, o0 modelo € aplicado nas fases
liquida, head space e bolha, as equacdes que iram descrever a transferéncia de O estdo presentes nas egs. 3.1-
3.3. A Figura 5 apresenta um esquema teorico do biorreator utilizado para fazer as proposi¢des do modelo, na

figura estdo descritas as fases onde serd aplicado o estudo. As medidas fisicas fixas do biorreator usados nas
simulaces estdo disponiveis na Tabela 1.
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Tabela 1. Dados utilizados nas simulagdes.

VI(M)  Ve(m®)  Va(m®)  gg(mh)  Con(molim®)  An(m?)  A(m?)  A(m)  Vr(md)
0,0076  1,4137x10° 0,00594 0,75 23,3413 0,0283 0,0028 0,0283 0,00761414
Figura 5 - Esquema do Biorreator.
Alimentacdo de
Motor (| ar purificado
| ) |
N
; N
¢ ! Trocador de
(|7 Headspace ] calor
quuidf)
’ Bulk
Produto
Fonte: Gerado a partir do trabalho de (WANG et al., 2017)
Balango de massa (Oz) para a parte liquida do biorreator:
3.1

dcp Ap Ap
T kL,b v, (kycp —cp) + kL,h v, (kgcn — ¢1) + Geen

Balango de massa (O2) para a parte head space do biorreator:

dc @ A
d_f = V_i (Cg,in - Cb) —kpp V_Z(kch —c)

Balango de massa (O2) para a parte bolha do biorreator:

dc ) A
d_th = V_: (cp —cp) — kL,hV_:(kHCh - )
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onde Ci, Ch, Ch e Cy,in S80 as concentragcdes de O na fase liquida, bolha, head space e e na entrada da aeragdo
respectivamente, em mol/m?, K_pe K_nsdo os coeficientes de transferéncia de massa entre bolhas e liquido,
head space e liquido, respectivamente em m/h, Ky é a constante de Henry , A, An S80 a area de transferéncia
de massa entre as bolhas e o liquido e entre head space e o liquido, respectivamente em m?, Vi, Vi € Vi sdo
os volumes das éareas do tanque de liquido, head space e bolhas em m?, enquanto o ¢q € a taxa de fluxo de gés
em m3h. O termo e, 9. 4, é referente a taxa de respiragdo da célula em mol/mh:

ﬁ) _ VinaxCi(®) 34
vi/) 9 km+cy(t) '

Qcell = _(

onde km e Vimax S80 parametros cinéticos do modelo proposto, ele representa uma medida da atracdo da enzima

pelo substrato e a velocidade maxima da reacédo, explicado por FOGLER (2012).

As egs. (3.1-3.3) foram solucionadas numericamente empregando-se o pacote de solucdo de equacéo
diferenciais ordinarias do software Mathematica, e com o comando NDSolve desse software que soluciona

numericamente equagdes diferenciais, com as seguintes condi¢es iniciais:

Cp(t = 0) = Cyin; C(t =0) = 0; Cy(t =0) =0 35-3.7
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4-RESULTADOS E DISCUSSAO

Em todas as bateladas, o ensaio com a bactéria e levedura, foi estimado a quantidade de O dissolvido
(DO) na fase liquida usando o medidor digital do proprio biorreator, exceto o terceiro ensaio, os dados foram
obtidos do trabalho de SOUZA (2016). Foi feito uma anéalise a mais tratando os dados disponiveis no trabalho
de MULLER; MURRAY; MACHNE (2012).

Figura 6 — Perfil da fragio de oxigénio na fase liquida da primeira batelada, onde A ¢ o perfil descrito pelo modelo de (MULLER;
MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com 0 mesmo modelo pérem com os parametros otimizados para
0 modelo e C é o pérfil com o modelo proposto no trabalho.

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho.
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Figura 7 — Perfil da fragdo de oxigénio na fase liquida da segunda batelada, onde A é o perfil descrito pelo modelo de (MULLER;
MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com 0 mesmo modelo pérem com os parametros otimizados para o
modelo e C é o pérfil com o modelo proposto no trabalho.

- é, Exp

o}

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho.

Com o primeiro ensaio efetuado com a bactéria foi possivel gerar os graficos da figura 6, onde o grafico
A mostra a fracdo de oxigénio na fase liquida do biorreator descrito pelo modelo desenvolvido por (MULLER;
MURRAY; MACHNE, 2012) com os ajustes no Kip e Kin aplicados no modelo desenvolvido para esse
trabalho, gréfico C, pelo grafico A a reta laranja que descreve o perfil calculado pelo modelo indica que haveria
uma grande quantidade de O dissolvido na fase liquida, perfil que ndo condiz com o ensaio experimental,
pontos vermelhos, ajustando K pe K para 0 modelo de (MULLER; MURRAY; MACHNE, 2012) foi gerado
o grafico B, os valore estimado de K. e Kin foram 68 m/h e 60 m/h, esses valores indicam que ao longo da
batelada a concentragdo de O> diluido na fase liquida seria maior do qual foi medido experimentalmente. No

31



grafico C é possivel ver o ajuste atingido com o modelo proposto neste trabalho, 0 modelo seguiu a tendéncia
dos pontos experimentais, os valores de K.y e K. que proporcionaram esse ajuste foram180 m/h e 70 m/h, os
parametros da cinética de Michaellis Menten adotados para o ajuste foram retirados dos trabalhos de
(HERTZBERGER, 2018; YI; KOT; BEZKOROVAINY, 1998).

Com os valdes de Kipe K estimados € possivel ajustar a areacdo do processo adequando o ambienta
ao microrganismo, no caso de uma fermentacdo com Lactobacillus essa aeracdo pode ser opcional, uma vez
que esse organismo consegue migrar de um metabolismo aerdébico para um anaerébico, (RICCIARDI et al.,
2014; SASAKI et al., 2014), no entanto esse comportamento ndo € muito interessante, para isso é importante
manter o perfil ideal de Oz no meio, esse controle é melhor feito ajustando o pardmetro K p.

O segundo ensaio foi efetuado com a levedura Saccharomyces, foi possivel gerar os gréaficos da figura
7, onde o grafico A mostra a fracdo de oxigénio na fase liquida do biorreator descrito pelo modelo
desenvolvido por (MULLER; MURRAY; MACHNE, 2012) com os ajustes no K. e Kin aplicados no modelo
desenvolvido para esse trabalho, grafico C, pelo grafico A a reta laranja que descreve o perfil calculado pelo
modelo ndo esta presente, pois os parametros K. e K. descrevem uma quantidade de O dissolvido na fase
liquida tdo grande a qual ndo é possivel ver na escala do grafico, esse comportamento ndo é compativel com
0 ensaio. Ajustando Kipe Kin parao modelo de MULLER; MURRAY; MACHNE, (2012) foi gerado o
grafico B, os valores estimado de K.pe KL descreveram uma diminuigdo na concentragédo de O diluido na
fase liquida logo no inicio do processo seguido de um sutil aumento, em seguida a fracdo de O fica constante,

no entanto esse comportamento ndo segue a tendéncia da batelada.
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Figura 8 — Perfil da fragio de oxigénio na fase liquida da terceiraa batelada, onde A é o perfil descrito pelo modelo de (MULLER,;
MURRAY; MACHNE, 2012) e os parametros de C, B é o perfil com 0 mesmo modelo pérem com os parametros otimizados para
0 modelo e C é o pérfil com o modelo proposto no trabalho.

- o é, Exp

B)

- ° é, Exp

0.85F - C, Exp

¢

< 2 =

Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho.

O grafico C da figura 7 apresenta o ajuste conseguido pelo modelo proposto neste trabalho, 0 modelo
conseguiu agregar grande parte dos pontos experimentais, os valores de K pe K n que ajustaram a reta foram
0,068 m/h e 9,05 m/h, os parametros da cinética de Michaellis Menten adotados para o ajuste foram retirados
dos trabalhos de (LIAN; MISHRA; ZHAO, 2018; RIZZI et al., 1997).

O cultivo submerso da Saccharomyces gera um meio muito coloidal, devido a formacéo irregular de
peletes da levedura (CURRAN; BUGEJA, 2014; GALANAKIS et al., 2012). Essa ma formacéo de peletes
dificulta a aeracdo do meio, resultando em um valor menor de K. no ajuste, isso faz com o a transferéncia

de O entre 0 headspace e a fase liquida seja mais significativo, resultando em um valor maior no K.
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O terceiro ensaio efetuado foi obtido a partir dos dados disponiveis na tese de SOUZA (2016) com eles
foram construidos os graficos da figura 8, onde o gréfico A mostra a fracdo de oxigénio na fase liquida do
biorreator descrito pelo modelo desenvolvido por (MULLER; MURRAY; MACHNE, 2012) com 0s ajustes no
Kip e Kin aplicados no modelo desenvolvido para esse trabalho, grafico C, pelo grafico A a reta laranja, o
perfil calculado pelo modelo, indica que haveria uma grande quantidade de O dissolvido na fase liquida,
valores tdo grandes que ndo estdo na escala do gréfico, tal perfil ndo condiz com o ensaio experimental, uma

vez que os valores medidos de DO estdo abaixo de 1 na escala do grafico.

Ajustando K e K. para 0 modelo de (MULLER; MURRAY; MACHNE, 2012) foi gerado o gréfico
B, os valores estimado de K. pe Kin foram 48 m/h e 74,5 m/h, esses valores foram os que melhora adequaram
areta para 0o modelo de MULLER; MURRAY; MACHNE (2012), porem mesmo esses valores ndo conseguiram
ajustar de forma adequada o perfil de O diluido no meio, esse ajuste ndo atinge os niveis de O2 no meio, a reta

fica bem abaixo dos pontos finais do ensaio experimental.

No grafico C é possivel ver o ajuste atingido com o modelo proposto neste trabalho, 0 modelo seguiu a
tendéncia dos pontos experimentais, os valores de K. e K. que proporcionaram esse ajuste foram 13,5 m/h e
11 m/h, os parametros da cinética de Michaellis Menten adotados para o ajuste foram retirados do trabalho de
SOUZA (2016). Com o Ajuste foi possivel seguir satisfatoriamente a tendéncia dos pontos coletados durante o

experimento.

Com Os dados do trabalho de MULLER; MURRAY; MACHNE (2012) foi gerado os gréaficos da figura
9, com a aplicacdo do modelo desenvolvido neste trabalho foi possivel descrever o perfil de O2 na fase liquida
com maior exatiddo, quando comparado com o gréafico do trabalho fonte. No trabalho de MULLER; MURRAY;
MACHNE (2012) para conseguir um ajuste adequado a reta calculada, ele usou de outros modelos e condigdes
para atingir um modelo que pudesse descreve o comportamento compativel com os dados obtidos por ele.

O modelo MULLER; MURRAY; MACHNE (2012) ndo consegue efetuar um ajuste da reta adequado
pois a terceira parcela da equagéo 2.1, Qcer, Ndo leva em consideragdo o metabolismo do microrganismo usado

no biorreator, termo usado por ele é o seguinte:

%4
Qecett = — (¢_;) (Cg,in —Cp (t)) 4.1

essa parcela considera que a respiragdo celular é baseada na quantidade de oxigénio na alimentacéo, em nada
essa parcela leva em consideragdo o metabolismo do microrganismo, ignorando fatores importantes como,

crescimento e morte celular, afinidade com o substrato, velocidade de geracdo dos produtos e entre outros
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fatores (CORNISH-BOWDEN, 2015; PHELAN et al., 2012; WANG; POST, 2013).

O acréscimo de uma cinética enzimatica de Michaelis-Menten, eq. 3.4, na terceira parcela da eg. 3.1
foi o fator crucial para o ajuste obtido nos gréficos C das figuras 6-9. Como os pardmetros cinéticos de
Michaelis-Menten levam em consideragdo o crescimento celular e a afinidade com o substrato, melhorando

muito o ajuste da curva de Oz na fase liquida.

Figura 9 — Perfil da fracdo de oxigénio na fase liquida do trabalho de MULLER; MURRAY; MACHNE (2012), onde A ¢ o perfil
descrito pelo modelo de MULLER; MURRAY; MACHNE (2012) e com as condi¢des do seu trabalho, o gréfico B é o perfil do
modelo proposto neste trabalho

1.0k
0.8}

[ = B — A)
06} : o « C, Exp
04} - él

o

i 5 - B)
0.6 B - éI Exp
: S
3
Fonte: Gerado pelo autor deste trabalho.
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5-CONCLUSOES

— O modelo proposto ¢é adequado para descrever a fracdo de O diluida no meio de cultivo ao longo de
bioprocessos independente do microrganismo usado.

— O uso de uma cinética enzimatica é essencial em modelagens de bioprocessos, devido o fator bioldgico
do processo, consideracio ignorada por MULLER; MURRAY; MACHNE (2012) no desenvolvimento
do seu modelo para estimar o k.a em biorreatores

— Os valores estimados de Kie Kih séo de grande relevancia para indicar uma aeracao ideal ao meio e
consequentemente fornecer de forma eficiente a vazdo de O que deve ser alimentada ao reator como
nutriente aos microrganismo agente da fermentacao.

— O Kyp é 0 parametro de maior relevancia, pois indica que a maior transferéncia de O2 ocorre entre as
bolhas da aeracédo e o liquido, esse comportamento ndo ocorre em substratos com dispersdes muito

coloidais.
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6-SUGESTOES

~ Efetuar um estudo da influéncia dos produtos finais e das células sobre 0 K.

- Definir uma agitacdo, geometria das palhetas, e aeracdo para controlar a estruturas dos peletes
formados.

~Buscar cinéticas para cada tipo de microrganismo usado no bioprocesso.
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